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1-Memoria descriptiva

1.1-Objetivo del proyecto

El objetivo principal del presente proyecto es el desarrollo de la Ingenieria Bdsica de una planta de
produccién de urea de 80000 Tn/afio. Esta produccion es representativa del tamafio medio de una planta
de urea actual. Esta tarea se llevard a cabo haciendo uso de un simulador comercial. Como resultado del
proyecto se elaborara una lista de los equipos principales junto con sus dimensiones, que permitird
realizar una estimacién de los costes de los equipos y los costes de operacién. Asimismo se llevara a cabo
un analisis de la rentabilidad del proceso.

1.2-Urea

La urea, NH,CONH,, puede ser considerada la amida del acido carbamico, NH,COOH, o la diamida del
acido carbdnico, CO(OH),. Comercialmente, se produce por la deshidratacion del carbamato amanico, el
cual se produce por una reaccién de equilibrio entre el didxido de carbono y el amoniaco. La primera
reaccion es rdpida en comparacién con la segunda, por lo que se alcanza el equilibrio. La segunda reaccién
serd la que limite el proceso.

CO,+2-NH; = NH,COONH,

NH,COONH, = NH,CONH, + H,0

1
C
H,N~ "~ “NH,

Figura 1: Estructura de la urea.

1.2.1-Propiedades

Los valores de las propiedades que se muestran a continuacion han sido obtenidos de entre los diversos
documentos presentes en la bibliografia.
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Tabla 1: Propiedades generales.

Propiedad Valor
Peso molecular (Kg/Kmol) 60,06
Punto de fusién (2C) 135
Densidad, d204 (g/cm3) 1,323
tetragonal,
Forma cristalina agujas o
prismas
Energia libre de formacién a 25°C (J/mol) -197,15
Calor de fusion (J/g) 251*
Calor de disolucién en agua (J/g) 243*
Calor de cristalizacién, 70% urea aquosa (J/g) 460*
Calor especifico (J/Kg:K) a:
0eC 1,439
50eC 1,661
1002eC 1,887
150°C 2,109

*Endotérmica

Tabla 2: Solubilidad de la urea en agua.

T (°C) 0 10 20 30 40 60 80 100

S (kg urea/kg agua) 0,67 0,85 1,05 1,35 1,65 2,5 4 7,3
S (% peso) 40,12 | 45,95 | 51,22 | 57,45 | 62,26 | 71,43 80 87,95
S (peso) 0,4012 | 0,4595 | 0,5122 | 0,5745 | 0,6226 | 0,7143 0,8 0,8795

En cuanto a la toxicidad de la urea, esta se considera un componente no téxico. Se adjunta la hoja de
datos de seguridad del Instituto Nacional de Seguridad e Higiene en el Trabajo (INSHT), Anexo |.

1.2.2-Usos

La urea sélida con un contenido del 0,8-2,0% de biuret en peso, es principalmente usada por su capacidad
de proveer a la tierra con nitrégeno. Mezclada con aditivos, la urea es usada en fertilizantes sélidos de
diversas formulaciones.

Soluciones acuosas de urea, de hasta un 0,3% de biuret en peso, son usadas como fertilizacién foliar. Las
soluciones concentradas de urea y nitrato amaonico presentan un gran contenido de nitrogeno y bajo
punto de cristalizacion, esto permite su fécil transporte mediante el uso de tuberias, asi como su
aplicaciéon como spray.

En la industria de los plasticos se encuentra presente en diversos tipos de adhesivos, plasticos, resinas,
tintas, productos farmacéuticos y acabados para productos textiles, papel, metales y tabaco.

La urea también puede ser usada como suplemento alimenticio para rumiantes, ya que estos pueden
metabolizar ciertos compuestos nitrogenados para producir sustitutos de proteinas.
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1.3-Proceso industrial

La mayoria de las nuevas plantas de produccién de urea cuentan con la licencia de Snamprogetti,
Stamicarbon o Toyo Engineering. Snamprogetti utiliza stripping térmico, mientras que Stamicarbon y Toyo
utilizan stripping con CO,.

1.3.1-Proceso Snamprogetti

El diagrama de flujo se puede encontrar en Anexo I, el cual pertenece a la empresa Saipem [1].
Inicialmente Snamprogetti utilizaba NHs; como agente de stripping, sin embargo se producia una
sobrecarga de NHs; en las secciones de recirculacidon aguas abajo. A dia de hoy solo se proporciona calor
al stripper para separar el NH3 y el CO, que no han reaccionado. Dado el alto contenido de NHs, sigue
siendo necesario tener dos secciones de recirculacion.

El lazo de reciclo de la seccién de sintesis, lleva el gas proveniente del stripper a dos condensadores de
carbamato en serie y a un separador de alta presion. Tras esto, el flujo se lleva al reactor, el cual opera a
15 MPa (150 bar) con una relacién molar de 3,5/1 de NH3/CO..

El offgas de entrada a los condensadores de carbamato también contiene el carbamato recuperado en las
secciones de baja y media presion. La planta esta optimizada, de forma que el vapor de agua requerido
es minimo.

1.3.2- Proceso Stamicarbon

El diagrama de flujo se puede encontrar en Anexo lll, al no lograr obtener un diagrama de calidad se ha
realizado una representacion, ademas se ha incluido una copia coloreando las corrientes de alta y baja
presion.

Stamicarbon introdujo el primer proceso de stripping. Una de las mayores mejoras fue la reduccion del
vapor de agua necesario por tonelada de urea con respecto al disefio inicial de reciclo total. La reduccién
fue de 1,8 a 0,8-0,95 (dependiendo del disefio final).

La seccidn de sintesis consiste en un reactor, un stripper, un condensador de carbamato de alta presiény
un scrubber de alta presién. Para obtener la maxima conversion en el interior del reactor, se requiere una
presion de 14 MPa (140 bar) y una relacién molar de 2,95/1 de NH3/CO,. La corriente liquida proveniente
del reactor entra en el stripper, un intercambiador de carcasa-tubo de tipo pelicula de cascada. Por fondo
se alimenta el CO; a contracorriente, que arrastrard por cabeza al exceso de NHs, produciendo una
disminucién de la presidn parcial de este, lo que produce que el carbamato se descomponga parcialmente.
La solucion de urea obtenida por fondo, fluye a la seccién de baja presién, 0,4 Mpa (4 bar). A su vez, el
offgas se envia al condensador de carbamato de alta presion.

En la cabeza del reactor, los gases no condensados se envian al scrubber de alta presion. Este consiste en
un intercambiador de carcasa-tubo en la parte inferior y una columna de empacamiento en la parte
superior. En la parte inferior, la mayor parte del NHs y el CO; se condensa. En la parte superior, los gases
gue abandonan la parte inferior se ponen en contacto con carbamato, proveniente de la seccién de baja
presion. El offgas del scrubber se lleva a venteo, mientras que la solucién de carbamato se lleva al
condensador de carbamato.
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En este condensador, las corrientes antes mencionadas, asi como la corriente de aporte de NHs se
encuentran. Esta corriente condensa en su mayoria, sirviendo para producir vapor de baja presién. Tras
esto la corriente bifasica se alimenta por fondos al reactor.

El reactor consiste en una columna de burbujeo donde ambos liquido y gas son alimentados por fondo. El
reactor tiene platos agujereados para proporcionar un buen contacto entre las burbujas y las fases
liquidas. En cabeza las fases liquida y gaseosa se separan.

La solucién de urea proveniente del stripper entra a una columna de rectificado, en esta, los gases
formados se llevan a un condensador de carbamato y a una bomba que los manda al scrubber. Tras esto
la solucidn de urea se evapora y se granula.

1.3.3- Proceso Toyo

El diagrama de flujo se puede encontrar en Anexo |V, el cual pertenece a la empresa toyo [2].

La seccidon de sintesis consiste en un reactor, un stripper, dos condensadores de carbamato y la presion
de 17,5 MPa (175 bar). El reactor se opera a 1902C con una relacion molar de 4/1 de NHs/CO,. El NH;
liguido se alimenta directamente en el reactor con una bomba centrifuga. El CO, gaseoso es alimentado
desde el compresor en el fondo del stripper de tipo pelicula de cascada.

La corriente proveniente del reactor, consistente en una mezcla de urea, carbamato amdnico no
convertido, agua y amoniaco, se alimenta por cabeza al stripper. Este tiene dos funciones, la parte
superior consiste en un conjunto de platos que separan el exceso de amoniaco en la alimentacion. Tras
esto, la corriente pasa por la parte inferior, la cual consiste en un intercambiador de pelicula de cascada
dénde el carbamato se descompone por efecto del CO; de stripping y el calor aportado.

La mezcla de gases obtenida en cabeza se alimenta a los condensadores de carbamato dénde es
condensada y absorbida por la corriente proveniente del absorbedor.

Uno de los condensadores se usa para producir vapor de baja presion, 0,45-0,5 MPa (4,5-5 bar). Mientras
que el otro se utiliza para calentar la corriente de urea proveniente del stripper. La corriente bifasica de
los condensadores se envia al reactor.

La corriente que abandona el stripper contiene un 12% en peso de urea y se purifica en las secciones de
media y baja presidn. El NH3; y CO; separados en los descomponedores es absorbido y retornado a la
seccidn de sintesis.

