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PROLOGO

En el presente trabajo se realiza el disefio de una planta de fabricacion de acido acético,
cuya capacidad es de 77000 toneladas anuales. Dicha planta se encuentra ubicada en
proximidades de la ciudad de Comodoro Rivadavia, sobre Ruta Nacional N°3, a 10 km al
noroeste del barrio Astra, frente a la planta de TGS.

El producto obtenido es acido acético glacial con una pureza minima del 99% molar, el
cual se entrega en estado liquido, a presion atmosférica y temperatura ambiente.

El desarrollo de este proyecto tiene en cuenta la ingenieria basica y presenta la

evaluaciéon econdémica del mismo.

En el capitulo 1, se presentan las generalidades del acido acético, sus usos y los

diferentes métodos de obtencion.

En el capitulo 2, se describe en detalle el proceso de obtencién utilizado, la determinacion

de las condiciones operativas y los balances de materia y energia de la planta.

En el capitulo 3, se evalua la posibilidad de integracion energética y se muestran los

disefios de los equipos de intercambio de calor de la planta.

En el capitulo 4, se realiza el disefio mecanico basico y de proceso de tanques de

almacenamiento y recipientes a presion.

En el capitulo 5, se presentan las consideraciones para la localizacion de la planta, para
la distribucion de zonas y distribucion de los equipos (lay out).

En el capitulo 6, se exponen los célculos de los diametros de los distintos tipos de
cafnerias y los criterios considerados para la seleccion de bombas.

En el capitulo 7, se muestran las generalidades de los sistemas de control, la filosofia de

control de los equipos de la planta y sus lazos de control.

En el capitulo 8, se presentan aspectos relacionados a la evaluacion econémica del
proyecto teniendo en cuenta inversiones, costos, financiamiento, rentabilidad y analisis de

sensibilidad.

En el capitulo 9, se analizan las ventajas del proyecto y se recomiendan mejoras a

realizar en puntos débiles del mismo.
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CAPITULO 1

PLANTA DE PRODUCCION DE ACIDO ACETICO

1.1INTRODUCCION

El &cido acético es un compuesto organico, siendo una de las sustancias alifaticas mas
importantes como producto intermedio. También es llamado acido metilcarboxilo, ya que
su estructura quimica consta de un radical metilo unido a un carboxilo el cual le otorga la

acidez.

i 0
H-C-C
H OH

Figura 1. 1 — Estructura quimica del acido acético.

El acido acético, también conocido por su presencia en la composicion del vinagre, es de
gran utilidad tanto en la industria quimica como alimentaria. A lo largo de la historia se
han desarrollado nuevas tecnologias impactando en un proceso mas eficiente, logrando
un producto de mayor pureza, menor cantidad de subproductos no deseados y

generando menor impacto ambiental.

El acido aceético con un intervalo de pureza de 99,5 - 100 % se denomina acido acético

glacial.

En este capitulo se muestran generalidades del acido acético, como sus propiedades
fisicas, quimicas y sus posibles aplicaciones. También se presenta una breve descripcion
de los distintos métodos de obtencidén del acido acético. Similitudes y diferencias
existentes entre ellos, condiciones operativas, equipos involucrados y variedad de
materias primas. Y por ultimo, se expone informacion sobre el mercado mundial del

producto y el mercado en Argentina.



1.2 GENERALIDADES DEL ACIDO ACETICO
1.2.1 Propiedades fisicas y quimicas del acido acético

Fisicas:

El acido acetico puro es un liquido incoloro, tiene un sabor acido caracteristico y un olor
fuerte y corrosivo. Su densidad es de 1,05 g/ml y es muy miscible en agua. Su punto de
fusion es 16,7 °C y su punto de ebullicién es 118,1 °C, el cual facilita la separacion del
agua mediante la destilacion. Las condiciones en el punto critico son 318,8 °C y 5.785
kPa.

Quimicas:

Es un acido débil de peso molecular 60,05 g/mol. Como &cido carboxilico, forma
derivados tipicos como cloruros acidos, anhidridos, ésteres y amidas. Se puede reducir
(eliminacién de oxigeno o adicién de hidrégeno) para dar etanol. Cuando se calienta por

encima de los 440 °C, se descompone para producir diéxido de carbono y metano.

Cuando se encuentra en alta concentracion es corrosivo y caustico, sobre todo en

metales y tejidos, siendo su acidez moderada de 4,8.

1.2.2 Usos y aplicaciones del acido acético

El acido acético se utiliza comunmente en el vinagre, pero también se utiliza en otros
productos debido a su importancia en la industria quimica, por ser un compuesto quimico
base. Se lo emplea en procesos de obtencién de variados productos, que a su vez son

utilizados como reactivos.

Algunos de los productos derivados del acido acético son: sus respectivos esteres,
acetatos disolventes para la obtencion de acido tereftalico, acetato de vinilo, acetato de

celulosa, acetato de butilo e isopropilo, anhidro acético y cloroacético.

Entre sus usos se pueden destacar la produccion de anhidrido acético, el cual se utiliza
en la fotografia; usos medicinales, como tratar la infeccion e inflamacién del oido;
limpiador de diferentes elementos de los hogares, haciendo hincapié en vidrios, ventanas
y espejos; disolvente, en sintesis organica; aplicacion en industria de fertilizantes;

coagulacion de latex sintéticos e industria textil, en tinturas y estampados.

1.3METODOS DE OBTENCION

Los métodos de obtencién se dividen en procedimientos naturales y sintéticos. Entre los
naturales se encuentran la oxidacion del etanol diluido con acetobacter aceti y destilacion
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seca de la madera. Estos no son utilizados frecuentemente debido al complejo control de

bacterias.

Por otro lado, los procedimientos sintéticos comprenden la oxidacién de acetaldehido con
aire u oxigeno en fase liquida, oxidacion de alcanos y alquenos y la carbonilacion de

metanol.

Todos los procesos de fabricacion de acido acético se realizan en reactores. Es decir, en
dispositivos disefiados para realizar una o varias reacciones quimicas, o procesos en los

que los reactivos se convierten en productos.

Existen reactores que operan con reacciones homogéneas (una fase), o heterogéneas
(mas de una fase). Los reactores heterogéneos son aquellos donde la reaccién quimica

se lleva a cabo en presencia de un catalizador.

Por su forma de operacion los reactores se suelen clasificar en continuos y discontinuos.
En los primeros los flujos de entrada de reactivos y salida de productos son permanentes,
ejemplo de ellos son el reactor tipo tanque agitado continuo y el reactor tubular. Mientras
que en los discontinuos se agregan los reactivos, se espera a que se realice la reaccion y
luego se descarga, esto ocurre generalmente en un reactor tipo tanque agitado

discontinuo.

1.3.1 Oxidacion de acetaldehido

En la obtencién de &cido acético a través de la oxidacién de acetaldehido con aire u
oxigeno en fase liquida ocurre la formacion del producto intermedio acido paracético,
como se observa en la ecuacion 1.1. La reaccion es exotérmica, es decir, libera calor y su
selectividad es de 95-97%.

2CH3;CHO + 02 » [CH;CHOHOOCOCH:;] » CH3;CO3H + CH3;CHO
CH5;CO3H —-CH3;COOH + % O3

Ecuacién 1. 1

El reactor debe operar a temperaturas entre 55 y 80°C y presiones entre 618 y 687 kPa.
Y contener una solucion de acetaldehido al 0,5% de acetato de manganeso como
catalizador. Ademas, la concentracion de oxigeno en el gas de salida debe ser menor al

10% por razones de seguridad.



Se generan varios subproductos, por ejemplo, mondxido de carbono, acido férmico,
acetato de metilo, metanol, formiato de metilo y formaldehido. Por lo que la purificacion
del acido acético se suele realizar a través de una destilacion, en la que también se
recupera el acetaldehido residual. Esta etapa tiene un rendimiento de entre el 85y 95% y
gracias a esto se obtiene una pureza del 99% en la corriente de salida del acido acético.

1.3.2 Oxidacién de alcanos y alquenos

En este caso se suelen usar como reactivos hidrocarburos de cadenas desde 4 hasta 8
carbonos. Los métodos de obtencion del acido acético aqui son a partir: de n-butano, con
el proceso de UCC, Celanese o Hills; de n-butenos con el proceso Hils o Bayer, a través
de acetato de sec-butilo como producto intermedio y de bencina ligera con el proceso BP

(British Petroleum) o Distillers.

Cabe aclarar que UCC, Celanese, Hiils, Bayer, BP y Distillers son companias industriales

que se dedican en parte o en su totalidad a la produccion de acido acético.

1.3.2.1 Proceso UCC, Celanese o Hilils.

La UCC produce acido acético por oxidacion de n-butano con oxigeno en fase liquida. Sin
catalizadores, a una presion entre 1.500 y 2.000 kPa y 180°C. La degradacion oxidante

se controla por una limitacion de la conversién al 10-20%.

El proceso de la Celanese trabaja a 175°C y 5.400 kPa, utilizando un catalizador de
acetato de cobalto. Este proceso genera numerosos subproductos los que, una vez
separados del producto de interés, se vuelven a emplear en el proceso y se transforman

en acido acético o se oxidan totalmente.

La Huls ha mantenido la produccién de acido acético a partir de la oxidacién de n-butano
sin el uso de catalizador. La oxidacién se realiza entre 170 y 200°C y entre 6.000 y 8.000
kPa con aire u oxigeno en fase liquida formada por acido acético bruto. La conversiéon de
n-butano se limita al 2%, lo que implica una gran recirculacion, para evitar reacciones
indeseadas y la selectividad es del 60%. El producto de interés obtenido sale
acompafado de diversos subproductos como acetona, metiletilcetona, acetatos de metilo
y etilo, y pequefias cantidades de acido formico y propidnico.



1.3.2.2 Proceso Hiils o Bayer.

Existe otro proceso, desarrollado por Hils, para la obtencién de acido acético por
oxidacion de n-butenos. En este caso, el n-buteno se oxida a 200°C y con ligera
sobrepresion, en fase liquida, la cual esta formada en su mayor parte por el acido acético

bruto resultante. Se utilizan catalizadores de vanadatos de titanio o estafio.

La oxidacion tiene lugar en presencia de gran cantidad de vapor de agua, esto es por los
estrechos limites de las mezclas explosivas. Por esto el acido acético resultante es muy
diluido y se necesita un gran consumo de energia para poder concentrarlo hasta un
producto final con el 95% de acido acético. Tiene una conversion del 75% de buteno y

una selectividad del 73%.

Bayer aplica la obtencion de &cido acético a partir de n-butenos, en fase liquida, en dos
etapas. Una mezcla de butenos se transforma en acetato de sec-butilo como indica la

ecuacion 1.2.

+ AcOH

CH3CH2CH=CH: - CH3CH2(I3HCH3

OAc
CH3;CH=CHCH3;

(cis y trans)

Ecuacién 1. 2

La adicion de acido acético tiene lugar a una temperatura entre 100 y 120°C, a una
presién entre 1.500 y 2.500 kPa y produce acetato de sec-butilo.

En la segunda etapa ocurre oxidacion con aire a acido acético, en fase liquida y no

catalizada a 200°C y 6.000 kPa, como indica la ecuacion 1.3.

CH3CH2-?HCH3

C")CCHa + 202 » 3CH,COOH
o

Ecuacién 1. 3

Luego en una destilacion azeotrépica y otra normal se recicla una parte del acido acético

para la obtencion del acetato sec-butilo.

La selectividad alcanza un valor del 60% y los subproductos mas importantes son acido

férmico y CO..