La corriente de urea se alimenta a un concentrador a vacio el cual opera a 17,3 kPa (130 mmHg abs) y
produce urea con un 88,7% en peso. Tras esto, pasa por dos etapas de evaporacion si se producen prills
0 una Unica etapa si se produce granulado.
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2-Modelizacidon de la planta

Para la modelizacién de la planta de 80KTn/afo de urea se ha seleccionado el modelo de proceso de
Stamicarbon, descrito en apartados anteriores. Sin embargo, en la simulacién han surgido algunas
diferencias con respecto a la realidad que han obligado a realizar algunos cambios.

Para la materia prima, es decir, amoniaco y diéxido de carbono, se ha considerado que se dispone de una
planta de amoniaco, la cual produce ambos componentes a partir de metano. Con esto ambos
componentes entrarian por limite de bateria en las condiciones que se indicaran mas adelante.

El Biuret, principal subproducto del proceso no se ha incluido al no poder obtener los pardmetros cinéticos
qgue permitan incluirlo. Las tablas y graficas que aparecen en documentos de la bibliografia indican que
tan solo un 0,4% del didxido de carbono se convierte en Biuret. Tampoco se ha considerado la presencia
de hidrégeno en la corriente de didxido de carbono, proveniente de la planta de amoniaco, al ser
despreciable. Por otro lado, ha sido imposible hacer converger al cristalizador de urea, por lo que aunque
se muestra en el diagrama del proceso, el célculo de su dimensionamiento se ha realizado de forma
manual.

Dado que se dispone de los coeficientes de interaccion binaria (BIPs) para el modelo de Wilson, este ha
sido el utilizado.

Temperature independent interaction parameters of Wilson equation (cal/mol)

Component COy NH;3 H>O N> H» (o] Biuret Ammonium carbamate Urea
CO2 - —3534.00 676.20 0.00 0.00 0.00 —3782.60 —3842.70 —2100.70
NH;3 69.68 - 0.00 64.23 60.23 —12.16 311.58 1272.09 234.06
H;O —183.70 0.00 — 30.16 —6.51 —80.37 11640.70 1182.00 1862.86
N2 0.00 —31.64 7.05 - 0 0.00 —656.39 —659.98 3127.62
H» 0.00 —20.49 8.02 0.00 - 0.00 201.98 217.74 2871.87
O 0.00 2051.30 20.19 0.00 0 - 1077.21 1082.71 3614.11
Biuret 69.68 448.00 4096.00 20.03 11.56 —12.16 - 597.00 239.00
Ammonium carbamate 69.68 1595.00 1135.00 25.00 11.56 28.00 741.00 - 171.08
Urea 69.68 650.00 1050.00 —3.00 11.56 —12.16 —55.00 107.94 —

Figura 2: BIPs

Tanto los BIPs como los parametros cinéticos han sido obtenidos de Mohsen Hamidipour [3]. Sin embargo,
no se proporcionan datos para la reaccién inversa de la segunda reaccién, con lo que se han utilizado
datos de Irazoqui et al[4] para calcularlos.

C
1nK(T)=?1+CZ-1nT+C3-T+C4

K(T) = e (%+cz-1n T+C3T+C4)

103.c1 10-C2 10%.C3 c4
-1,7352 -4,7506 9,3576 5,6601
K K
K=—2 5 K, =—

K_, K
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94500 ng]ol
EA - KJ
ky=A-eRT =910 ¢ **"*Fmorx "
Tabla 3: Parametros cinéticos.

T (2C) T (K) Ln K K k1 k-1 1/T
100 373,15 1,688 5,411 0,053 0,010 0,00268
110 383,15 1,891 6,625 0,118 0,018 0,00261
120 393,15 2,087 8,064 0,250 0,031 0,00254
130 403,15 2,278 9,762 0,513 0,053 0,00248
140 413,15 2,465 11,759 1,014 0,086 0,00242
150 423,15 2,646 14,098 1,943 0,138 0,00236
160 433,15 2,823 16,831 3,613 0,215 0,00231
170 443,15 2,996 20,012 6,531 0,326 0,00226
180 453,15 3,166 23,706 11,503 0,485 0,00221
190 463,15 3,332 27,983 19,771 0,707 0,00216
200 473,15 3,494 32,925 33,212 1,009 0,00211

1,200

1,000 e

0,800
- "', y = 3E+07e817%
~ 0,600 R? = 0,9998

°
0,400
o
0,200 o
LI
0,000 @ @---.. ®:---.. Y

0,00200 0,00210 0,00220 0,00230 0,00240 0,00250 0,00260 0,00270 0,00280
1/T(1/K)

Figura 3: Constante cinética de la reaccion inversa, k;

Identificando parametros con la curva:

EA_,

k_1=A1'e_

=8179 —» EA_,=8179K-8,314

EA_4
RT

KJ

A, =3-10"h!

= 68000

K]

Kmol - K Km

ol
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No obstante, al comparar estos valores con datos de reactores reales de M. Dente [5], el volumen
necesario era mucho mayor al esperado, por lo que se ha realizado una interpolacién de valores hasta
conseguir ajustar el volumen del reactor a la realidad, obteniendo asi un valor de:

A_;=7-10°h"1

2.1-Diagrama de flujo, unidades especiales

El diagrama de flujo completo se puede encontrar en el Anexo V. En este apartado se mostraran los
equipos que requieren de varias unidades en el programa para poder adaptarse a la realidad. Los equipos
gue consisten en intercambiadores de calor con reacciones en su interior se han simulado como reactores
o como columnas reactivas, ya que los intercambiadores no permiten incluir reacciones.

Reactor:

Se necesita de un reactor estequiométrico y uno cinético, asi como una columna flash para poder
simularlo. En la realidad, se trata de una columna de burbujeo en la que las corrientes liquida y gaseosa
se alimentan por fondo, avanzando cémo un modelo flujo pistdn hasta llegar a la cabeza, donde se
separan los componentes liquidos que se vierten a un sumidero y los gaseosos que salen por cabeza. Para
evitar el backmixing o retromezcla asi como la coalescencia de las burbujas de la base gaseosa, se utilizan
platos perforados, pudiendo considerarse cada seccidén entre platos como un reactor continuo tanque
agitado. A continuacidn se incluyen un esquema del caso real y el esquema de la simulacién:

Jf’ Gas outlet

2

O . | Sieve Tray

[ ]

Gas inlet: N2, O,
NH, CO,, H;0

Liquid inlet: NH;,
H30, NH:CO;NH,4

L Urea product

Figura 4: Esquema reactor
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Scrubber:

Este equipo consiste en una columna, cuya parte inferior es un intercambiador de calor, mientras que la
parte superior es una columna de platos o de relleno. El intercambiador de calor ha sido simulado como
un reactor. En su interior, el amoniaco y el didxido de carbono reaccionan parcialmente para dar
carbamato amodnico, esta reaccion es exotérmica, por lo que se necesita de agua de enfriamiento para
gue no se eleve la temperatura excesivamente durante el proceso. A continuacién se incluyen un esquema
del caso real y el esquema de la simulacion:

o/

Figura 5: Esquema scrubber

Stripper:

Este equipo es un intercambiador de pelicula de cascada, consiste en un intercambiador de calor de
carcasa-tubo vertical, en el que se usa un gas de stripping, el CO,. En el interior de los tubos se cruzan la
fase liquida proveniente del reactor con el gas de stripping, este vapor arrastra parte del amoniaco
proveniente del reactor. Ademas, se proporciona calor en el lado de la carcasa usando vapor de agua, que
hard descomponerse parcialmente al carbamato amdnico en amoniaco y didxido de carbono. Ha sido
simulado como una columna con la opcion de “destilacidn reactiva activada”, para poder mantener una
temperatura del liquido de salida de 1802C, ya que la reaccidn es endotérmica, se ha tenido que afiadir
un rehervidor con la condicién de temperatura constante, que permitiera el intercambio de calor. A
continuacién se incluyen un esquema del caso real y el esquema de la simulacion:
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Stripper
strippi O 9
stripping gas 21
. /_ \ 71 Lo
romUrea | -
reactor —
- C-102
= -
Sirippa:r( —
Tube
water —
——
CoO,
K_/ urea solution co2 m

— =3

Figura 6: Esquema stripper

Condensador de carbamato de alta presidn:

Este equipo es un intercambiador de carcasa-tubo en el cual parte del amoniaco y el diéxido de carbono
reaccionan para dar carbamato amadnico. Segun la fuente que se consulte, la salida de este equipo es una
Unica corriente bifasica o dos corrientes, una gaseosa y una liquida. Dado que ambas corrientes se
alimentan al reactor, no supone diferencia alguna para la simulacidn del proceso.

Condensador de carbamato

Figura 7: Esquema condensador de carbamato de alta presion
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2.2-Balances de materia y energia globales

Overall Mass Balance kmol/h kg/h
Input Qutput Input Output
NH3 326.325 0.758 5557.63¢6 12.905
Carbon Dioxide 166.554 3.751 7330.024 165.096
Ammonium carbam 0.000 0.003 0.000 0.209
Urea 0.000 162.753 0.000 9774.312
Water 4690.791 4853.621 84504.596 87438.000
Nitrogen 7.139 7.139 199,981 199,983
Oxygen 1.406 1.406 44,996 44,996
Total 5192.214 5029.431 97637.232 97635.488
Overall Energy Balance MJ/h
Input Output
Feed Streams -1.4281Ze+006
Product Streams -1.44738e+006
Total Heating 10717.9
Total Cooling -383595.2
Power Added 8406.91
Power Generated 0
Total -1.4473%e+006 -1.44738e+006

2.3-Composicion de las corrientes principales

A continuacién se muestran los caudales masicos y composiciones de las principales corrientes del
proceso, como son las alimentaciones de didxido de carbono y amoniaco, entrada y salida del reactor, asi
como salida del rectificador, esta ultima es la corriente que se envia al cristalizador.