1.3.2.3 Proceso BP o Distillers.

La British Distillers usa un proceso para la oxidaciéon de destilados brutos con un
intervalo de temperaturas de ebullicion entre 15 y 95°C, que corresponden a una bencina
ligera. Este tiene lugar en fase liquida entre 160 y 200°C y entre 4.000 y 5.000 kPa en un

reactor de acero inoxidable sin catalizador, por un mecanismo radicalario.

Ademas del acido acético se forman principalmente acido férmico y propidnico y
pequenas cantidades de succinico. También se obtiene una cantidad que merece ser
aislada de acetona. Segun las condiciones del proceso se pueden obtener hasta 0,75

toneladas de subproductos por cada tonelada de acido acético.

El principal inconveniente de los dos primeros métodos de obtencion radica en que
generan cantidades importantes de subproductos, por consiguiente, la conversion global

disminuye y la separacion se hace mas compleja.

1.3.3 Carbonilacion del metanol

En 1.913 se descubre que el metanol se puede ser carbonilar para fabricar acido acético
pero recién en 1.920 surge la posibilidad de obtener metanol en cantidades industriales,
lo que hace econdmicamente viable esta técnica. Por tal motivo, este procedimiento se

implementa en gran parte de la produccion desde los ultimos afos.

La reaccion de carbonilacion puede llegar a ser muy rapida dependiendo de las
condiciones de proceso, por lo que la conversidbn es muy buena o es completa. La
reaccion es fuertemente exotérmica y tiene lugar de la forma en la que se presenta en la

ecuacion 1.4:
CH3;0H + CO —» CH3;COOH

Ecuacién 1. 4

Hay distintos procesos de obtencién dentro del uso de la carbonilacion de metanol entre

los que se destacan: BASF, Monsanto y Cativa.

Los problemas de corrosion planteados, sélo se resuelven a finales de los afios cincuenta

con el empleo de nuevas aleaciones resistentes de molibdeno-niquel.

En el proceso industrial BASF empleado en 1.960, se usa un catalizador de ioduro de

cobalto, y se lleva a cabo la reaccion continua en fase liquida. Sus condiciones operativas



son 250°C y 68.000 kPa. La selectividad del acético alcanza el 90% basada en el metanol
y 70% basada en el CO.

Asi primeramente el ioduro de cobalto se transforma en hidruro de cobalto tetracarbonilo

y en ioduro de hidrogeno, que con el metanol forma ioduro de metilo.

El ioduro de cobalto tetracarbonilo y el ioduro de metilo reaccionan para dar el intermedio
CH3Co(CO)4, que por inclusion de CO vy posterior hidrdlisis se convierte en acético y se
recupera el hidruro de cobalto tetracarbonilo. Asi los componentes del catalizador estan

de nuevo a disposicion para ser reutilizados.

Cada 100 kg de acido acético se obtienen 4kg de subproductos, los cuales estan
constituidos por multiples especies quimicas. Luego, por destilacion en cinco columnas,

se obtiene acido acético del 99,8% de pureza.

En el afo 1.966, debido a cuestiones econémicas la compafia Monsanto implementa un
nuevo método. En el cual se utiliza rodio combinado con iodo proporcionando un
catalizador mucho mas activo que el ioduro de cobalto. Se permite asi el uso de
condiciones de operacion mas favorables, manteniendo temperaturas entre 150 y 200°C
y a ligera sobrepresion. También se logra un mayor valor de selectividad, llegando a 99%

basada en el metanol y siendo mayor a 90 % basada en el mondéxido de carbono.

La obtencidon de acido acético por el proceso Monsanto tiene lugar de acuerdo a la

reaccion presentada en la ecuacion 1.5

N CO—l"
eCOI A
- 1
e\_ -0 Me -
I\RI .CO I~ | _CO
-~ I ~
MECO; MeOH co

-.._/O
I\I,l

Ecuacion 1. 5

Hacia el ano 1.996, se comienza a aplicar el denominado método Cativa en el que se usa
un catalizador de iridio activado mediante iones ioduro y rutenio. Este permite conseguir
una selectividad respecto del metanol cercana al 100 %, y superior al 90% con posibilidad

de alcanzar el 98% respecto al mondxido de carbono.



El acido acético obtenido mediante este proceso es excepcionalmente puro. La cantidad
de subproductos es inferior a la formada en procesos con rodio, por lo que cuesta menos

purificar el producto. Este proceso ofrece ahorros de energia y de inversion inicial.

En catalizadores con rodio o cobalto las cantidades de ioduro son mas altas, lo que es un
problema que en este caso no se presenta, permitiendo un ahorro respecto a este

reactivo.

Los rangos de presion de operacion para este proceso se encuentran entre 1.000 y
20.000 kPa, preferentemente entre 1.500 y 5.000 kPa. En cuanto al intervalo
recomendado de temperaturas va desde 100 a 300 °C, priorizando los valores entre 150
a 220 °C.

El dltimo método mencionado, Cativa, es el mas utilizado industrialmente debido a la

menor obtencién de subproductos y por tener mejores condiciones operativas.

1.4DESCRIPCION DEL PROCESO DE FABRICACION

En el proceso productivo ingresa la materia prima en fase liquida y libre de impurezas; se
preparan los reactivos para obtener las condiciones operativas de entrada al reactor; se
incorporan al reactor en donde trascurre la reaccidon quimica deseada; se lleva a cabo la
separacion y purificacion de la mezcla; se prepara el producto final para su despacho y se

trabaja en la recuperacion de reactivos y tratamiento de emisiones.

Las corrientes de entrada de materia prima se unen con las corrientes recuperadas en los

equipos de separacién y destilaciéon, para asi entrar al reactor.

Teniendo en cuenta la reaccién quimica especificamente, es sumamente importante que
los requerimientos para la reaccibn mantengan sus condiciones Optimas en todo
momento. Con esta premisa, se evitan reacciones no deseadas entre componentes y la
pérdida de productos que se pueden reutilizar, ya sea en el producto final o en las

emisiones gaseosas.

Una vez en estado estacionario, la temperatura 6ptima recomendada se automantiene
fundamentalmente gracias a la baja temperatura de entrada de las corrientes de
alimentacion, existiendo ademas un medio de refrigeracion que elimina el calor de

reaccion sobrante y controla la temperatura.

A pesar de los avances para mejorar la selectividad del catalizador hay una pequeia
formacion de subproductos liquidos y gaseosos, algunos de ellos son: CO2, H2, CH4,

etanol, ioduro de etilo y acido propionico.



CO2 y H2: abandonan el reactor por la salida de gases, atraviesan la seccion de
purificacion y tratamiento de gases, luego pasan por la caldera y finalmente se emiten a

la atmosfera como CO2 y H20.

CH4: abandona el reactor por la salida de gases, pasa por la seccion de purificacion y

tratamiento de gases y se emite a la atmésfera como CO2.

Etanol y ioduro de etilo: pasan por el separador y por la columna, se recirculan en

ambos. Por ultimo, en el reactor se transforma en &cido propiodnico.

Acido propiénico: se concentra hasta especificaciéon deseada en el liquido recirculado.

Sale del proceso como impureza en el acido acético.

Del reactor también sale una corriente liquida de acido acético como producto, la cual es

enviada a un proceso de purificacion y separacion.

El CO en exceso sale del reactor en forma de gas y arrastra los vapores de las
sustancias volatiles, principalmente agua y acetato de metilo. Después se dirige hacia el

condensador.

La linea principal del proceso comprende la separacion y purificacion del acido acético

obtenido.

Por otra parte, se produce la separacion y purificacion del CO en exceso y los
componentes del medio de reaccion para evitar la pérdida de alguno de ellos y evitar su

emision a la atmosfera.

1.5PROPIEDADES FiSICAS DE LA MATERIA PRIMA

En las tablas 1.1, 1.2 y 1.3 se indican las propiedades y los “diamantes de materiales

peligrosos” de los reactivos utilizados para los distintos métodos de obtencion descriptos.

El “diamante de materiales peligrosos” se obtiene de la NFPA 704, la cual es una norma
estadounidense establecida por la Asociacion Nacional de Proteccién contra el Fuego
(inglés: National Fire Protection Association), utilizada para comunicar los peligros de los
materiales. Esta norma no se emplea para el transporte de productos envasados y a

granel, solo se usa para el almacenamiento estacionario, como tanques.

En la figura 1.2 se muestran las divisiones y colores del diamante asociados con su
significado. A las primeras tres divisiones se les asigna un numero de 0 a 4 para indicar

nivel de peligrosidad.



NIVEL DE RIESGO
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- MUY PELIGROSO
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1-INESTABLE EN CASO DE
CALENTAMIENTO
0 - ESTABLE

Figura 1. 2 — Divisiones y colores del diamante de materiales peligrosos.

OXIDACION DEL ACETALDHEIDO

Propiedades Acetaldehido [ Oxigeno (liq)
Densidad [kg/m®] 783,4 1.141
Viscosidad [Pa.s] 2,15.10* 2x107
Calor especifico [J/mol.k] 57,3 29,35
Presidén de vapor

a 20°C [kPa] 101 -
Temperatura de

ebullicion [°C] 21 -183

Rombo de riesgos
(Cédigo NFPA)

Tabla 1. 1 — Propiedades de reactivos utilizados en la oxidacion del acetaldehido.
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OXIDACION DEL BUTANO

Propiedades Butano Oxigeno
Densidad [kg/m3] 2,52 1,31
Viscosidad [Pa.s] 7,4.10-6 1,48.10-3
Calor especifico [J/mol.k] - 29,35

Presién de vapor
a 20 °C [kPa] - -

Temperatura
de ebullicion [°C] -0,45 -183

Rombo de riesgos
(Cédigo NFPA)

Tabla 1. 2 — Propiedades de reactivos usados en la oxidacion del butano.

CARBONILACION DEL METANOL

Monoéxido Acetato de | loduro de
Propiedades Metanol | de carbono Agua metilo metilo
Densidad [kg/m3] 810 1.145 1.000 930 2.280
Viscosidad [Pa.s] | 5,41.10% 1,65.10°° 0,1 3,8.10% 5.10%
Calor especifico
[J/mol.k] 87,17 29,16 1.000 - -
Presién de vapor
a 20 °C [kPa] 12.890 4.468 3,18 23,77 53,33
Temperatura de
ebullicién [°C] 64,7 -191 100 56 42
Rombo de
riesgos _
(Cédigo NFPA)

Tabla 1. 3 — Propiedades de reactivos utilizados en la carbonilacion del metanol.




1.6 MERCADO DEL ACIDO ACETICO

En la figura 1.3 extraida de un informe publicado en julio de 2.015 por Grand View
Research, se observa un incremento en el mercado mundial de acido acético para los
proximos 3 afios. Vale aclarar, que Grand View Research es una empresa de consultoria
e investigacion de mercado, que realiza estudios de inteligencia con investigaciones

relevantes y basadas en hechos de industrias.

Debido a la creciente demanda de fabricacion de monémero de acetato de vinilo (VAM),
acido tereftalico (PTA) y a su uso como reactivo quimico para la produccién de un gran
abanico de productos derivados (acido monocloroacético, alcanfor, diceteno y quimicos
fotograficos), se espera un amplio desarrollo en el mercado global. Estos productos
intermedios se utilizan ademas para la elaboracion de poliéster, grasas, recubrimientos,
adhesivos y selladores que se aplican en numerosas industrias de uso final como

envases, textiles, construccion, automotriz y electronica.

En los ultimos afios ha habido un aumento constante en el consumo de alcohol
polivinilico, acetato de polivinilo y acetato de etilvinilo que son utilizados para la obtencién
de adhesivos y pinturas a base de agua, lo que da lugar a la demanda de VAM.

Por otro lado, se espera también que el persistente requerimiento de las botellas de
tereftalato de polietileno (PET) debido a su ligero peso, su capacidad de reciclaje, su
capacidad para moldearlas en diferentes formas y tamafios y su excelente estética,

aumente el crecimiento en el mercado de PTA.

Ademas, el poliéster se emplea cada vez mas en la fabricaciéon de textiles debido a su

ligero peso, transpirabilidad y durabilidad.

El vinagre, que comunmente se usa en la cocina, se ha convertido en un ingrediente

alimentario funcional en los ultimos tiempos.

A partir de los datos histéricos reales tomados desde el afio 2.012 hasta el 2.015, se
estima que la industria mundial de acido acético tendra un importante impulso en los

siguientes afios.
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Figura 1. 3 — Mercado global de acido acético, por aplicacion, desde el afio 2.012 al 2.022.

(Fuente: Grand View Research [1])

1.6.1 Acido acético en Argentina

El instituto petroquimico argentino (IPA) es una entidad de referencia cuyos objetivos son
promover la investigacion tecnoldgica aplicada, realizar estudios y andlisis sectoriales y

realizar servicios que contribuyan al desarrollo de la industria petroquimica.
En la tabla 1.4 y tabla 1.5 se muestra informacion estadistica reportada por el IPA.

Observando la tabla 1.4 se ve que en el afio 2.014 se deja de producir acido acético en el
pais y que su consumo desciende significativamente desde el afio 2.011, esto se debe a
la menor industrializacion generalizada por incertidumbres de la situacion econdémica
nacional pero, tal como se muestra en el informe hecho por Grand View Research, a nivel

mundial la demanda es creciente.

I Grand View Research, consultora e investigadora de mercado, afio 2.015.
https://www.grandviewresearch.com/
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ACIDO ACETICO EN ARGENTINA
PRODUCCION |IMPORTACION | EXPORTACION| CONSUMO
ANO Il [t] [t] APARENTE [t]
2.006 13.900 23.601 833 36.668
2.007 14.906 20.649 442 35.113
2.008 13.496 17.794 426 30.864
2.009 14.150 14.838 114 28.874
2.010 13.823 20.171 45 33.949
2.011 444 25.672 6 26.110
2.012 - 20.835 2 20.833
2.013 1.116 22.750 1 23.865
2.014 - 23.727 1 23.726
2.015 - 21.457 1 21.456

Tabla 1. 4 - Mercado del acido acético en Argentina.?

ESTRUCTURA DEL MERCADO NACIONAL
ANO 2015 (porcentual)
Industria quimica 80
Industria textil 8
Industria alimenticia 8
Varios 4

Tabla 1. 5 - Estructura del mercado del acido acético en el afio 2.015.3

3 |nstituto Petroquimico Argentino — Informacion estadistica de la industria petroquimica y quimica
de la Argentina — 36° Edicién — Buenos Aires, Argentina — Julio 2.016
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1.7 GLOSARIO
Céaustico: Que quema y destruye los tejidos organicos.

Fase: Region uniforme de un sistema. Esto significa propiedades fisicas y quimicas

uniformes.

Tiempo de residencia: Tiempo que requiere un fluido para completar la reaccién en un

reactor de lecho fijo, relacionado con el caudal y las dimensiones del lecho.
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CAPITULO 2

CONDICIONES OPERATIVAS Y DISENO DEL PROCESO

2.1 INTRODUCCION

En este trabajo se realiza el disefio de una planta con capacidad para producir 70.000
toneladas anuales de acido acético, estara ubicada en la ciudad de Comodoro Rivadavia,

Chubut, Argentina y abastecera la demanda nacional y de otros paises latinoamericanos.

La planta permanece en funcionamiento 330 dias al ano, los 35 dias restantes son

dedicados a su mantenimiento.

Por otro lado, el acético, una vez alcanzada la pureza deseada para venta, se entrega en
estado liquido en condiciones ambientales. Se trasporta en camiones cisterna para el
reparto a compradores, quienes lo utilizan como materia prima para elaborar otros

productos.

A lo largo del capitulo se presenta una descripcion detallada del proceso de obtencion del
acido aceético, mencionando las condiciones operativas seleccionadas y el disefio del
proceso. Se citan los equipos utilizados, la materia prima requerida y se muestran los

balances de materia y energia de la planta.

2.2 PROCESO DE OBTENCION DE ACIDO ACETICO

Luego del analisis de las opciones presentadas en el capitulo 1 para producir acido
acetico, se escoge el método de carbonilaciéon del metanol debido a que tiene como
ventaja una menor formacion de subproductos frente a los demas. Y a su vez, dentro de
la carbonilicacion del metanol, se selecciona la produccion por el método Cativa ya que

comparativamente permite operar a presiones y temperaturas mas bajas.

De acuerdo con los requerimientos del producto final y teniendo en cuenta el método de
obtencion seleccionado, se propone el esquema de produccion de acido acético que se

presenta en la figura 2.1
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Figura 2. 1 — Diagrama de bloques de la planta.

En la etapa de pretratamiento de reactivos, la materia prima utilizada (metanol y
monodxido de carbono) ingresa a la planta libre de impurezas. El metanol es el reactivo
limitante y el mondxido de carbono se agrega con un porcentaje molar en exceso para

asegurar la conversion completa a acido acético.

El metanol ingresa a la planta en estado liquido y en condiciones ambientales de presion
y temperatura. Se almacena en tanques de reserva y luego se bombea, para aumentar su

presién y ser afiadido al reactor en las condiciones requeridas.

El mondxido de carbono se incorpora al proceso en estado gaseoso y se toma de un
gasoducto ubicado en cercanias de la instalacion. Para ser afiadido al reactor también se

lleva a la presion de trabajo de este y a una temperatura cercana a 20 °C.

La materia prima, una vez llevada a las condiciones requeridas para su ingreso al
reactor, se incorpora a un colector junto con el medio de reaccién y el mondxido de

carbono recirculados.

El medio de reaccion esta constituido por acetato de metilo, ioduro de metilo y agua. Se
introduce al sistema por unica vez mediante el colector previo al reactor, en estado
liquido y a temperatura ambiente. Luego se recircula casi en su totalidad para ser usado
nuevamente. Una parte muy pequefia del mismo se pierde en la corriente del producto

final y para efectuar su reposicion se piensa en aplicar un sistema de control.

Una vez ingresados todos los fluidos al reactor, transcurre la reaccion quimica, la cual es
exotérmica (AHreaccisn= -138 kJ/mol). En este momento, se combinan el mondxido de

carbono y metanol para dar como producto acido acético.

La corriente que sale del reactor esta compuesta por medio de reaccion y acido acético

en estado liquido, y por monodxido de carbono en exceso en estado gaseoso.
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La etapa de separacion y purificacién consta de una primera separacion liquido-gas en
la que se separa el monoxido de carbono del resto de los componentes liquidos que
salen del reactor. El monoxido retirado es recirculado al colector del ingreso del reactor

para continuar siendo utilizado en el proceso.

La corriente liquida se descomprime en dos etapas con un enfriamiento intermedio para
evitar el cambio de fase a estado gaseoso, ya que es conveniente que la mezcla sea

liquida para lograr una mejor separacion de sus componentes en el siguiente equipo.

En una torre de destilacién ocurre la separacion del medio de reaccion y del acido
acético. Por el tope se obtiene el medio de reaccién, el cual es recirculado al reactor en
estado liquido y por el fondo de la columna el acido acético destinado a venta, de pureza

elevada.

Finalmente, el acético extraido de la torre es enfriado y descomprimido para ser

almacenado y luego ser despachado en camiones cisterna.

El diagrama de flujo de la planta es el que se muestra en la figura 2.2.

e
-

0y
F 3

Figura 2. 2 — Diagrama de flujo de la planta.

2.3 DETERMINACION DE CONDICIONES OPERATIVAS

Para determinar las condiciones operativas de proceso, se subdivide la planta en los
sectores: pretratamiento de reactivos; reactor; preparacion para el ingreso a la torre de
destilacion; torre de destilacion y acondicionamiento del medio de reaccion para su

recirculacion.
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En la etapa de pretratamiento de reactivos se lleva la materia prima a la presion de
trabajo del reactor, 2.870 kPa. La temperatura de ingreso al reactor esta entre 20 y 30 °C,
dependiendo de las condiciones ambientales debido que el metanol se almacena en

tanques, a presion atmosférica, sin aislacion térmica.

Se adopta un porcentaje del 10% en exceso de monodxido de carbono respecto al
metanol, para que la conversion de este sea total, de acuerdo con lo indicado en el

método Cativa.

2.3.1 Reactor

Teniendo en cuenta los valores de las Tablas 2.1 y 2.2, el exceso de monoxido de
carbono y la relacion estequiométrica de la reaccién de carbonilacién (la cual es 1:1 para
metanol y acido acético), las composiciones molares de salida de acético y mondxido de

carbono son 69,36% y 6,94%, respectivamente.

La corriente de salida del reactor se encuentra en las mismas condiciones que el fluido
dentro del tanque agitado, 194°C y 2.870 kPa.

En estado estacionario con la entrada de los reactivos entre 20 y 30°C, y el uso de una
camisa refrigerante se logra que el reactor funcione isotérmicamente cuando en su

interior se produce una reaccion exotérmica.

Tipo de reactor Tanque agitado continuo
Temperatura [°C] 194

Presion [kPa] 2.870

Velocidad de reaccion [mol/l.h] 10,4

Catalizador Iridio

Promotor Rutenio

Relacién Catalizador - Promotor |1:1

Tabla 2. 1 — Datos de método Cativa

% molar
loduro de metilo 2,1
Acetato de metilo 14,3
Agua 7,3
Acido acético + Monéxido de carbono 76,3

Tabla 2. 2 — Composicion de salida del reactor
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2.3.2 Preparacion para ingreso a la torre de destilaciéon

La corriente de salida del reactor ingresa a un separador liquido-gas que opera a 2.870
kPa. Aqui se dividen la corriente liquida y el mondxido de carbono gaseoso que se

recircula al colector en la entrada del reactor.

La corriente liquida, compuesta por el medio de reaccion y el &cido acético, contintia su
curso hasta la torre de destilacidon. Primero se realiza una descompresion desde 2.870
kPa hasta 1.300 kPa, maxima descompresion que se puede lograr sin que haya cambio
de fase del fluido. Seguidamente, se aplica un enfriamiento intermedio hasta la

temperatura deseada de entrada a la torre, 125 °C.

Por ultimo, se realiza una nueva descompresion para llegar a la presién requerida de
entrada a la torre, 350 kPa. Esto verifica que en ningin momento el fluido pase a estado

gaseoso.

2.3.3 Torre de destilacion

La alimentacién es una mezcla liquida de medio de reaccion y acido acético 125°C y 350
kPa. La torre de destilacion opera a 300 kPa, presion que se encuentra dentro del rango

recomendado para este tipo de separacion.

La columna cuenta con un condensador total ya que el producto de tope, rico en
componentes del medio de reaccidon se debe recircular en fase liquida al reactor. La
corriente de tope se encuentra a 86 °C y 300 kPa y se llevara a 52 °C y 2.870 kPa, para

su ingreso al reactor.

La corriente en el fondo es rica en acido acético y esta a 156 °C y 300 kPa.
Esta es destinada a la venta y cumple los requisitos de composicién deseados, pureza
mayor o igual a 99% molar.