Stream No. 8 18 3 5 24
Stream Name coz NH3 Alim.Reactor Prod.React Urea
Temp C 100.0000%* 20.0000* 159.0000 183.0000 148,.3635
Pres bar 140.0000* 140.0000* 140.0000 140.0000 4.0000
Enth MJ/h -65378. -21884. -1.8412E+005 -2.0411E+005 -1.1105E+005
Vapor mole frac. 1.0000 0.00000 0.25139 0.040853 0.00000
Total kmol/h 175.0984 326.3247 794.5174 721.9290 325.6008
Total kg/h 7575.0000 5557.6356 23187.1388 23186.9545 12708.0370
Total std L m3/h 9.1508 8.9799 Z4.00%90 20.8937 10.2555
Total std V m3/h 3924.59 7314.13 17808.03 lelBl.06 T72687.90
Flowrates in kg/h

NH3 0.0000 5557.6356 6238.7019 2229.6280 0.4086
Carbon Dioxide 7330.0235 0.0000 7970.9858 2789.9231 0.0001
Ammonium carbam 0.0000 0.0000 5759.7420 2241.7538 0.0668
Urea 0.0000 0.0000 0.3959 9774.7074 9774.3114
Water 0.0000 0.0000 2960.7992 5894.4258 2933.2510
Nitrogen 195.9806 0.0000 210.0771 210.0789 0.0000

Oxygen 44.9956 0.0000 46.4357 46.4357 0.0000
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2.4-Listado de los equipos principales y sus capacidades
La mayoria de las capacidades de los equipos se han obtenido a partir de la simulacién. Sin embargo, para

algunas de ellas, al tratarse de unidades especiales, se ha tenido que calcular su capacidad de forma
individual, por lo que se detallaran los calculos realizados.

2.4.1-Cdlculos mediante el programa de simulacién

Reactor R-101, de su propia ventana podemos obtener el volumen:

- Kinetic Reactor (KREA) - ®
General Specifications | More Specifications
Mumber of reactions ID: 3
Reactor pressure 140 | bar
Pressure drop [ bar
Kinetic rate expression Standard - all reactions ~
Reactor Model
Reactor type: | PFR (Plug Flow) «| O Liquid only
" Vapor only

% Liquid reaction, Mixed phase

™ Reactor volume is liquid volume only [

Thermal Mode:

@+ |sothermal [specify temp) 183 C

" Adiabatic [no heat exchange) -

" Specify heat duty 1989.97 MJ/h

" Spec PFA temp. profile [later)

" Specify PFR utility U [ W/m2-K

Specify calculation mode.

" Specify volume, Calculate conversion [~ Include holdup in dynamics
@+ Specify conversion, Calculate volume

Reactor Yolume 121222 m3

Key Component 3 Ammonium carbar v Conversion 0.85

Help | Cancel | 0K |

Figura 8: Ventana del reactor cinético

V=1212m3

Comparando con los reactores reales anteriormente mencionados [5], podemos observar que un reactor
que produce 300 toneladas por dia, es decir, 12,5 toneladas por hora, requiere un volumen de 16 m?3,
mientras que nuestro reactor, que produce 9,8 toneladas por hora (caudal masico de urea a la salida del
reactor) requiere un volumen de 12,12 m3.
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Rectificador C-201, mediante Sizing — Destilation — Trays podemos obtener la siguiente ventana:

Section: 1

Flood correlation: Glistch

Tray Vapor Liquid Space MNPass Diameter $flood PresDrop

kg/h kg/h m m bar

1 8820.53 0.00 0.6l 1 0.91 58.68 0.005%
2 1513.78 14221.81 0.6l 1 0.46 64.69 0.010s
3 leeZ .64 14370.68 0.6l 1 0.46 74,99 0.0128
4 1630.92 14338.9¢6 0.6l 1 0.46 75.75 0.012%
S 1620.78 14328.82 0.61 1 0.46 76.01 0.0130
& lele.9s 14325.02 0.6l 1 0.46 Te.07 0.0130
T 1615.47 14323.50 0.61 1 0.46 76.08 0.0130
8 1614.85 14322.89 0.6l 1 0.46 T6.07 0.0130
g 1613.55 14321.5% 0.6l 1 0.46 T76.11 0.0131

Como podemos ver, el primer plato es aquel con el mayor tréfico, esto hace que requiera un mayor
didmetro, siendo el didametro de referencia para la torre.

2
Area = Pi S 0,65m?

A partir del valor del drea, sabiendo el nimero de platos que tenemos y el espaciado entre estos, podemos
calcular el volumen de la columna:

Vol = Area - Espaciado - (N +1) = 0,65- 0,61 -10 = 3,97 m®

Rehervidor E-201, mediante Sizing — Heat exchanger — Shell and tube se obtiene la siguiente
ventana:

SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:
Exch Class/Type R/AKL Effective Transfer Area 13.01
Shell I.D. 0.47 Area Required 12.62
Shell in Series/Parallel 1/1 COR LMTID 50.05
Number of Tubes a2z U (Calc/Service) 1523.54/1478.32
Tube Length Z.44 Heat Calc 3570.66
Tube 0.D./I.D. 0.0191/0.0157 Heat Spec 34¢64.68
Excess % 3.086
Tube Pattern TRI&O Foul (§/T) 1.761E-004/1.761E-004
Tube Pitch 0.02 Del P(S/T) 0.02/-0.01
Number of Tube Passes 1 55 Film Coeff 7284.38
Number of Baffles 2 55 CS Vel 0.02
Baffle Spacing 1.14 TW Resist 0.000037
Baffle Cut, % Diameter 41 TS Film Coeff 13059.56
Baffle Type SSEG TS5 Vel 0.36
Thermodynamics:
K: Wilson
H: Latent Heat
D: Library

De este resumen del dimensionamiento del intercambiador obtenemos el érea requerida de 12,62 m2.
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Intercambiador E-102:
SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:
Exch Class/Type R/AEL Effective Transfer Area 500.80
Shell I.D. 1.02 Area Required 8.43
Shell in Series/Parallel 1/1 COR LMTD 58.74
Number of Tubes 1396 U (Calc/Service) 550.01/9.26
Tube Length 6.10 Heat Calc 58245.59
Tube 0.D./I.D. 0.0191/0.0157 Heat Spec 980.83
Excess % 5838.41
Tube Pattern TRI&O Foul (5/T) 1.7€lE-004/1.761E-004
Tube Pitch 0.02 Del F(5/T) -0.01/0.07
Number of Tube Passes 1 55 Film Coeff 6450.89
Number of Baffles 8 55 C5 Vel 0.40
Baffle Spacing 0.68 TW Resist 0.000036
Baffle Cut, % Diameter 41 TS Film Coeff 976.99
Baffle Type SSEG 5 Vel 0.01
Thermodynamics:
K: Wilson
H: Latent Heat
D: Library

Intercambiador E-202:
SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:

Exch Class/Type R/AFL Effective Transfer Area 500.80
Shell I.D. 1.02 Area Required 143.39
Shell in Series/Parallel 1/1 COR LMTD 190,44
Number of Tubes 13%6 U (Calc/Serwvice) 192.57/55.14
Tube Length 6.10 Heat Calc 66115.25
Tube 0.D./I.D. 0.0191/0.0157 Heat Spec 18930.98

Excess % 249.24
Tube Pattern TRI&O Foul (5/T) 1.76lE-004/1.T€1E-004
Tube Pitch 0.02 Del P(S5/T) 0.36/-0.01
Number of Tube Passes 1 55 Film Coeff 3655.46
Number of Baffles 8 55 C5 Vel 0.25
Baffle Spacing 0.68 TW Resist 0.000036
Baffle Cut, % Diameter 3z TS Film Coeff 269.1¢6
Baffle Type SSEG TS Vel 0.09
Thermodynamics:
K: Wilson

H: Latent Heat
D: Library
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Compresor P-201, de su propia ventana podemos obtener la potencia necesaria:

- Compressor (COMP)/ Expander (EXPN) - X
Specifications Cost Estimations 1
Operating mode ® On ID: 7
i

Mode of operation:
0 Specify output pressure and efficiency w

Compressor/Expander model type:
1 Adiabatic

A

Performance curve calc option
Pressure out 140 bar .

Fixed flow rate, calc Pout v
Pressure ratio .

Performance curve unit
Efficiency 0.75 0 Specify head in length unit v
Actual Power 8406.31 Mdsh

Property option: Inlet conditions w

For multiple speed performance curves:

o Mo. of speed lines
|1 3168
R | Actual RPM

Dutput pressure 140 bar

Theoretical power 6305.18 M Ideal Cp/Cv “1 -23234 |

Help | Cancel | 0K

Figura 9: Ventana del compresor

W 1000
]

W = 8406,91— ——* = 233525 KW
h 36007

2.4.2-Cdlculos sin el programa de simulacién
Comenzaremos con las columnas.