Para realizar el disefio de la columna se tienen en cuenta los puntos de ebullicion de los
componentes de la corriente de alimentacion. Se elige al agua como liviano clave y como
pesado clave al acido acético, ya que se quiere obtener por el fondo la mayor cantidad de
acético posible. Con esto, se tiene que la separacion es viable si el numero de etapas

minimo (Npmin) €s 10 y la relacién de reflujo minima (Rmin) €s 0,76.

En funcién de los valores minimos, se hacen pruebas variando el numero de etapas (Np)
y se evaluan la relacion de reflujo, la carga en el condensador y la carga en el rehervidor.

De esta manera se puede ver que, al emplear menos etapas, aumentan los tres
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parametros evaluados. La variacién de la carga térmica, como se espera, es proporcional

a la variacion de la relacion de reflujo.

Por otro lado, se examinan distintas ubicaciones para el plato de alimentacion y, en

simultaneo a lo anterior, se mira el perfil de temperaturas de la torre. Asi se escoge el

valor que permite una curva mas uniforme.

Se elige la configuracion que tiene una relacion de relujo de 0,88. Este valor esta proximo

a 0,91, correspondiente a 1,2 veces el reflujo minimo, valor que se suele usar en

sistemas calientes.

En la tabla 2.3 se muestran datos obtenidos a partir de cuatro pruebas efectuadas. Los

valores adoptados son los resaltados en la tabla, quedando el perfil de temperaturas de la

torre como se muestra en la figura 2.3

Np Condensador Rehervidor Relacion de
Np alimentacion [kW] [kW] reflujo
24 10 -801,1 938,0 0,79
24 14 -837,4 972,2 0,87
20 10 -841,6 976,8 0,88
20 14 -1293,6 1428,8 1,89

Tabla 2. 3 — Parametros de prueba para la torre de destilacion
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Figura 2. 3 — Diagrama T vs. Np de la torre de destilacion.
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Las condiciones finales de la torre se muestran en la tabla 2.4

Presion [kPa]

300

Temperatura de tope [°C]

86

Temperatura de fondo [°C]

156

Carga en el condensador [kW]

-823,6

Carga en el rehervidor [kW]

958,8

Relacién de reflujo

0,88

Numero de etapas *

20

Numero de etapas minimo

10

Plato de alimentacion

10

Tabla 2. 4 — Condiciones finales de la torre de destilacion

*La lectura del numero de etapas se hace teniendo en cuenta al rehervidor como plato

final.

2.4 BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA

El balance de materia global de la planta, en el que se tienen en cuenta sélo los

componentes de entrada y salida (sin considerar los reciclos dentro del proceso) y las

condiciones de operacion se representan en la figura 2.4

P= 2870 kPs
T=2£*C
H=-14358.4
Fraccion vapor =05
Flujo total
Acetato de metilo
lod e o de metile
Aqus
Meonéxido de carbong
Metancol

KW

2837, 78 bgih £
1,18 kg'h .
0,28 kgrhi- {
2,48 kg'h

4121,31 kg'h

4714,58 kgih ki

P=1012&Pa

T=80 *C

H=-18520,25W
Fraocicn vapor =0
Flujo total 3837 T8 kgih

=4 Acetsto demetilc 1,18 kgh

lodurocde metile 0.28kg'h
Agus 0,45 kg'h
Acido acétic B535.87 kg'h

Figura 2. 4 — Balance de materia global en la planta
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Los balances de materia en el reactor y en la torre de destilacion se exponen en la figura

2.5 y figura 2.6, respectivamente.

P= 2870 kPa P= 2870 kPa

T=33°C T=194 °C

H=-19749,1 kW H=-22631,8 kW
Fraccion vapor = 0,45 Fraccion vapor = 0,11
Flujo total 12410,42 kg/h Flujo total 12410,42 kg/h
Acetato de metilo 2247,56 kg/h Acetato de metilo 2247,56 kg/h
loduro de metilo 633,05 kg/h loduro de metilo 633,05 kg/h
Agua 279,05 kg/h Agua 279,05 kg/h
Monoxido de carbono  4534,82 kg/h Acido acético 8838,51 kg/h
Metanol 4715,94 kg/h Monéxido de carbono 412,25 kg/h

Figura 2. 5 — Balance de materia en el reactor quimico

P= 300 kPa

T=86 °C

H=-4887,6 kW

Fraccién vapor =0

Flujo total
Acetato de metilo
loduro de metilo

P= 350 kPa Acido acético
_ A
T=125°C gua
H=-22903,8 kW
Fraccién vapor =0
Flujo total 197,47 kmol/h
Acetato de metilo 30,34 kmol/h )
loduro de metilo 4,46 kmol/h
Acido acético 147,18 kmol/h
Agua 15,49 kmol/h P= 300 kPa
T=156 °C
H=-17881,0 kKW

Fraccién vapor = 0
Flujo total

Acetato de metilo
loduro de metilo
Acido acético
Agua

Figura 2. 6 — Balance de materia en la torre de destilacion

50,289 kmol/h
30,324 kmol/h

15,465 kmol/h

147,181 kmol/h

147,138 kmol/h

Para presentar el balance de energia de la planta se tienen en cuenta la carga térmica a

suministrar para calentar la corriente fria y la carga térmica a retirar para enfriar las

corrientes calientes.
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Los equipos de intercambio de calor involucrados en el proceso son: la camisa
refrigerante del reactor, tres enfriadores de corrientes, un condensador y un rehervidor.
Los dos ultimos mencionados son los equipos de cambio de fase empleados en la torre

de destilacion.

El aporte de energia a la planta se realiza en el rehervidor de la torre el que debe
suministrar 978,6 kW. Por otro lado, los valores de energia liberada por el proceso se

presentan en la tabla 2.5.

Camisa refrigerante reactor [kKW] 2753,8
Enfriadores [kW] 1325,2
Condensador torre [kW] 8434

Total [kW] 4922 4

Tabla 2. 5 — Carga térmica a retirar

Como se utilizan variados equipos para retirar carga térmica, en la figura 2.7 se exhibe un

grafico de torta para tener una mejor vision de la distribucion de energia en los mismos.

Condensador torre
17%

Camisa
refrigerante
56%

Enfriadores
27%

Figura 2. 7 — Distribucion de carga térmica a retirar.

En la tabla 2.6 se presenta un balance de la potencia total requerida en la planta y en la
figura 2.8 se muestra un grafico de torta para una mejor apreciacion de su distribucion.
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A retirar [kW] 4922 .4
A suministrar [kW] 978,6
Total [kW] 5901,0

Tabla 2. 6 — Balance de potencia de la planta

Carga térmica a
suministrar
17%

Carga térmica a
retirar

Figura 2. 8 — Distribucion de potencia requerida.
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CAPITULO 3

TRANSFERENCIA DE CALOR

3.1 INTRODUCCION

En la industria quimica la mayor parte de los procesos implican la transferencia de calor,
ya sea para enfriar, calentar o cambiar el estado fisico de un fluido (condensacién y

evaporacion).

Esto trae consigo el uso de grandes cantidades de energia, lo cual se ve directamente
reflejado en los costos de la planta. Por este motivo se busca un camino alternativo en el

disefio de planta y procesos para una conservacion energética.

En este capitulo, se evalua la posibilidad de aplicar integracion energética en la planta
propuesta en el capitulo anterior, esto consiste en que las corrientes del proceso que se
desean calentar lo hagan con las corrientes que deben ser enfriadas, y viceversa. El
objetivo es evitar o disminuir el consumo de servicios auxiliares, tanto de calefaccion

como de refrigeracion.

Por otro lado, aqui también se muestran los disefios elegidos para los cinco equipos de

transferencia de calor que se necesitan en la planta.

3.2 GENERALIDADES DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN PROCESOS

Cuando se habla de transferencia de calor, se hace referencia al intercambio de energia
entre distintos fluidos a diferentes temperaturas. Dicha transferencia se produce entre
corrientes calientes (liberan energia) y corrientes frias (reciben energia). Para esto se
disefia un equipo, llamado intercambiador de calor, cuya funcion es permitir el contacto

entre las corrientes y recuperar de manera eficiente el calor a transferir.

Dichas corrientes se suelen dividir en corrientes de proceso y en corrientes auxiliares.
Las corrientes de proceso son aquellas que participan en el balance de materia del
proceso propiamente dicho de la planta, estas pueden ser reactivos, productos de
reaccion, fracciones derivadas de procesos de separacion y/o efluentes. Las corrientes
de servicios auxiliares son las que no intervienen en el balance de materia del proceso,
pero son utilizadas para extraer o ceder energia a las corrientes de proceso. El valor del
caudal masico de una corriente de servicio se establece con la temperatura a la que se

dispone la misma y en funcién de los balances energéticos de la planta.
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3.3 INTEGRACION ENERGETICA

La integracion energética aprovecha cantidades de energia disponibles de algunas
corrientes de proceso para poder transferirlas a otras que las requieran y asi encontrar un
punto o6ptimo entre el consumo de energia, servicios auxiliares (de enfriamiento o
calefaccion) y la cantidad de equipos para lograrlo. La aplicacion de esta integracion se
ve reflejada en la disminucién de costos variables, por el menor uso de servicios
auxiliares, y de costos fijos por la posible reduccién de la cantidad de equipos de

intercambio de calor necesarios en el proceso.

Al momento de analizar la planta industrial, lo primero que se debe observar e identificar
en el diagrama de flujo son las corrientes calientes vy frias, su nivel de temperaturas y su
energia disponible/requerida. Siendo las corrientes frias aquellas que deben recibir calor
y las calientes las que deben liberarlo.

Los casos mas estudiados de integracion energética en la bibliografia corresponden a:
redes de intercambio de calor, es decir, integracion entre corrientes frias y calientes del

proceso; y acoplamiento del tipo condensador- rehervidor entre columnas de destilacion.

En esta planta no resulta factible el segundo tipo de integracion ya que existe sélo una

torre de destilacion.

3.3.1 Redes de intercambio de calor

Como se indico anteriormente, cuando hay corrientes de proceso que se deben enfriar y
otras que se deben calentar, una forma de economizar energia es aprovechar la
transmisién de calor entre ellas. Este ultimo hecho no siempre es posible ya que pueden
existir limitaciones tales como los niveles de temperaturas y de energia disponible o

requerida de las corrientes.

Por otro lado, a la hora de efectuar un analisis de integracion energética, hay que tener
presente que la minima diferencia de temperatura entre las corrientes en el
intercambiador de calor sea mayor a 7 °C. Es decir, que una corriente caliente solo se
enfrié hasta una temperatura de 7 °C por encima de la temperatura de entrada de la
corriente fria. Si se tuviera una menor diferencia de temperaturas, el equipo de
transferencia de calor se haria excesivamente grande ya que cuando AT tiende a 0 el

area del equipo tiende a infinito.

La identificacidn de corrientes y las variables de interés para este analisis se presentan

en la taba 3.1
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Corriente Tipo Te [°C] Ts [°C] | AH [kW]
C105 Caliente 194 125 -623
C109 Caliente 156 50 --2009
C115 Caliente 86 50 -63

Tabla 3. 1 — Caracteristicas de corrientes del proceso.

De la lectura de la tabla 3.1, se concluye que no se puede realizar la integracion
energética utilizando redes de intercambiadores de calor ya que se cuenta sélo con

corrientes calientes. Por lo que las corrientes se deben enfriar con un servicio auxiliar.