Cualquier columna de platos puede ser calculada mediante el siguiente método, para poder comenzar,
necesitaremos caudales y densidades tanto de vapor como de liquido en todos los platos.

Con estos datos y conocido el espaciamiento entre platos, podremos realizar uso de la siguiente grafica
para obtener el coeficiente de capacidad, Cy,.

Pv

F L
Wy s,
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Distillation

EESREas T s pors B :

v seaciNG

UN based on net vapor flow area.

2. For hole/active area € 0. 10, see text.
3. For ¢ # 20 dynes/cm.,

0.2

CsB, flood = CsB, chart (20!

]

o
2

ZZJ”

I I t

H !'l
o e LT R T HIHK

|
0.0l 0.10
L/G(p, /p, 1%

Figura 10: Grdfica coeficiente de capacidad de inundacion

-
fat

Con este coeficiente y el factor de espuma (Sy), podemos obtener la velocidad lineal de inundacion (uy)
en ft/s.

57 = (35)

PL — Pv
Uf:CSb'Sf‘ _—
Py

A continuacion utilizaremos el factor de inundacion (Ff), el cual toma valores de 0,8-0,85 para columnas
atmosféricas y de 0,65 para columnas a vacio, para poder obtener el area neta de paso (4,,).

%4

Ay =——

Tras esto, utilizaremos el método de Glitsch para el calculo de la capacidad de vertedero.
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Kl.Sf
ug =mind Kz S¢-/pL—pe
K3 - Sp-\ts - (P — Pg)

K; = 0,1698
Dénde: { K, = 0,007 yu, se obtiene en m/s usando t; en m.
K; = 0,008

Por lo tanto podemos obtener el drea de vertedero (4,4) como:

Ag=—
d Uy

Por ultimo se obtiene el didametro de la torre como:

fn

Ag

e

Figura 11: Seccién de una columna de platos

DZ
At:n'T=An+Ad

[t a
s

Todo el proceso de calculo de didmetro se realiza para todos los platos, tras esto se selecciona aquel cuyo
valor de didmetro sea mayor, este serd el diametro de la columna.

Columna scrubber C-101B:

En nuestro caso solo tenemos que calcular una columna, ya que daba un error a la hora de tratar de
dimensionarla, se trata de la seccién superior del scrubber. En el programa, vamos a report —
distilation — tray properties y obtenemos los siguientes datos:
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LIQUID
RAverage
Stg kg/h mol wt
1 10795 24.81
2 14683 27.98
3 15258 28.35
4 15221 28.23
5 14555 27.31
Stg Lig H
MJ/h
1 -1.013%e+005
2 -1.3602e+005
3 -1.411=+005
4 -1.4044e+005
5 -1.3261e+005
VAPCR
Lvyerage
Stg kg/h mol wt
1 423 32.43
2 2398 41.00
3 6285 42,45
4 €860 42.48
5 823 41,99

Actual Actual Thermal
vol rate density wviscosity conduct.
m3/h kg/m3 HN-s/m2 W/ m-K
18.56 581.75 0.0001 0.172
26.89 545,95 0.0001 0.129
28.13 542,42 0.0001 0.125
28.05 542.57 0.0001 0.126
26.43 550.¢68 0.0001 0.137
Actual Actual Thermal
vol rate density wviscosity conduct.
m3/h kg/m3 H-s/m2 W/m-K
2 169.2205 0.0000 0.035
8 309.6590 0.0000 0.040
17 373.3503 0.0000 0.045
18 372.95981 0.0000 0.045
20 343.4708 0.0000 0.043

Con estos datos se realizara el calculo para el plato 4, que es el mas restrictivo.

Fiy=—-
LV %

Pv

— =184

PL

Con un espaciamiento de 0,6093 m o 23,99 pulgadas obtenemos:

sf=(

Cyp = 0,0673
%2 (0,2 dinas/cm?\”*
%) = () =031

~ pL—pv 542,27 — 372,95 ft
uy = Cop Sy - |25 = 0,0673-0,3981 7295 = 001817
6860K—ﬁq- - -
v 372,954 36007 ;
" F 0,0055 - 0,8 "

Surface

tension

N/m
0.001
0.000
0.000
0.000
0.000

Compr.
factor
.941
. 653
.561
.560

==
E=p=g=]

m
= 0,0055—
s
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K, - S 0,1698 - 0,3981
ug=mind Ko S;-\JpL—pc =min 0,007 - 0,3981 - /568,25 — 140,0153
Ks - S;\Jts - (o1 — Po) 0,008 - 0,3981 - ,/0,6093 - (568,25 — 140,0153)
0,0676
Ug = min {0,0363 - uyg =0,0324m/s
0,0324
15221K—i;9~ Kl -
L 542,57m—€ +36007 ,
Ag=—= = 0,2407
40 0,0324 m/s m

4-(4, + A 4-(1,1595 + 0,2407
D:\/ (An d):j ( )=1,3352m

T T

Intercambiadores de calor:

Para el calculo de los intercambiadores de calor, simulados cdmo reactores, se han realizado los siguientes
calculos:

Q=U-A-LMTD

Q
A=—-——
U-LMTD
Siendo Q la carga de intercambio de calor necesaria.
ATl - ATZ
In (—1)
AT,
Teniendo en cuenta que:
ATl = TCl - Tfl

ATZ = TC2 - sz

Ddnde los subindices 1 representan las entradas y los subindices 2 las salidas, mientras que c se refiere a
calientey f a frio. En algunos de los equipos, la temperatura de entrada de la corriente caliente es inferior
a la de salida, esto sucede al producirse una reaccidon exotérmica en el interior.

h; -h
y =il
h; + hg
Para el interior de los tubos:
h; - L n = 0,4 (heating)

= 0,023 - Re%8 . prn
k n = 0,3 (cooling)
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Para el exterior de los tubos utilizaremos las ecuaciones de Daniel [6]:

ho-D D - G\"® . 13 0,33 0,14
0 :C.( ) .(C ,u) (i)
k U k tw

Ddénde C es una constante, D es el diametro externo de los tubos en pies, G es la velocidad masica en
Ib/(h-ft?), u la viscosidad en Ib/(h-ft), c la capacidad calorifica en B.t.u/(Ib-2F), k la conductividad térmica
en Btu/(h-ft-F) y p la viscosidad a |la temperatura de la pared del tubo en Ib/(h-ft).

Dado que le fluido de proceso consiste en una mezcla de distintos componentes y que ademas se
producen reacciones, el valor de h; es una media de los valores calculados a la entrada y salida del

intercambiador.

Por otro lado, para poder realizar el calculo de hy, se ha realizado un proceso iterativo, utilizando como
estimaciones iniciales valores comprendidos entre los mostrados en las siguientes tablas:

Valor

Parametro Opciones
recomendado
Diametro del tubo 34y 1" 3/8, 1/2, 5/8, 3/4, 1 1-1/4 y 1-1/2
Espesor del tubo 14 BWG 12,14 BWG
Longitud del tubo 16 y 20' 8, 10, 12, 16, 20, 24, 30'
Distancia entre tubos |1,25 x OD areglo triangular
max (1,25 x OD 6
OD + 6 mm) arreglo cuadrado
Espaciado deflectores (0,45 x DS entre max(DS/56 2")y DS
Corte deflectores 25% entre 15% y 45%

Figura 12: Pardmetros para estimacion de intercambiadores de calor.
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F. Tubos de | pulg de didmetro exterior con un paso triangular de 1 Y, de pulg

Diimetro TEMA. Lo M TEMA.PoS T.EMA. U
de‘:lm:.qu“c); Numero de pusos Nimero de pasos Niimero de pasos
en pulg 1 2 4 6 1 2 4 6 2 4 6
8 27 26 8 12 18 14 8 12 14 12 6
10 42 40 34 24 33 28 16 18 28 24 24
12 64 66 52 44 51 48 42 44 52 40 40
13Y, 81 74 62 56 73 68 52 44 64 56 52
15Y, 106 108 88 92 93 90 78 76 90 80 78
17Y, 147 134 124 114 126 122 112 102 122 112 102
19Y; 183 176 150 152 159 152 132 136 152 140 136
21Y, 226 220 204 186 202 192 182 172 196 180 . 176
23Y, 268 262 236 228 249 238 216 212 242 224 216
25 316 302 274 272 291 278 250 240 286 264 | 246
27 375 360 336 324 345 330 298 288 340 320 300
29 430 416 390 380 400 388 356 348 400 380 352
31 495 482 452 448 439 450 414 400 456 436 414
33 579 554 520 504 526 514 484 464 526 504 486
35 645 622 586 576 596 584 548 536 536 572 548
37 729 712 662 648 672 668 626 608 668 636 614
39 808 792 744 732 756 736 704 692 748 728 700
42 947 918 874 868 . 880 878 834 808 890 856 830
45 1095 1068 1022 1000 1035 1008 966 948 1028 992 972
48 1241 1220 1176 1148 1181 1162 1118 1092 1180 1136 1100
. 54 1577 1572 1510 1480 1520 1492 1436 1416 1508 1468 1442
60 1964 1940 1882 1832 1884 1858 1800 1764 1886 1840 1794
66 2320 2362 2282 2260
72 2861 2828 2746 2708
78 3368 3324 3236 3216
84 3920 3882 3784 3736
S0 4499 4456 4370 4328
8 5144 5104 4986 4936
108 6546 6494 6360 6300
120 8117 8038 7870 7812 i

Figura 13: Numero de tubos en funcion del diametro de carcasa.

N® tubos = i
AL

Siendo A;, el drea lateral del tubo. Tras esto, se comprueba que para las estimaciones iniciales, el
numero de tubos calculados es menor al maximo que cabe en la carcasa, en caso de no hacerlo, se
deberd de volver a realizar el calculo con nuevas estimaciones.

Intercambiador Scrubber C-101A:

En el caso del scrubber, al tratarse de un conjunto intercambiador de calor-columna, tenemos que el
didmetro de la carcasa y la columna tiene que ser el mismo, al tratarse de una sola unidad en la realidad.
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Tabla 4: Estimaciones iniciales Scrubber.

Parametro Unidades Valor
BWG 14
Espesor Pulgadas 0,083
m 0,0021
., . Pulgadas 1
Diametro interno
m 0,0254
Diametro externo m 0,0275
Pies 8
Longitud de tubo
m 2,44
., Pulgadas 52,57
Diametro carcasa
m 1,34

Comenzamos con el calculo de la diferencia media logaritmica de las temperaturas (LMTD, log mean
temperature difference).

AT, — AT,

In (2—%)

LMTD =

AT, = Tc; — Tf;, = 81,07 — 20 = 61,07°C
AT, = Tc, — Tf, = 120 — 40 = 80°C

61,07 — 80
LMTD = ———=—=70,11°C

ks

Este valor seria el mismo si lo calculdramos en kelvin, ya que se trata de una media de temperaturas,
LMTD = 70,11 K.

Para el interior de los tubos, tenemos que se produce reaccién al tratarse del fluido de proceso, luego
tomaremos la media de los valores a la entrada y a la salida. Los valores de las distintas propiedades han
sido obtenidos del programa de simulaciéon mediante report — Stream properties. Primero calculamos
para la entrada:

n = 0,4 (heating)

L
= 0,023 - Re%8 - prn
n = 0,3 (cooling)

) m3  h
L=V 89T 36005 _ 10 40™
A - 0,02542 m?2 s
4

D-u-p 00254m-10,40% - 1000%9
= K3 M- — 3081477,99

m-sS

Re =
H 85,72 - 106
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_¢ Kg kg K]
. 6_2d . =,
u-p-c, 85,72 -10 P 1000m3 5’40Kg-K
Pr = " = W =291
Olomx

w
h; = 0,023 - Re%8 . pr™ E = 0,023 -3081477,99%8 . 29104 L m-K_ 356 75L
¢ ’ L ’ ’ ’ 2,44 m "Tm2.K

Si realizamos estos cdlculos para la salida obtenemos:
h; = 0,023 - Re®8.p n-5—30583
0= T T I

h, = 331,29
t m?2-K

Continuamos con el exterior de los tubos, es decir, el lado de la carcasa. En este caso el fluido serd aguay
se utilizaran las propiedades para su temperatura media, 302C.

ho-D c (D . G>0,6 (c .#)0,33 ( M )0,14
ko u k H

Flow direction
|

clearance

[

5 Tube

ry

b

pitch S,

Figura 14: Esquema de los tubos de un intercambiador.

S, =155-D=1,55-0,0275m = 3,44 - 10™%m
l=S,-D=055-D=6,88-10"3m

Espaciado deflectores = ED = 0,45-DS = 0,45-1,34 = 0,60m
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DS-1-ED 1,34m-6,88-10">m-0,6m
Sn 3,44 -10~2m

Area de flujo = = 0,16 m?

0 4344,51 - 106% Kg
% = 50967,82—>
Kg oc (40— 20)°C

Cp - AT 418

Kg lbs
220

Kg lbs
G =~ _ = ~J = 63338915
Area de flujo 0,16m? - 10,76fi2 ftz-h

m

m 50967,82

lbs S
2,20>—- 3600+
’ lbs
Kg h =171 ——

ft ft-h
3,28m

Kg

1(302C) = 7,08- 1074

t
It 0,09f¢

D=275-10"%m-3,28—
m

B.t.u.
lbs - °F

c=997-10"1

B.t.u.

k = 0,36m

lbs

= 0,86
.u'W ft . h

C =cte=0,22

D-G
U

= 3495,65
= 4,74

c-u
k
H_175
Uy

ho - D D - G\%® . 13 0,33 0,14
° " _¢. ( ) . (C ,u) . (i)
k 2 k Pw

B.t.u.
OOFCRF _ g Botu
9,02-10~2ft """ ft2-h-°F

ho = 0,22 - (3495,65)06 - (4,74)033 . 1, 750.14 .

B.t.u.

hy =212,13—————
0 ftz “h-°oF
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Usando un convertidor de unidades [7]:

h, = 1203,84 d
o~ " m?2.K

1 ho-h;  1203,84-331,29
U= = = = 259,80
1.1 ho+h; 120384+331,29 m? - K
ho " Ry
MJ o6 ) .__h
Q 434451710377 3600 5 ,
= = = = 66,26m
U-LMTD 259,80 —— - 94,67 K
m+-K
A 66,26 m?
Ne tubos = — = = 340,5 = 341 tubos

A, m-0,0254m - 2,4384m

Dado que el numero méaximo de tubos para el tamafio de carcasa seleccionada es de 1577 y en este caso
no existen longitudes de tubo menores a la seleccionada, se dan por validas las estimaciones iniciales.

Stripper C-102:

En el caso del stripper, al tratarse de un intercambiador de pelicula de cascada, el coeficiente global de
transferencia de calor no puede ser calculado. Para poder realizar el calculo de la capacidad del
intercambiador, se ha tomado un valor comprendido en el rango 900-1200 w/m? - K [8]. Este rango es
valido para intercambiadores de carcasa-tubo dénde el fluido caliente es vapor de agua y el fluido frio es
un componente orgdnico ligero. El valor seleccionado es de 900 w/m? - K, al ser el mas desfavorable.

Tabla 5: Estimaciones iniciales Stripper.

Pardmetro Unidades Valor
BWG 14
Espesor Pulgadas | 0,0830
m 0,0021
., . Pulgadas 1
Diametro interno
m 0,0254
Diametro externo m 0,0275
Pies 20
Longitud de tubo
m 6,0960
.. Pulgadas 17,25
Diametro carcasa
m 0,4382

Teniendo en cuenta que en el interior del stripper se estd descomponiendo el carbamato amodnico en

amoniaco y didxido de carbono, reaccion endotérmica:

AT, — AT,
AT,
In A_TZ)

LMTD =
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AT, = Tc, — Tf;, = 200 — 173,07 = 26,93
AT, = Tc, — Tf, = 200 — 159,18 = 40,82

Lmrp = 2823~ 4082 _ oo ok
- : (26,93) e

(70,82

Mj o6 . h

@ 5263,357- 10° 477 36005 _ 4o 2
U-LMTD 900 ——- 31,14 K '
m*-K
A 48,64 m?
Ne tubos = — = = 99,99 ~ 100 tubos

A, m-0,0254m - 2,4384m

Dado que el numero maximo de tubos para el tamafo de carcasa seleccionada es de 147, se dan por
validas las estimaciones iniciales.

Condensador de carbamato de alta presién, E-101:

En el interior del condensador de carbamato, parte de los componentes reaccionan para dar carbamato
amonico, reaccidn exotérmica, con lo que se produce un aumento de la temperatura en el fluido caliente.

Tabla 6: Estimaciones iniciales condensador carbamato alta presion.

Pardmetro Unidades Valor
BWG 14
Espesor Pulgadas 0,083
m 0,0021
» . Pulgadas 1
Diametro interno
m 0,0254
Diametro externo m 0,0275
Pies 10
Longitud de tubo
m 3,05
» Pulgadas 8
Diametro carcasa
m 0,20
ATl - ATZ
LMTD = ————
In (ﬂ)
AT,

AT, = Tey, — Tf, = 127,69 — 20 = 107,69
AT, = Tc, — Tf, = 159 — 40 = 119

107,69 — 119

(T

LMTD = = 113,25K

Realizando los mismos cdlculos que para el scrubber:
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1 ho-h;  1690,13-529,72
U= = = = 403,31
1.1 ho+h; 1690,13 + 529,72 m? - K
ho * Ry
M] i) . _h
Lo @ MOTIOR 197y 36005 _ L o)
U-LMTD ~ 40331——-11325K
m--K
A 1,01 m?
Ne tubos = — = =4,,18 = 5 tubos

A;  mw-0,0254m - 3,05m

Dado que el numero maximo de tubos para el tamafio de carcasa seleccionada es de 27, se dan por validas
las estimaciones iniciales.

Cristalizador X-201:

Al no conseguir que converja el cristalizador en el programa de simulacién, se opta por realizar el
dimensionamiento a mano. Para ello, utilizaremos las ecuaciones de balance global de materia (BG),
balance de componente (para urea, BC) y balance de energia (BE), asi como los datos de la solubilidad de
la tabla 2.