3.4 EQUIPOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

En la planta de produccion de acido acético se necesitan tres enfriadores (E101, E102,
E103), un condensador (E105) y un rehervidor (E104).

Para la eleccion del tipo de equipo a utilizar se tiene en cuenta la funcién que cumple y el
area de transferencia de calor. Por eso en la planta hay equipos de coraza y tubos e
intercambiadores de doble tubo. Estos ultimos se utilizan cuando el area de transferencia

de calor es menor a 10 m2.

Como servicios auxiliares se utiliza agua disponible a 30 °C, debido que se trata en una
columna de enfriamiento de la cual sale con estas caracteristicas y un aceite térmico para

el equipo E104.

Para todos los equipos disefiados de coraza y tubos se trabaja con tubos de 1 pulgada de
diametro externo y con BWG 16 y BWG 14 en funcion del tipo de fluidos y de la presion
de trabajo de la planta. Si bien, en principio se escogié BWG 16 para el agua y el fluido
térmico y BWG 14 para el fluido de proceso, estas caracteristicas de los tubos se deben

verificar en la etapa de Ingenieria de Detalle.

Para el dimensionamiento de los equipos de transferencia de calor, se emplean distintos
métodos de disefio. Para los intercambiadores de coraza y tubo se utiliza el método
propuesto por Kern. Y, en el caso del condensador, rehervidor e intercambiador de doble

tubo se aplica el método sugerido por Cao.

En los equipos de coraza y tubos que se requiere menor caida de presion se utiliza el
arreglo en cuadro ya que este permite un mayor movimiento de fluido a su través y en el
caso en que se necesita mayor area de transferencia de calor se usa arreglo triangulo ya

que este admite mas cantidad de tubos en el mismo diametro de coraza.
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Para el conteo de tubos en cada uno de los casos se sigue la clasificacion y los datos de
la norma T.E.M.A.

El equipo E101 se encuentra entre el separador y la columna de destilacién. Es un
intercambiador de coraza y tubos y en él se intercambian 624 KW para enfriar la corriente
liquida compuesta por el medio de reaccion y el acido acético desde 194°C hasta 125 °C

con agua de enfriamiento.

En el equipo E102 se intercambian 2009 kW para enfriar el acido acético producido
desde la temperatura del reboiler (156°C) hasta la temperatura de almacenamiento
(50°C). En la practica son dos intercambiadores, en serie, de coraza y tubos de 51,5 m?

cada uno.

Por el tope de la columna de destilacién se obtiene medio de reaccién a 86 °C que se
debe enfriar hasta 50 °C antes de ingresar nuevamente al reactor. El enfriamiento se
realiza en el equipo E103 que es un intercambiador de doble tubo de 5 m?. El equipo esta
formado por 5 horquillas de 6 metros de longitud con diametros de 2 y 1 plg para el tubo

exterior e interior respectivamente.

El equipo E104 es el rehervidor de la columna de destilacion y tiene como objetivo
obtener vapor para enriquecer la fase gaseosa de la torre. El fluido calefactor empleado
es el aceite térmico Therminol 66 a 210°C, el cual se encuentra disponible en el mercado
argentino y se lleva a esta temperatura previamente en un horno. El equipo es un

intercambiador del tipo marmita AKU de 38 m?.

En el equipo E105 se produce la condensacion total de los vapores de tope y se obtiene
el medio de reaccion que luego se recircula al reactor. Es un intercambiador del coraza y
tubos de 39 m? y la condensacion se produce en el banco de tubos, utilizando agua como

fluido de enfriamiento.

En las tablas 3.2 y 3.4 se muestran algunas dimensiones escogidas para los equipos:
diametro de coraza (Ds), area (A), numero de tubos (N:) y longitud de tubo (L:). En los
anexos correspondientes se encuentran las memorias de calculo y las hojas de

especificacion de cada equipo.

Equipo Cantidad | Ds[plg] | A[m? Nt L¢[m]
E101 1 10 10,9 28 4,9
E102 2 (enserie) | 17 1/4 103 106 6,1

Tabla 3. 2 — Caracteristicas de intercambiadores de coraza y tubos.
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Equipo Cantidad | Ds [plg] A (m?) Nt L [m]
E104 1 22 38,12 56 8,5
E105 1 12 39,48 58 8,5

Tabla 3. 3 — Dimensiones de equipos de cambio de fase.
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CAPITULO 4

TANQUES ATMOSFERICOS Y RECIPIENTES A PRESION

4.1 INTRODUCCION

En el presente capitulo se presenta el disefio de los tanques atmosféricos, destinados al
almacenamiento de materia prima (metanol) y producto final (acido acético), y de los
recipientes a presion que se necesitan para el funcionamiento de la planta: reactor,

separador liquido-gas, torre de destilacion y el acumulador de reflujo de la columna.

Se dimensionan los equipos, la cantidad de unidades necesarias, detalles de interiores y
exteriores, y la eleccion del tipo de material de acuerdo a las condiciones del proceso y

caracteristicas mecanicas basicas.

En todos los equipos que se encuentran aislados se utiliza lana mineral con un
encamisado final de aluminio de 1 mm de espesor alrededor del recipiente para mantener

la temperatura de su pared interna.

4.2 GENERALIDADES DEL DISENO MECANICO Y DE PROCESO

En el diseiio mecanico basico se considera, primeramente, la eleccion de los materiales
de cada equipo, la cual depende fuertemente de las condiciones de presion, temperatura

y de la naturaleza de los fluidos que circulan por los mismos.

Se utiliza una aleaciéon de acero con cromo, molibdeno vy silicio A387 GR 22 (1 V4 Cr, 2
Mo y Si) en los recipientes en los que el fluido circulante es corrosivo y que se necesita
un material que resista este fendmeno. Este material se aplica en: el reactor, el separador
liguido-gas, la torre de destilacion, el acumulador de reflujo y los tanques de

almacenamiento de acido acético.

Para los tanques de almacenamiento de metanol, se utiliza acero al carbono A285 GR A
ya que no es un fluido corrosivo y las paredes del contenedor estan expuestas a

presiones y temperaturas moderadas.

Ambos materiales tienen alta resistencia a las tensiones y son apropiados para los

rangos de temperaturas del proceso.
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En el dimensionamiento de los equipos se utilizan las normas APl y el codigo ASME, los
que rigen el disefio de los depdsitos. En particular, la norma APl 650 presenta valores

estandarizados para diametros, alturas, espesores y capacidades de los equipos.

En el dimensionamiento de los equipos se trabaja con las condiciones de disefio, es
decir, asignando un sobre valor a las condiciones maximas esperadas de operacion.
Algunos de los criterios recomendados por Sinnott son: para la presion de disefio adoptar
un valor del 10 % mayor a la presion maxima de operacion, debiendo ser este porcentaje
superior o igual a 200 kPa, en caso contrario, sumar este ultimo valor; y para la

temperatura de disefio se afiaden 10 °C a la temperatura maxima de operacion.

En esta instancia, cabe mencionar algunos conceptos utilizados para recipientes a

presion, como son la soldadura y la eficiencia de soldadura.

La soldadura es un proceso de fijaciéon de dos o mas piezas (normalmente de metal) que
mediante calor y/o presion parte de dichas piezas se funde o se afiade un material de

aporte fundido, se juntan y al enfriarse se produce la unién entre ellas.

le)

Figura 4.1 — Tipos de soldadura. (a) Junta por ensamble. Soldadura doble. (b) Junta por ensamble.
Soldadura simple con banda de respaldo que se puede retirar. (c) Junta por ensamble. Soldadura

simple sin resguardo.

La eficiencia de soldadura mide el grado de confiabilidad que se puede tener en ella. Se
representa mediante un coeficiente (E) que adopta valores menores que 1 y depende del
nivel de ensayos no destructivos y de la categoria y tipo de junta que se usa para la union

de las partes.

Radiografiada | Examen por | No examinada
completa puntos por puntos
a 1 0,85 0,7
0,9 0,8 0,65
c - - 0,6

Tabla 4.1 — Eficiencias de soldaduras permitidas por el codigo ASME
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Con los valores del diametro del recipiente, eficiencia de soldadura y tension admisible
del material elegido se calcula el espesor de las paredes y cabezal (t), de acuerdo a
coédigo ASME como se indica en las ecuaciones 4.1 y 4.2 (para el calculo del espesor de
pared para tension circunferencial y longitudinal, respectivamente). Posteriormente, se

adopta el mayor de los espesores para cumplir con la especificacién del codigo.

PiRi
t=—"— Ec4.1
SE—0,6P
PiDi
t=———"—""— Ec42
4SE-0,1P

Se elige afadir un sobre espesor por corrosion de 2 mm, tanto para el manejo de fluidos
COITOSivOs cOomo No Corrosivos, ya que para esto se presta especial atencion al material

de construccién del equipo.

Cabe aclarar que las especificaciones finales de los equipos se estableceran, en la etapa

de Ingenieria de Detalle, en conjunto con los ingenieros mecanicos.

4.3 REACTOR

Es sabido que para determinar el volumen de un reactor se necesita conocer el tiempo de
reaccion o bien la velocidad de reaccién. En el caso de la producciéon de acido acético se
conoce que la velocidad de reaccion es 10,4 mol/l.h. Por este motivo, el volumen del
reactor tipo tanque agitado continuo se determina conociendo la produccién de acético y
la velocidad de reaccion. En particular para una producciéon de 70.000 tn/afio se necesita

un volumen de reactor de 14,2 m?.

Como el reactor es el equipo mas importante de la planta, se prefiere utilizar dos equipos
de igual capacidad y que cada uno aloje la mitad del volumen necesario para la
produccion total. Esto se tiene presente por seguridad, para que en caso de que salga de
operacion alguno de ellos, ya sea por un desperfecto o simplemente mantenimiento, la

planta pueda seguir en funcionamiento.

Las dimensiones aproximadas del reactor se estiman considerando una relacién altura a
diametro de 1,5 pensando en el uso de dos paletas sobre el eje del agitador para asi

poder obtener una mezcla homogénea.

Los reactores TAC se mandan a fabricar con la aleacion de acero A387 GR 22 ya que en
ellos se produce el acido acético, fluido corrosivo.
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El fabricante es el encargado del disefio en detalle, pero se le brindan las
especificaciones basicas para la realizacion de los mismos, teniendo presentes las
caracteristicas necesarias mencionadas en el capitulo 2. Se pide una camisa refrigerante
debido que la reaccién es exotérmica y se desea que el equipo mantenga una
temperatura constante de 194 °C.

En la tabla 4.2 se muestran los valores correspondientes a los reactores de carbonilacion

utilizados en la planta.

Tipo de reactor TAC
Cantidad de reactores 2
Volumen [m?] 7,1
Diametro [m] 1,8
Altura [m] 2,8
Espesor [mm] 27,6

Tabla 4.2 — Dimensiones de los reactores.

4.4 TANQUES ATMOSFERICOS

Para determinar el volumen a almacenar, tanto de materia prima como producto, se fija
un tiempo de almacenamiento de 7 dias, teniendo en cuenta las distancias de transporte

y riesgos ajenos a la planta, como paros y cortes de rutas en el camino.

Los tanques atmosféricos no se disefian, se seleccionan y se construyen in situ de

acuerdo con las dimensiones estandares para tanques cilindricos de la norma API.

Se decide usar dos o mas recipientes de menor capacidad en lugar de sélo uno que
pueda almacenar todo el fluido, para que, ante algun inconveniente en alguno de los

tanques, no se pierda en su totalidad la capacidad de almacenaje.