F=V+L+S
F-Xe=V-X,+L X, +5-X,

F-Hf =V -H,+L-H, +S§"H

BG: V=F—L-5=1270804—L—S
BE: F-Hr=V-H,+L-H +S-H,

Hy = Ay +Cp-T = 2400-L 1+ 418 200¢ = 2483,6
v — tw Y4 - Kg ) Kg'QC - - ) Kg
H, = Cy(L)-T =258 K 200¢ = 51,6
L=% T %Kgeec T T T Ky

K
Hg = Hy, — Apie = 50,77 — 243 = —191,40K—£

K] KJ

Hy = Cp(f) T = 2,53 - 148,36°C = 376,63 ——
=G0 Kg-°C Kg

BE: F-Hr =V -H,+L H, +S§-H
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4,78 -10° = 2483,6 - (1270804 — L —S )+ 51,6 - L — 191,4 - §
4,78 -10° = 2483,6 - (1270804 — L —S )+ 51,6 - L — 191,4 - §
26,77 10 = 2432 - L + 2675 - S

26,77 - 106 — 2675- S

=11009,66 —1,1-S

2432
BC: F-Xe=V-0+L-X, +5-1
BC: 977431 =L-0,51+S
BC: 9774,31 = (11009,66 —1,1-5)-0,51 + S

9774,31 = 5639,15 + 0,44 - S
S =9470,80 Kg/h

L =11009,66 —1,1-S = 592,56 Kg/h

V =12708,04— L — S = 2644,68 Kg/h

Una vez obtenido el flujo masico de urea sdlida (S) podemos aplicar un conjunto de ecuaciones que nos
permiten obtener el volumen del cristalizador, sin embargo, al aplicar estas ecuaciones el resultado
obtenido es de 0,013 m3. Este resultado es demasiado pequefio en relacién a las dimensiones de la planta.
Debido a esto, se han utilizado las ecuaciones propuestas por Allan Myerson [9] y se han comparado con
valores de equipos reales [10]. Los valores de la densidad de cristales en el magma (M;) y el tiempo de
residencia (7) se han obtenido de estas fuentes y son validos para un amplio rango.

s 9470,801%9 o 05m3
h Mt B 450 Kgcristal B ’ h
rgnagma

m3
V=q-1= 21,057- 3,4h = 71,56 m3

V,=2-V =143,11m3

El volumen real es el doble del calculado con estas ecuaciones, al considerarse el cristalizador dividido en
dos secciones, superior e inferior. Aunque al utilizar estas ecuaciones estamos aceptando que
cometeremos un cierto error de dimensionamiento. Sin embargo, si comparamos el resultado obtenido
con cristalizadores reales, podemos ver que los resultados muestran una correlacion lineal.



'AEA
ﬁh

Ingenieria basica de una planta de produccion de urea de 80000 Tn/afio

Universidad Politécnica de Cartagena

Revision: 2

Pagina 28 de 48

Tabla 7: Volumenes de cristalizadores.

Kg/h m
Real 3125 23,47
Real 4530 34,74
Calculado 9470,80 71,56
80
70 y=0,0075x+0,1859 . 2
R2=0,9998 | .7
60
Tso | e
:,Cj ol T
£ o
°30 e
>0 e
-
20
10
0
2000 3000 4000 5000 6000 7000 8000 9000 10000

Flujo masico cristales (Kg/h)

Figura 15: Comparacion de volumenes de cristalizadores.

2.4.3-Redes de intercambio de calor
Para un mejor aprovechamiento econdmico se ha realizado el célculo de la red de intercambio de calor,
esto permite el intercambio de calor entre las distintas corrientes de proceso, optimizando asi el

resultado.

Tenemos los siguientes equipos:

Tabla 8: Intercambiadores de calor.

Corriente Equipo Tipo Te (2C) Ts (2C) (c|\:/TJI7r:)
1
2
3 Stripper Fria 183 180 5263,35
4 E-102 Fria 20 56 980,62
5 E-201 Fria 147,58 148,36 3570
6
7

Total fria

9813,97
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Como podemos ver facilmente, la necesidad de intercambio de calor de las corrientes calientes es mayor
que las de las frias, por lo tanto intentaremos cruzar algunas de las calientes con las frias. Comenzamos
intentando cruzar solo la corriente 6, perteneciente al intercambiador E-202 con las frias.

900
800
700
600
< 500 E-202
~ 400 —@— Stripper
300 —— E-201

200 o ‘

100
0 ‘.

0 5000 10000 15000 20000
Q

——E-102

Figura 16: Representacion de red de intercambio de calor.

Para el célculo comenzaremos ordenando las temperaturas de entrada y salida de los intercambiadores,
tras esto, calculamos los intervalos de temperatura existentes, asi como el calor intercambiado en dicho
intervalo.

0 _ Z (ATintervalo 0 )
intervalo — * Ytotal
ATlfotal

_ 610 18930,98 = —15994
Q= 722 S

3 3
Q= 727 —18930,98 + 3 5263,35 = 5185

Para el calculo de las cascadas, se comienza en O para la primera cascada y para cada célculo posterior se
resta el valor de la cascada anterior menos el calor intercambiado en ese intervalo.

Cascada 1l =0 — (—15994) = 15994
Cascada 1 = 15994 — 5185 = 10810
Una vez se llega al Ultimo punto, se usa este como inicial para la cascada 2, para la que se repite el proceso:
Cascada 2 = 9117 — (—15994) = 25111

Cascada 2 = 25111 — 5185 = 19927
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Si en ningun punto la cascada 2 se vuelve negativa, es que al cdlculo es correcto.

Tabla 9: Cascadas red intercambio de calor.

Intervalo AT Q (MJ/h) Cascadal | Cascada?2
793 - - 0 9117
183 610 -15994 15994 25111
180 3 5185 10810 19927

148,3 31,7 -831 11641 20758
147 1,3 3536 8105 17222
71 76 -1993 10098 19215
56 15 0 10098 19215
20 36 981 9117 18234

Cémo en nuestro caso, no tenemos mas corrientes de fluido frias este resultado es definitivo. Dado que
todo el calor de la corriente del intercambiador E-202 no puede ser aprovechada y ya que el stripper es
simulado como una columna, con lo que no podemos cruzar las corrientes, se ha decidido introducir un
intercambiador ficticio que permita realizar el intercambio de calor con las corrientes frias antes de entrar
la corriente al intercambiador E-202. Tras esto se ha vuelto a realizar el cdlculo de la capacidad de dicho
intercambiador.

Figura 17: Esquema del intercambiador ficticio.

SUMMARY REPORT

General Data: Heat Transfer Data:
Exch Class/Type R/BEL Effective Transfer Area
Shell I.D. 1.02 Area Required
Shell in Series/Parallel 1/1 COR LMTD 116.73
Humber of Tubes 13%6 U (Calc/Service) 217.17/43.32
Tube Length 6.10 Heat Calc 45705.58
Tube 0.D./I.D. 0.0191/0.0157 Heat Spec 9117.01
Excess % 401.32
Tube Pattern TRI&O Foul (5/T) 1.761E-004/1.761E-004
Tube Pitch 0.02 Del P(5/T) 0.18/-0.04
Number of Tube Passes 1 55 Film Coeff
Number of Baffles 8 55 C5 Vel
Baffle Spacing 0.68 TW Resist
Baffle Cut, % Diameter 32 TS Film Coeff
Baffle Type SSEG TS Vel 0.02
Thermodynamics:
K: Wilson

H: Latent Heat
D: Library
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3-Balance econdmico del proceso

En este apartado se evaluaran los principales costes y beneficios asociados al proceso, realizando un
analisis de rentabilidad.

3.1-Costes de los equipos

El calculo de los costes de los equipos se ha realizado mediante el método de Guthrie, a continuacion se
muestra el ejemplo para el volumen del reactor.

Dado que el coeficiente cepci se calcula una vez transcurrido el afio, se ha realizado el calculo teniendo
en cuenta el valor de 2016. Los valores de las constantes (K1, K2 y K3), asi como el afio de referencia
(2001) han sido obtenidos del Turton [11].

10g(Cro) = K1 + Kz - 10g(Q) + K3 - (log(Q))?
log(Cgo) = 3,4974 + 0,4485 - log(12,12) + 0,1074 - (log(12,12))?
Cpo = 1286578 $
Ce = Cgo - Fpn - F, = 1286578-2,1-1,9 = 51334,47 $

Cepci (2016)

2016) = Cp - —————
Cp(2016) = Cg Cepci (2001)

= 51334,47 5568 _ 71997,56 $
B ’ 397 ’
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Tabla 10: Coste de referencia de los equipos.

(ir:::i(cjjzz Equipo Cadigo Tipo Capacidad | Material | Presion K1 K2 K3 log(Ceo) Ceo (5001)
Volumen m3 Reactor R-101 Columna de burbujeo 12,12 SS 140 3,4974 | 0,4485 | 0,1074 4,11 12865,78
Area m? Reactor R-101 Platos reactor 0,64 SS 140 3,3322 | 0,4835 | 0,3434 3,25 1780,24
Area m? Scrubber C-101A Intercambiador scrubber 66,25 SS 140 4,8306 |-0,8509 | 0,3187 4,34 21776,64
Volumen m3 Scrubber C-101B Columna scrubber 4,27 SS 140 3,4974 | 0,4485 | 0,1074 3,82 6650,64
Area m? Scrubber C-101B Platos Columna scrubber 1,40 SS 140 3,3322 | 0,4835 | 0,3434 3,41 2571,68
Area m? Stripper C-102 Intercambiador stripper 48,64 SS 140 4,8306 |-0,8509 | 0,3187 4,30 20051,21
Volumen m? | Rectificador C-201 Columna 3,97 SS 3,4974 | 0,4485 | 0,1074 | 3,80 6372,35
Area m? Rectificador C-201 Platos Columna 0,65 SS 3,3322 | 0,4835 | 0,3434 3,25 1794,14
Area m? Rehervidor E-201 Rehervidor Kettle 12,62 SS 4,4646 | -0,5277 | 0,3955 4,36 23070,03
Area m? Intercambiador| E-102 |Intercambiador Carcasa tubo 8,43 SS 140 4,8306 |-0,8509 | 0,3187 4,32 20700,90
Area m? ;C;E:;n:;dgg E-101 | Intercambiador Carcasa tubo | 1,02 ss | 140 |4,8306 |-0,8509|0,3187 | 4,82 | 6679582
Area m? fa"rr;‘:er::ta:f; E-202 |Intercambiador Carcasa tubo | 99,90 ss 4 | 48306 |-0,8509 | 0,3187 | 4,40 | 25317,21
Kw Compresor P-201 Compresor axial 2335,25 SS 140 2,2897 | 1,3604 |-0,1027 | 5,71 509073,85
Volumen m3 | Cristalizador X-201 Recipiente vertical 143,11 SS 1 3,4974 | 0,4485 | 0,1074 4,96 91895,97
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Tabla 11: Coste actual de los equipos.

gar;:fijzz Equipo Codigo Tipo ekl | (2001) Fm Fp Ce $(2001) | Ce $(2016)
Volumen m? Reactor R-101 Columna de burbujeo 12,12 12865,78 2,1 1,9 51334,47 71997,56
Area m? Reactor R-101 Platos reactor 0,64 1780,24 2,1 1,9 7103,15 9962,30
Area m? Scrubber C-101A Intercambiador scrubber 66,25 21776,64 2,9 1,9 119989,31 168287,28
Volumen m? Scrubber C-101B Columna scrubber 4,27 6650,64 2,1 1,9 26536,07 37217,34
Aream? Scrubber C-101B Platos Columna scrubber 1,40 2571,68 2,1 1,9 10261,02 14391,27
Area m? Stripper C-102 Intercambiador stripper 48,64 20051,21 2,9 1,9 110482,16 154953,32
Volumen m? | Rectificador C-201 Columna 3,97 6372,35 2,1 1 13381,93 18768,42
Area m? Rectificador C-201 Platos Columna 0,65 1794,14 2,1 1 3767,68 5284,25
Area m? Rehervidor E-201 Rehervidor Kettle 12,62 23070,03 2,9 1,9 127115,87 | 178282,41
Area m? Intercambiador| E-102 |Intercambiador Carcasa tubo 8,43 20700,90 2,9 1,9 114061,94 159974,03
Areame | Condensador |\ ercambiador Carcasatubo| 1,02 | 6679582 | 2,9 1,9 | 36804497 | 516190,03
carbamato HP
Area m? f;g‘::‘:ta:f; E-202 |Intercambiador Carcasatubo| 99,90 | 25317,21 | 2,9 1 73419,91 | 102972,82
Kw Compresor P-201 Compresor axial 2335,25 | 509073,85 2,1 1,9 2031204,68 | 2848802,93
Volumen m? | Cristalizador X-201 Recipiente vertical 143,11 91895,97 2,1 1 192981,53 270660,24
Coste total equipos $ (2016): 4557744,17
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3.2-Costes de operacién

En este apartado se realizaran los célculos de los costes por afio asociados al proceso.

3.2.1-Materias primas
Dado que se ha considerado la existencia de una planta de amoniaco y diéxido de carbono que pertenezca
al mismo propietario y que proporcione estos componentes desde el limite de bateria, el coste de
materias primas iria asociado a las materias primas para la produccion de estos.

CO,+2-NH; = NH,COONH,

NH,COONH, = NH,CONH, + H,0

Luego se requiere un mol de CO, y dos moles de NH; por mol de urea.

CH4+2H20_>C02+4'H2

1
E * 02 + Hz d H20
Considerando estas reacciones, podemos obtener:
1
CH4+N2 +E'02+H20 _>602+2NH3

Dado que tanto el nitrdgeno como el oxigeno se obtienen del aire y que se produce un mol de agua por
mol de urea, el coste asociado a las materias primas se corresponde Unicamente con el del metano (gas
natural).

El precio del gas natural (GN) puede ser obtenido de diversas paginas web y es variable con el tiempo, se
ha tomado el valor 0,0254 €/kW-h [12].

kJ
-52210—- =
kW -h kg 3600s 7 " Kg

Precio (peso) = 0,0254

Tomando una composicién del 97% molar de metano en el gas natural:

80kTnurea 10°Kg KmolCH, _1KmolGN _Kg ) £
ato "“kTn L fmolurea 0,97 Kmol CH, 18,2 gmor CN - 0,368 Kg
COSte CH4_ = K ° MM‘€
60,06 —L urea 106
Kmol €

Coste CH, = 8,66 Millones €/afio
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3.2.2-Agua de refrigeracion

my, = Mpp + Mygp + Mying

Q 32619293% Kg
mvap = = = 14452,50—
AHVar 2257ﬂ h

Kg

Q

mtower = Cp . (TR _ TS)
Mying = (0'1 - 0'3%) *Meower = 0,001 - Myoyer

Sw * Mygp + Mying (Sw — Spg) _ Mygp

Sw — Spp 4

Mpp = — Myind

. . . . mvap . . .
My, = Mpp + Myqy + Mying = 4 — Mying | T Myap + Mying
. 5 5 Kg Kg
my, = Z *Mygp = Z . 14‘452,507 = 18065,63 T
Ty 18065,63 K—hg m3
qw = — = —Xkag - 18,077
Pw 1000—-2
m
m3
AP - Qw 2,5bar . 18,07T
Wp = = = 60,22 KW

Ui 0,75

La pérdida de carga de la
bomba del agua (AP) es

funcion de varios factores:

Pérdidas en las tuberias 15/psi
Pérdidas en el usuario (cambiador) 5|psi
Valvula de control 10| psi
Carga estatica a lo alto de la torre 8,7|psi

Total = 38,7|psi

2,5|bar

Figura 18: Pérdida de carga en bombas.

3
m
Wy = 242,32 - q,, = 242,32 - 18,077 = 4377,66 KW
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coste de la electricidad
consumida por =c. (W, +W,)
bombas y soplantes

W, (kw) = 2P

e

C. =0.092 €/kW-h (Enero 2015)

q,, = caudal volumétrico de agua, m*/h
np = eficiencia de labomba (p.ej.: 0.75)

Figura 19: Coste eléctrico.

Coste aguarefrigeracion = (Cy, + Cap) - qy + Cg - (W, + Wr)

. iy m3  0,092€
Coste agua refrigeracion = (1,5 + 0,178) — 18,077 + W R (60,22 KW + 4377,66 KW)
) ., € millones €
Coste agua refrigeracion = 438,6OE = 3,7T

3.2.3-Electricidad bombas y compresores

Coste electricidad = Cy - W, = 0,092 —— - 2335,25 KW = 214,84 < = 1,81 ones €
oste electricidad = Cg - W, = 0, KW h , = oty =1 2o
El total de los costes de operacidn seria el siguiente:
Millones € millones € millones € millones €
Costes totales = 8,66 ———  + 3,7 — , — =1418 ———

ano ano

3.3-Analisis de rentabilidad

Para resolver el analisis de rentabilidad, utilizaremos nuestros valores del coste de los equipos y los costes
de operacidn. Ademds, emplearemos ciertos datos procedentes de bibliografias como son el coste de los
terrenos y los ingresos por ventas.

Los datos para resolver el andlisis de rentabilidad de nuestro proyecto seran:

e El coste de los terrenos es de 1,5 MME.

e El coste de la planta llave en mano (equipos).

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

e Laduracion prevista para la construccién de la planta es de dos afos.

e El capital circulante necesario es de SMME.

e La planta entrard en funcionamiento al final del segundo afio y tendra una vida, a efectos
econdémicos de 20 afios.



ﬂ% Ingenieria basica de una planta de produccion de urea de 80000 Tn/afio

% D Revision: 2

Universidad Politécnica de Cartagena .
Pagina 37 de 48

e Se estiman los ingresos por ventas para el primer afio y se considerard que creceran a un ritmo
del 4% los aios siguientes.

e A efectos de amortizacién supdngase un valor residual de la instalacion de 0% del capital
inmovilizado. La amortizacion sera uniforme.

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

e Rentabilidad aceptable para la unidad de negocio: IRR>15%.

Para los calculos realizados a continuacidn, se indicara entre corchetes cuando se calcule el valor para un
afio concreto, en caso de ser iguales para multiples afios se usara un intervalo [2-3]. Se puede encontrar
los valores para todos los afios en la tabla 13.

5 , Tn € MME€
Ventas [3] = Produccién - Precio = 80000 — - 590 — - ——— = 47,20 MM€
afio Tn 100 €

4
Ventas [4] = Ventas[3] - (1 + crecimiento) = 70,20 - (1 + TOO> = 49,09 MM€

MME€
Costes de operacion[3 — 20] = 14,1SE (calculado en 3.2)

Beneficios brutos [3] = Ventas [3] — Costes de operaciéon[3] = 33,02 MM€

€

o Coste planta (equipos) 455774417 § - 1,186 MM<€
Amortizacion [3 — 20] = = J .