La corriente de entrada de acido acético al tanque de almacenamiento se encuentra a
50 °C y presion atmosférica. Se usa una aislacion alrededor del tanque para mantener la
temperatura de su pared interna por encima de los 25 °C debido que el fluido solidifica a
16,6 °C y se requiere el producto en estado liquido. El volumen de acético que se debe
almacenar es de 1.463,7 m® y debido a la corrosion que causa el fluido, se opta por usar

la aleacién A387 GR 22 para la construccion de este recipiente.

El metanol se almacena en tanques atmosféricos sin aislacion, ya que no existe ninguna
restriccion en cuanto a su temperatura para que permanezca liquido. El volumen de

metanol a almacenar es 1.000m® y se opta por utilizar acero al carbono A285 GR A para
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la construccion del tanque debido que el fluido no es corrosivo y esto permite menores

costos.

En la tabla 4.3 se muestran los datos con las dimensiones de los tanques de

almacenamiento.

Fluido almacenado Acido acético | Metanol
Cantidad de unidades 2 2
Capacidad [m3] 758 599,2
Diametro [m] 9,1 9,1
Altura [m] 11,5 9,1
Espesor [mm] 8,4 8,4

Tabla 4.3 — Datos de los tanques de almacenamiento

4.5 SEPARADOR LIQUIDO-GAS

La corriente de ingreso al separador es la mezcla proveniente del reactor, la cual esta
compuesta por el medio de reaccion y acido acético en estado liquido y mondxido de

carbono en estado gaseoso.

Este equipo es un recipiente a presion que trabaja a 2.870 kPa y 194°C. En el mismo se
separa de la corriente bifasica, la corriente gaseosa de monoéxido de carbono para ser

recirculado al reactor y poder ser aprovechado nuevamente.

En el dimensionamiento, debido a que en la mezcla que ingresa, el caudal de liquido y el
de vapor (14,88 y 20,21 m?3, respectivamente) difieren sélo en un 25%s se disefia un
equipo horizontal sin eliminador de niebla. Ademas, se tiene en cuenta un tiempo de
retencion del liquido de 5 minutos y la relacion L/D = 4, de acuerdo con los valores

presentados en tabla 4.3 (extraida de Sinnott).

Presién [bar] L/D
0-20 3
20-35 4
>35 5

Tabla 4.4 — Relaciones L/D segun presiones de operacion.
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Para el disefio mecanico del equipo se tiene en cuenta que el fluido de ingreso es
corrosivo, por lo que el material que se utiliza para su construccion es A387 GR 22. Los
datos del disefio se presentan en la tabla 4.5 y la memoria de calculo y la hoja de

especificacion en el anexo correspondiente.

V [m3] 2,48
D [m] 0,92
L [m] 3,7
Pdisero [KPa] 3200
Taisero [°C] 205
t [mm] 16,6

Tabla 4.5 — Valores de disefio del separador

4.6 TORRE DE DESTILACION

En la columna de destilacién se separa el medio de reacciéon del acido acético y se
obtiene este ultimo como producto final con la pureza deseada. Para que no exista
alteracion en la composicion de las corrientes que circulan por su interior, la variacion de
las condiciones de operacion debe ser minima. Por lo que el equipo se encuentra aislado

y con los controles necesarios para su correcto funcionamiento.

El equipo es una torre de platos con orificios y se asegura que se cumplan las
condiciones hidraulicas para evitar inundaciones por bajantes o arrastre y lloriqueo.
Ademas, se considera una separacion de 1 m desde el plato nimero uno al tope y desde
el ultimo plato al fondo, dimensiones pensadas por las conexiones de boquillas de reflujo
y para que exista una buena separacion del liquido y no sea arrastrado por el gas en

ninguno de los casos.

La torre se construye con aleacion de acero A387 GR 22 porque en su interior circulan
fluidos corrosivos. Por criterios constructivos el espaciamiento entre platos en la parte

superior de la columna es de 0,23 m y en la parte inferior es de 0,31 m.

Los detalles de las dimensiones del equipo se encuentran en la tabla 4.6 y la memoria de

célculo y la hoja de especificacidn en el anexo correspondiente.
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Di [m] 1
V [m?] 10,11
H [m] 9,6
Np 28
Np alimentacién 14
t [mm] 5
Paiserio [KPa] 500
Taisero [°C] 166

Tabla 4.6 — Valores de diseno de la columna de destilacién

4.7 ACUMULADOR DE REFLUJO

El acumulador de reflujo recibe la corriente liquida de medio de reaccion que sale del
condensador de la torre de destilacion. Es un recipiente horizontal que se disefa teniendo
en cuenta un tiempo de retencién del liquido de 5 minutos, tiempo que se estima tardaria
en dar respuesta un operador, y para una presién de 500 kPa de la tabla 4.3 se toma una
relacion L/D = 3. Se considera, ademas, que el liquido ocupa la mitad del volumen total
del equipo, con esta regla de disefio se da lugar a un eventual desprendimiento de vapor

y permite controlar el proceso.

El equipo se construye con la aleacion A387 GR 22 aunque el fluido que circula en su
interior no sea corrosivo porque se piensa que lo realice el mismo fabricante de la torre
de platos y debido a sus dimensiones se cree que no tendra un costo elevado comparado

con el acero al carbono comercial.

Los detalles de las dimensiones del equipo se encuentran en la tabla 4.7 y la memoria de

célculo y la hoja de especificacidén en el anexo correspondiente.

Di [m] 0,758
L [m] 2,27
Vi [m?] 1,02
t [mm] 4
Paiserio [kPa] 500
Taisero[°C] 96

Tabla 4. 7 — Valores de disefio del acumulador de reflujo
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CAPITULO 5

IMPLANTACION DE LA INSTALACION INDUSTRIAL

5.1 INTRODUCCION

La implantacion de las instalaciones industriales es un desafio para los ingenieros. La
misma comprende desde la eleccidon de la ubicacién del terreno hasta la distribucion de

las areas y los equipos dentro del mismo.

A la hora de la seleccion de un terreno apropiado se debe evaluar la disponibilidad de
area, condiciones morfolégicas del terreno, alcance de servicios como gas y electricidad,
distancia a zonas urbanas y accesibilidad. La distribucion de areas y equipos se hace
considerando los requerimientos de proceso, operacion, seguridad, ambientales,
mantenimiento y construccion, es decir, el diagrama de flujo del proceso, las dimensiones
de las unidades de la planta y las distancias minimas requeridas entre areas,

almacenamiento, servicios auxiliares y equipos.

En este capitulo se presenta la implantacion tentativa de la planta en la ubicacién elegida.

5.2 CONSIDERACIONES PARA LA MICROLOCALIZACION

La consigna del trabajo es que la planta se ubique en el departamento Escalante de la
provincia de Chubut, dentro del ejido de la ciudad de Comodoro Rivadavia o en

proximidades al mismo.

A la hora de seleccionar la microlocalizacion se tiene en cuenta que: debe estar cerca del
acceso norte a la ciudad porque es por donde se espera el ingreso de materia prima y
comercializar el producto obtenido de la planta; se debe encontrar en cercanias del
tendido eléctrico y redes de gas; situarse alejada de zonas urbanas para evitar
contaminacion visual, sonora y por emisiones a la poblacion, pero a una distancia que
considere el facil acceso por sus propios medios para los empleados de la planta,
servicios de emergencia, limpieza y viandas; y que no sea necesario un gran movimiento

de suelos.

Respetando las caracteristicas mencionadas, se fija la localizacion de la planta sobre la
Ruta Nacional N° 3, a una distancia cercana a 10 km al noroeste del barrio Astra y
posicionada frente a la planta de TGS. Las coordenadas del lote son 45°32°54” sur
67°37°16” oeste.
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En la figura 5.1 se muestra el terreno elegido, siendo su superficie de aproximadamente
93.075 m2.

>
Planta TGS
.
#

Figura 5.1 — Terreno elegido para localizacion de la planta“.

5.3 IMPLANTACION DE AREAS

La implantacion de areas en la planta debe ser adecuada para permitir facil acceso hacia
todas y una comoda circulacion de vehiculos y personal. También se deben tener en
consideracion las condiciones necesarias para proveer seguridad al personal, maquinas y

equipos.

La planta queda limitada por calles externas principales y se divide en zonas separadas
por calles internas. Tanto las calles externas como las internas tienen un ancho de 15
metros, radio interno de giro de 6 metros y radio externo de giro de 12 metros para
facilitar el paso de vehiculos como ambulancias, camiones de bomberos y camiones de

carga y/o descarga.

En la figura 5.2 se presentan todas las areas de la planta, direccién predominante del
viento y posicionamiento del norte geografico de la tierra, el cual coincide con el norte de
la planta.

La chimenea de emergencia se ubica en el lado noroeste de la planta considerando que

los vientos predominantes hacia direccién noreste no trasladen sustancias provenientes

*\/ista aérea extraida de Google Earth — Ultima fecha de actualizacién de imagenes:
29/01/2019
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de posibles fugas hacia la llama. De acuerdo con la ley N 13.660 la distancia de la
chimenea a las unidades de elaboracién no debe ser inferior a los 50 metros por lo que

se adopta que la misma se ubique a 115 metros del area de proceso.

El area de servicios auxiliares esta constituida por un horno que se utiliza para el
calentamiento del aceite térmico utilizado en el rehervidor de la torre; la torre de
enfriamiento de agua que se utiliza como fluido auxiliar y se ubica a 30 metros de

cualquier unidad de proceso.

El ingreso principal a la locacion se encuentra sobre la Ruta Nacional N° 3, desde donde
se avanzan 50 metros y se puede entrar directamente al estacionamiento para luego

continuar a pie hacia la zona de administracion.

El edificio de administracion cuenta con recepcion, cinco oficinas, sala de reuniones, dos

bafos, sala de elementos de limpieza, sala de emergencias y comedor.

Para la sala de control, posicionada al sur de la zona de servicios auxiliares y préxima a
la zona de administracién, se piensa en un lugar con dimensiones para que dos personas

permanezcan en forma simultanea, contando con su propio bafo.

La zona de proceso se encuentra ubicada al noreste de la planta, cercana a calles
externas e internas para tener un mejor acceso y facilitar las tareas de montaje y

desmontaje de equipos.

Finalmente, en el lado sur de la planta se encuentra el area de almacenamiento de acido

acético y metanol.
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Figura 5.2 — Plano de implantacion general

5.4 DISTRIBUCION DE EQUIPOS: LAY OUT

El lay out es la ordenacion fisica de los elementos individuales de una planta e incluye

espacios minimos entre equipos, almacenamiento y otras actividades o servicios.

Para la distribucion de equipos se respetan las distancias minimas recomendadas por
seguridad. Estos datos se encuentran presentados en la tabla 5.1
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Sala de control M | 30| 75 M 30 9 NA
Reactores 60 | 30 60 15 60 15 NA
Intercambiadores | 60 | 30 60 15 60 | 7,5 | NA M M
Torres/
Rehervidores / 60 | 30 60 15 60 9 NA | 4,5 M M
acumuladores
Calentadoresde | . | 30| 60 | 30 | 60 | 15 | NA | 75| 15 | 15 | M™
fuego

Tabla 5.1 — Distancias minimas recomendadas entre equipos y zonas, segun bibliografia.
M: minima distancia para permitir la movilidad cémoda del operador o en caso de mantenimiento
(1 m); F: el diametro del tanque mas grande; NA: no aplica.

5.4.1 Area de proceso

Como se indicé anteriormente, en el lado noreste de la planta se situa la zona de
procesos, en la que se contempla que para los equipos de intercambio de calor se cuente
con las distancias requeridas para la extraccion de tubos para mantenimiento o
reemplazo de los mismos y las distancias recomendadas por seguridad entre cada

equipo.

Esta posicionada respetando el diagrama de flujo, ubicando los reactores seguidos del
separador liquido-gas y finalizando en la columna de destilaciéon, pero ubicando los

equipos de intercambio de calor en una linea frente al resto de los equipos para
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aprovechar el espacio, acortar los tramos de cafierias y facilitar el movimiento de las
gruas y equipos de mantenimiento por las calles externas e internas. Se conecta a la
zona de almacenamiento mediante un parral de cafierias de 1 metro de ancho en forma
deT.

Para la torre de destilacion se tiene en cuenta que su diametro se incrementa 2 metros
debido al uso de una estructura y de plataformas de 1 metro de ancho a distintas alturas
y lados del equipo. Adyacentes a la torre se encuentran el rehervidor, el condensador y el

acumulador.

La altura de los equipos se determina teniendo en cuenta el espacio necesario para la
conexién de boquillas. En general todos los equipos se deben localizar a nivel del terreno
considerando elevaciones minimas de: 0,9 a 1,5 m para recipientes; 0,9 a 1,5 m para

torres y 0,7 a 1,3 m para intercambiadores de calor.

Algunas unidades deben elevarse si se consigue con ello simplificar las operaciones. Las
altitudes de los componentes de esta planta se muestran en el capitulo 6 de este

proyecto.

5.4.2 Area de almacenamiento

Los tanques de almacenamiento se encuentran cercanos a calles externas e internas
para que los camiones tengan paso comodo para realizar la carga y/o descarga y no se
vean en la necesidad de atravesar la planta, la cual es una maniobra peligrosa y se debe

evitar.

Se tiene la precaucién de situar los tanques de almacenamiento de metanol a una
distancia de 75 metros del area de proceso debido a su inflamabilidad, medida de

seguridad para evitar accidentes.

Cada tanque cuenta con un dique de hormigén que lo rodea, este cuenta con capacidad
para contener el volumen de liquido que aloja el recipiente atmosférico para que en caso
de derrame por pinchadura o rotura se limite la propagacion de fluido por las paredes de

dicho contenedor.

La altura de todos los diques es de 1 metro. Los correspondientes a los tanques de acido
acético tienen 28 metros de lado, con una capacidad de 784 m?3, incluyendo el area
ocupada por el tanque y los de metanol tienen 25 metros de lado, con una capacidad de
625 m®. Entre los tanques de acético y metanol existe una distancia de 18,9 y 15,9
metros, respectivamente, que permite el movimiento de camiones y equipos utilizados

para su fabricacion in situ y mantenimiento.
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CAPITULO 6

DISENO DE CANERIAS

6.1 INTRODUCCION

Teniendo en cuenta la disposicidn de los equipos y la distancia establecida entre ellos se
disefian los conductos que los conectan para que circulen los fluidos de unos a otros, de

acuerdo con los requerimientos del proceso.

Para el disefio de las caferias se considera el comportamiento fluidodinamico de las
sustancias que circulan en su interior, prestando mayor atencion en los valores de
velocidad y caida de presion, variables intimamente relacionadas con su diametro, y el

comportamiento mecanico que implica la eleccion del material para su fabricacion.

En el presente capitulo se muestran los criterios utilizados para el calculo de diametros
de las caferias y la eleccion de las bombas, cuya funcion es impulsar los liquidos para su

movimiento al sitio deseado.

6.2 CALCULO DE DIAMETROS

Para la determinacion del diametro de las cafierias se considera que dentro de la planta
existen tres tipos: cafierias que transportan fluidos liquidos, gaseosos o bifasicos en las
que se estima que las pérdidas de carga se deben Unicamente a la friccidon que tienen los
fluidos a lo largo del conducto; las cafierias del fondo de torre; y las caferias que tienen
vinculada una bomba. Para el primer tipo se tiene en cuenta la caida de presién
disponible; en el fondo de torre el liquido debe fluir por gravedad; y en las ultimas se

observa la altura necesaria para el funcionamiento de la bomba.

Luego se procede al célculo de los espesores y se verifica que los espesores nominales
sean mayores a los requeridos. Por otro lado, se evalua si el disefio permite absorber las
dilataciones térmicas que podrian existir en los conductos del fondo de torre, ya que

estan expuestos a altas temperaturas.

Se utiliza acero de baja aleacién para las caferias por las que circula fluido, ya sea o no
corrosivo. Dicho material posee buena resistencia a la tensién y se puede utilizar en los

rangos de presion y temperatura que se manejan en el proceso.
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6.2.1 Caierias generales

Un valor inicial de diametro se obtiene a partir de una velocidad maxima, que se calcula
considerando dos cargas de velocidad menor o igual a 3000 (pv2<3000) y con el caudal
que circula por la cafieria se calcula el diametro interno. Luego, se ingresa a la tabla de la
norma ANSI B36.10 y se toma el diametro inmediato superior de la cédula 40 (la cual se
escoge por las presiones del fluido). Se leen también el diametro nominal y el externo, asi
se obtiene el espesor real que se debe comparar con el requerido obtenido mediante la
ecuacion 6.1, tomando en consideracion que el real debe ser mayor que el requerido para
asegurar que no haya fallas en el material.

pD

t=———+C Ec6.1
2(SE+p )

Donde p es la presion de diseno en kPa; D es el diametro externo de la caferia en mm; S
es el esfuerzo maximo admisible del material en kPa (77900); E es la eficiencia de
soldadura (1, considerada para tubos sin costura), Y es un factor empirico que depende
de la temperatura (el cual en este caso se desprecia por ser muy pequefo) y C es un

factor que tiene en cuenta la disminucién de espesor por corrosion.

Con el diametro real se recalcula la velocidad y con ella se obtiene el numero de
Reynolds que se utiliza en el calculo de la caida de presion en el conducto con la

ecuacion 6.2

AP = (ks + hy,).pg Ec.6.2

Donde g es la aceleracion de la gravedad en m/s? (9,8); p es la densidad del fluido en
kg/m?; hsrepresenta las pérdidas por friccion y hm las pérdidas en los accesorios (codos,

uniones y valvulas de control, entre otros).

Se considera que la caida de presion en las valvulas de control debe ser de 50% de la
caida total para asi tener controlabilidad en el sistema. Una vez calculada la pérdida de
carga total, se compara con la disponible fijada por condiciones del proceso y si es
menor, quedando un margen disponible, se disminuye el diametro, y se vuelve a evaluar

la caida de presion.

Con la ecuacion 6.3 se calcula el valor del coeficiente de friccion f en la que ¢ es la
rugosidad relativa del material. Seguidamente se obtiene la caida de presién por friccion

de la ecuacion 6.4 y también se calcula el valor de la caida de presion en los accesorios
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con la ecuacion 6.5, en donde k es un coeficiente que depende del tipo de accesorio

usado y L es la longitud de la cafieria que se estima con el layout de la planta.

3,7

RS hs = 55, FEc.64
f= —1,810g<(L> +;e> Ec. 6.3 g

2
h, =k Ec.65

6.2.2 Canerias de fondo de torre

Como la torre y la marmita funcionan por el principio de los vasos comunicantes, se
analizan en conjunto. Lo primero que se tiene en cuenta es que la altura del liquido en el
fondo de la torre debe ser la necesaria para que el mismo fluya hacia el rehervidor y que
el vapor producido en el rehervidor se trasfiera a la torre. La caida de presién a vencer de
la columna de liquido es la suma de las pérdidas de carga de liquido y vapor en la linea,
por lo que la altura del liquido necesaria se calcula con la ecuacién 6.6

Ah = (Ap, +Ap))/p1g Ec6.6

La velocidad del fluido saliente de la torre hacia la marmita es menor a 1 m/s debido a
que su movimiento es por gravedad y se quiere tener la menor caida de presién posible
para no requerir de un nivel de liquido mayor en la columna. La velocidad del vapor se

obtiene de la manera que se menciond anteriormente.

En la figura 6.1 se muestran las longitudes de las cafierias de fondo de torre y marmita.

D=895 cm
500 cm —150cm
> S0 cm
Hlig=21 cm C)
/ 70 cm 20 cm
— 200 cm 50 cm
128cm =i,

Figura 6.1 — Carierias de fondo de torre
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Como en el fondo de torre se tiene alta temperatura (156°C), existe la posibilidad de que
las cafnerias presenten dilataciones térmicas y que generen tensiones importantes en las

bocas de entrada y/o salida de los equipos, las cuales no son deseadas.

Dicho esto, se procede a la verificacion de flexibilidad térmica, teniendo en cuenta todos
los tramos de cafieria desde la torre hasta el rehervidor. El objetivo es que se cumpla el
requisito de la norma ANSI B31.1, representado mediante la ecuacion 6.7 para no tener

la necesidad de hacer un calculo mas riguroso.

DY
SioR <208 Ec.67

Donde D es el didmetro externo en mm; Y es el coeficiente de dilatacion térmica del
material multiplicado por la variacién de temperatura, el cual tiene unidades de mm; L es
la longitud de la cafieria en m y U es la distancia entre los puntos extremos de la cafieria

en m.

6.2.3 Canerias con bombas

En la planta se utilizan 3 bombas: desde el almacenamiento de metanol hacia el reactor
(P101), en la recirculacion de medio de reaccion desde el enfriador E103 hacia el reactor

(P102) y desde el acumulador de reflujo hacia el tope de la torre (P103).

En el calculo del diametro de las cafierias de succion y descarga se parte suponiendo
una velocidad de descarga entre 1y 2 m/s y que la velocidad de succion es 1/3 de la de

descarga, el resto se realiza de la misma manera que para cafierias generales.

Una vez obtenido el diametro del conducto, se determina la altura de la bomba mediante

el balance de energia de la ecuacion 6.8

H, =22 420

oo T 25 + Az + (hs + hy,) Ec6.8

La altura desarrollada (Hw) de la bomba del reflujo de la torre se obtiene suponiendo que
se refluja todo el producto, ya que es el caso mas desfavorable y lo que ocurre en la

puesta en marcha de la planta.

Con la informacion de la tabla 6.1 se ingresa a la Figura 6.2 y se obtiene el tipo de bomba

conveniente, en esta planta todas las bombas son rotatorias.
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Bomba rotodinamica centrifuga P101 P102 P103

Hw [m] 363,5 265,5 7,8
Q [m3/h] 5,98 3,08 3,24
Potencia consumida [kW] 6,22 3,19 0,09

Desde TK101 | Desde E103 | Desde V102
hacia R101 hacia R101 | haciaT101

Direccion del fluido impulsado

Tabla 6.1 — Detalles de las bombas de la planta
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Figura 6.2 — Diagrama orientativo para seleccion de tipo de bomba

6.3 COMENTARIOS

Una vez que se obtienen los valores finales para los diametros de todas las caferias de
la planta, viendo que hay diferentes valores, se piensa en la posibilidad de adaptar
algunos para utilizar la menor cantidad posible de tipos nominales para precisar de un
menor stock en los almacenes. Esto se realiza siempre respetando las caidas de presion

disponibles y las velocidades mencionadas anteriormente.

En el anexo del capitulo 6 se muestra la lista de cafierias de la planta de produccion de

acido acético.
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CAPITULO 7

FILOSOFIA DE CONTROL

7.1 INTRODUCCION

La planificacion del control de los procesos de una planta industrial es una fase critica en
la realizaciéon de un proyecto ya que influye en la estabilidad de las operaciones
utilizadas, en la calidad de los productos y en la seguridad de los equipos y del personal

que trabaja en las instalaciones.