= = 12,36 MM€
aflos amortizacion 18 aiios 10%€

Beneficios (antes de impuestos) = beneficiosbrutos — amortizacion =

Beneficios (antes de impuestos)[3] = 32,80 MM€
Impuestos = Beneficios (antes de impuestos) - 0,4 = 32,80 MM€ - 0,4 = 13,12 MM€
Beneficios(tras impuestos) = Beneficios (antes de impuestos) — impuestos

= Beneficios (antes de impuestos) - 0,6 =

Beneficios(tras impuestos)[3] = 32,80 - 0,6 = 19,68 MM€
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(1 + interes)®nos

(1 + interes)aios — 1
€ (1+0,05)3 MME€

1,186$ (1+ 0,05 —1 10°€

Costes capital[1 — 3] = Coste de planta con terrenos -

= 4557744,17 $ - = 39,24 MM€

El capital circulante de 5SMME€ se invierte en el afio anterior a comenzar el funcionamiento de la plantay
se recupera al final.

Flujos netos de caja = Beneficios(tras impuestos) — Costes de capital + capital circulante =
Flujo neto [2] = 0 — 39,24MM€ — SMM€ = —44,24 MM€
Flujo neto [3] = 19,68 — 39,244+ 0 = —19,56 MM€

Flujo neto [4] = 20,82 MM€ — 0 + 0 = 20,82 MM€

1

Factor de actualizacién[3] = 3 = 0,658

Flujos de caja actualizados = Flujos netos de caja - Factor de actualizacion =

Flujo actualizado [3] = —19,56 MM€ % 0,658 = —12,859 MM€
VAN = Z Flujos de caja actualizados = 29,716 MM€

El Valor Actual Neto (VAN), permite calcular el valor presente de un determinado nimero de flujos de caja
futuros, originados por una inversion. Al resultar un valor positivo, la inversidn es rentable.

Payback se corresponde con el afio en que la suma de los flujos de caja actualizados es mayor o igual a 0,
su cdlculo puede ser encontrado en la tabla 12. Cdmo el afio de payback es anterior al de finalizacién del
proceso, la inversion es rentable.

Payback = afio 13
TIR o tasa interna de rentabilidad es aquel valor maximo de interés para el cual el VAN seria 0, con Excel
podemos calcularlo con la funcién Datos — Analisis de hipdtesis = buscar objetivo definiriamos la
celda del VAN con el valor cero y hariamos variar el interés.

TIR = 19,716 %

Al ser un valor de interés superior al que se ha asumido para el proceso, la inversidn es rentable.
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Tabla 12: Payback

Flujo de

~ caja

Ano actuaIJizado FEVIEL

(MMeuros)

1 -34,121 -34,121
2 -33,451 -67,573
3 -12,859 -80,432
4 11,901 -68,530
5 10,935 -57,596
6 10,038 -47,558
7 9,208 -38,350
8 8,440 -29,910
9 7,731 -22,179
10 7,077 -15,102
11 6,474 -8,628
12 5,920 -2,708
13 5,409 2,701
14 4,941 7,642
15 4,511 12,153
16 4,116 16,269
17 3,755 20,024
18 3,423 23,447
19 3,120 26,567
20 3,148 29,716
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Tabla 13: Andlisis economico del proceso.

Costes Beneficios L Beneficios Impuestos Beneficios Costes Capital Flujos Factor Flujc? de
Afio (le\j:fii)s) operacion brutos A(T\}T\;t:uaril;n imiﬂ?.jcos (40%) inizsuZL;:s capital circulante ne'é:jsade actualizacion actucaaljijado
(MMeuros) | (MMeuros) (MMeuros) (MMeuros) (MMeuros) (MMeuros) | (MMeuros) (MMeuros) (15%) (MMeuros)

1 0,00 0 0,00 0,00 39,24 -39,24 0,870 -34,121

2 0,00 0 0,00 0,00 39,24 -5 -44,24 0,756 -33,451

3 47,20 14,18 33,02 0,21 32,80 13,12 19,68 39,24 -19,56 0,658 -12,859
4 49,09 14,18 34,91 0,21 34,69 13,88 20,82 20,82 0,572 11,901
5 51,05 14,18 36,87 0,21 36,66 14,66 21,99 21,99 0,497 10,935
6 53,09 14,18 38,91 0,21 38,70 15,48 23,22 23,22 0,432 10,038
7 55,22 14,18 41,04 0,21 40,82 16,33 24,49 24,49 0,376 9,208
8 57,43 14,18 43,24 0,21 43,03 17,21 25,82 25,82 0,327 8,440
9 59,72 14,18 45,54 0,21 45,33 18,13 27,20 27,20 0,284 7,731
10 62,11 14,18 47,93 0,21 47,72 19,09 28,63 28,63 0,247 7,077
11 64,60 14,18 50,41 0,21 50,20 20,08 30,12 30,12 0,215 6,474
12 67,18 14,18 53,00 0,21 52,78 21,11 31,67 31,67 0,187 5,920
13 69,87 14,18 55,69 0,21 55,47 22,19 33,28 33,28 0,163 5,409
14 72,66 14,18 58,48 0,21 58,27 23,31 34,96 34,96 0,141 4,941
15 75,57 14,18 61,39 0,21 61,17 24,47 36,70 36,70 0,123 4,511
16 78,59 14,18 64,41 0,21 64,20 25,68 38,52 38,52 0,107 4,116
17 81,74 14,18 67,55 0,21 67,34 26,94 40,40 40,40 0,093 3,755
18 85,00 14,18 70,82 0,21 70,61 28,24 42,37 42,37 0,081 3,423
19 88,40 14,18 74,22 0,21 74,01 29,60 44,41 44,41 0,070 3,120
20 91,94 14,18 77,76 0,21 77,55 31,02 46,53 5 51,53 0,061 3,148
VAN= 29,716
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uridad Quimica

UREA FISQ: 1-199 ICSC: 0595
gﬁlljrlsmo
¥ ASUNTOS SOCIALES |'8 ﬁf"m%ﬁ“““
ESPARIA B
UREA FISQ: 1-199
Carbamida
Carbonildiamida
NH,CONH/CH4N,0
Masa molecular: 60.1
N° CAS 57-13-6
N° RTECS YR6250000
N° ICSC 0595
TIPOS DE
PELIGROS/ SINTOMAS PRIMEROS AUXILIOS/
E;ELO';;I?:%N AGUDOS Al LUCHA CONTRA INCENDIOS

No combustible.

En caso de incendio en el entorno:
estan permitidos todos los agentes
extintores.

l
!
l
l

Enrojecimiento.

Gafas de proteccion de seguridad.

Enjuagar con agua abundante
durante varios minutos (quitar las
lentes de contacto si puede hacerse
con facilidad), después consultar a
un meédico.

o INGESTION | l

| DERRAMAS Y FUGAS | ALMACENAMIENTO | ENVASADO Y ETIQUETADO
Barrer la sustancia derramada e introducirla | Mantener en lugar frio, seco.
en un recipiente y eliminar el residuo con
agua abundante.
| VEASE AL DORSO INFORMACION IMPORTANTE
Preparada en el Contexto de Cooperacion entre el IPCS yla C delas C idades Eurpoeas © CCE,

ICSC: 0595 IPCS, 1994

Fichas Internacionales de Seguridad Quimica

UREA FISQ: 1-199

ICSC: 0595

ESTADO FISICO; ASPECTO
Cristales blancos, con olor caracteristico.

PELIGROS FISICOS

PELIGROS QUIMICOS

La sustancia se descompone al calentar intensamente
por encima del punto de fusion, produciendo gases
toxicos.

LIMITES DE EXPOSICION
TLV no establecido.

VIAS DE EXPOSICION
La sustancia se puede absorber por inhalacion del
aerosol y por ingestion.

RIESGO DE INHALACION

La evaporacion a 20°C es despreciable; sin embargo se
puede alcanzar rapidamente una concentracion molesta
de particulas en el aire en caso de polvo.

EFECTOS DE EXPOSICION DE CORTA DURACION
La sustancia irrita los ojos.

EFECTOS DE EXPOSICION PROLONGADA O
REPETIDA
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Punto de fusion: 132.7-135°C Solubilidad en agua: miscible
Densidad relativa (agua = 1): 1.32 Coeficiente de reparto octanol/agua como log Pow: -
3.00a-1.54
NOTAS

ITemperatura de descomposicion desconocida en la bibliografia.

INFORMACION ADICIONAL

FISQ: 1-199 UREA

ICSC: 0595 UREA FISQ: 1-199
© CCE, IPCS, 1994
Nila CCE nila IPCS ni sus representantes son responsables del posible uso de esta informacion. Esta
NOTA LEGAL ficha contiene la opinién colectiva del Comité Internacional de Expertos del IPCS y es independiente de
IMPORTANTE: requisitos legales. La version espafiola incluye el etiquetado asignado por la clasificacién europea,

actualizado a la vigésima adaptacion de la Directiva 67/548/CEE traspuesta a la legislacion espafiola por
el Real Decreto 363/95 (BOE 5.6.95).

© INSHT
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Anexo IlI: Diagrama de flujo de Stamicarbon
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Anexo IV: Diagrama de flujo de Toyo
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Anexo V: Diagrama de la simulacion
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