En cada etapa es sumamente importante mantener constantes las variables para las
cuales fueron disefiados los equipos: presion, temperatura, nivel y caudal de los fluidos.
Con esto, se pueden obtener productos que cumplan con las especificaciones requeridas

con un proceso eficiente.

Debido a que en todos los sistemas es inevitable la aparicion de perturbaciones, existe
una modificacion de dichas variables, las cuales deben estar dentro de un rango muy
acotado para cumplir con los requerimientos. Para evitar grandes desviaciones que
alteren el proceso planificado, es necesario un sistema de control que pueda absorber las

perturbaciones indeseadas.

En este capitulo se presenta la filosofia de control propuesta para los equipos de la planta

de produccién de acido acético.

7.2 GENERALIDADES

Un sistema de control esta compuesto por un elemento sensor que detecta el valor de la
variable controlada (la cual debe mantenerse constante), ese valor se compara con el
valor deseado, llamado set point y si la diferencia entre estos valores supera la
estipulada, el sensor manda una seial, a través de un transmisor, hacia un controlador.
De esta manera, se acciona un actuador, el cual ajusta la variable manipulada con el fin
de controlar la variable de interés. Todas estas unidades interrelacionadas constituyen un

lazo de control.

Para la identificacion de cada instrumento o controlador se utilizan cédigos de 2 a 4
letras. Siendo la primera letra que lo constituye la identificacion de la variable que va a
ser controlada (P: presion, T: temperatura, L: nivel y F: caudal) y la letra subsiguiente

determina la funcion del instrumento (I: indicador, R: registrador y C: controlador).
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7.3 CONTROL DE EQUIPOS
7.3.1 Control de presion

El control de presion se relaciona con la cantidad de vapor presente, lo que permite que
cuando un controlador actua sobre una valvula ubicada en una corriente de vapor la

respuesta sea rapida.

Para controlar la presién en un recipiente se toma su valor con un sensor y se compara
con el set point. Una variacion del valor deseado acciona dicha valvula para modificar el
caudal de la corriente de vapor. Si la presidbn aumenta, se abre la valvula para eliminar

vapor y si disminuye, la valvula se cierra.

7.3.2 Control de nivel

En un equipo donde hay una interfaz liquido-liquido o gas-liquido es necesario
proporcionar un medio de control para mantenerla en el nivel requerido, esto se realiza
con un controlador de nivel de liquido en el recipiente. Se mide el nivel y si difiere del
valor del set point, el controlador manda una sefal al actuador (generalmente una
valvula), el cual manipula el caudal de la corriente en la que se encuentra ubicado

(normalmente la corriente de fondo).

Si ocurre un aumento del nivel del liquido, se abre la valvula para permitir un mayor paso

de este hasta llegar al nivel deseado, y si ocurre una disminucion se cierra.

I I

i} T

Figura 7.1 — Control de nivel en separador liquido-gas V101.

7.3.3 Control de temperatura

La temperatura se controla de forma indirecta, actuando sobre la fuente o sumidero de
energia del sistema. Debido a esto, el control de temperatura tiene una respuesta muy
lenta y dificil de estabilizar, pudiendo tardar mas de 15 minutos para que retome el valor

de temperatura de operacion. Por tal motivo se requiere de un control adecuado para
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superar la inercia térmica de los equipos antes de que se produzcan cambios de

temperatura indeseados.

En el capitulo 3 se presentd el disefio de los equipos de transferencia de calor, pero la
eleccion del tipo de sistema de control tiene foco en el aspecto funcional y no
constructivo. Para esto se identifica la corriente controlante en el proceso de intercambio
de calor, debido a que manipulando esta se logra un mayor efecto en la respuesta del

control, y por otro lado se analiza la existencia o no de cambio de fase de los fluidos.

El control de la temperatura de un equipo de transferencia de calor en el que el fluido
controlante es el auxiliar se hace colocando un sensor de temperatura a la salida del
fluido de proceso. Si el valor de temperatura dista con el del set point, el controlador
envia una sefial para modificar el set point del controlador de caudal del fluido auxiliar y
asi, por efecto cascada, la valvula de control de abre o cierra sobre la corriente de fluido

auxiliar para permitir que la variable retome el valor deseado.

Si el fluido controlante es el de proceso, se adopta un sistema de control colocando un
by-pass sobre la corriente de este. Se mide la temperatura de salida de la corriente de
proceso y si varia con respecto a la del valor de disefo, se produce la apertura o cierre
de la vélvula que by-pasea el fluido para que este se pueda mezclar con el caudal
saliente del intercambiador de calor.

L

NAN

AN

1

Figura 7.2 — Control de temperatura en los enfriadores E101, E102 y E103.

7.3.4 Control en la columna de destilacion

Generalmente, el sistema de control que se aplica en la columna de destilacion es el
encargado de asegurar la calidad de los productos de tope y fondo para la cual fue
disefiada.
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La composicién de los productos esta relacionada con el numero de platos (Np) de la
columna vy el valor del reflujo. Como Np es un parametro constructivo y es un numero fijo,

lo que se debe mantener constante es el reflujo.

Para lograr la calidad requerida de productos de la columna se controlan la presién y la
temperatura, permitiendo un rango de desviaciéon muy pequefio para que el sistema de
control pueda corregirlas, devolviéndolas a su valor de disefio y lograr las

especificaciones deseadas.

Debido a que en el condensador de la columna la corriente controlante es la de proceso,
no es conveniente controlar la presion con la velocidad de condensacion, por lo que se
decide aplicar un control en cascada. Sujeto a que la presidbn es una variable de
respuesta rapida, se ubica un sensor de presion en el tope de la torre, el controlador de
presion envia la sefal a un controlador de temperatura y este seguidamente envia otra
sefal al controlador de flujo que regula el caudal del fluido térmico en la marmita. Si
ocurre un aumento de temperatura del fluido refrigerante en el condensador, la velocidad
de condensacion disminuye, aumenta la cantidad de vapores en la torre por lo tanto
aumenta la presion en ella y para contrarrestar este efecto, el controlador de presion
envia una sefal para cambiar el set point del controlador de temperatura (disminuirlo) y
este a su vez manda una sefial al controlador de caudal del fluido calefactor para
accionar el cierre de la valvula, ubicada antes de su ingreso al rehervidor, y asi generar
una menor cantidad de vapor y disminuir la presion en la torre. Si se produce un
descenso de temperatura del agua de enfriamiento, el sistema de control actua en forma

contraria a lo explicado anteriormente.

En esta planta, como el producto de interés es el del fondo de la columna, la temperatura
se controla por medio de la velocidad de evaporacion. Se ubica un sensor de temperatura
cercano a la corriente de interés (acido acético en fondo de torre) y en el caso de que su
valor aumente, cuando la presidon permanece constante, el controlador resetea el valor
del caudal de fluido auxiliar para que su ingreso sea menor hasta estabilizar el valor de la

temperatura.

Para controlar el caudal de reflujo se coloca un sensor de caudal y luego una valvula de
control sobre la corriente liquida que retorna a la columna. De esta manera, por ejemplo,
si aumenta el caudal de la corriente, el controlador envia a la valvula una sefal para que

se cierre y no ingrese mayor caudal que el requerido.

El acumulador de reflujo debe contar con un control de nivel para que no haya problemas
con la bomba, este se aplica manipulando el flujo de la corriente de destilado a través de

una valvula de control ubicada en ella. El controlador de nivel manda una sefial al
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controlador de flujo para que abra o cierre la valvula de acuerdo el nivel sea mayor o

menor al maximo y minimo determinados, respectivamente.

Por ultimo, debe se controlar el nivel de liquido en el vertedero del rehervidor para que se
genere un correcto desprendimiento de las particulas de liquido y vapor. Cuando el nivel
de liquido es alto, el controlador envia una sefial a la valvula ubicada en el fondo del

recipiente para que se abra y permita el paso de fluido.

© o
—

SR

¢ WA

Figura 7.3 — Control en la columna de destilacion T101

7.3.5 Control en tanques de almacenamiento

Los tanques de almacenamiento de acido acético estan aislados térmicamente para que,
ante posibles descensos o aumentos de la temperatura externa por factores climaticos,

no haya modificaciones de temperatura en el interior del recipiente.

Tanto en los tanques de almacenamiento de acido acético como en los de metanol, la
variable de interés a controlar es el nivel. Se asigna un rango de variacién de nivel donde
el minimo es para que haya buen funcionamiento de la bomba y el maximo para evitar el

rebalse.
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Si el sensor detecta que el nivel se encuentra en el maximo, el transmisor envia una
sefal al controlador para que se cierre la valvula de caudal de ingreso y si esta en el

minimo se envia una sefial de apertura de esta valvula.

7.3.6 Control en los reactores

Como en los reactores TAC utilizados la reaccion es exotérmica, es necesario introducir
una corriente de agua refrigerante a un encamisado para enfriar el mismo. El control se
efectua por medio de un controlador de temperatura (cuyo sensor se encuentra dentro del

reactor) en cascada sobre un controlador de caudal del agua de enfriamiento.
La presidén se controla extrayendo el exceso de gas que se puede producir en la reaccion.

Debido a que es de suma importancia controlar la relaciéon entre ambos reactantes para
no ingresar un exceso mayor al de disefio (10% molar de CO respecto al metanol) ya que
probablemente ocasionaria pérdidas econdmicas, deben existir controladores de caudal

en el ingreso de cada una de las corrientes de alimentacion.

La salida de producto se obtiene por medio de un control en cascada entre el controlador

de nivel del reactor y el controlador de caudal en la linea del producto.

Iy

PURGA DE GAS
I 1 REACTANTE LIQ

"\Ic) CH I

> SALIDA

AGUA REFRIG

AGUA REFRIG ]

REACTANTE GAS
PRODUCTO

Figura 7.4 — Control en reactores R101A/B

En el anexo del capitulo 7 se presentan los diagramas P&l (de caferias e instrumentos)

de todos los equipos que componen la planta de produccion de acido acético.
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CAPITULO 8

ANALISIS ECONOMICO DE LA PLANTA

8.1. INTRODUCCION

Para que un proyecto de caracteristicas industriales sea viable debe tener factibilidad
tanto técnica como econdmica. La evaluacion econdmica debe estar presente en el

disefio de la planta en todo momento.

En este capitulo se analiza el potencial econdmico del proyecto, teniendo en cuenta el
estudio de la inversion, costos de produccién, ganancias por ventas, financiamiento,
rentabilidad y sensibilidad frente a variables de interés para evaluar su viabilidad en un
periodo de 10 afios. Los indicadores utilizados son la tasa interna de retorno (TIR), el

valor actual neto (VAN) y el pay-off.

8.2. INVERSION INICIAL

La inversion inicial es la cantidad de dinero que se necesita para obtener los recursos

requeridos para poner en marcha y mantener en funcionamiento la planta.

Existen diversos métodos para obtener la inversion de capital en un proyecto, la eleccion

de este depende de la informacién disponible y de la precision de calculo requerida.

La inversion fija se estima a partir del costo de los equipos de la planta, el cual
corresponde al costo de material, costo de construccion y costo de instalacion. Luego, se
calculan los demas componentes que contribuyen a la inversiébn como un porcentaje

respecto del costo de los equipos.

8.2.1. Costos de los equipos de proceso.

El calculo de los costos de equipos tales como recipientes a presion, torre de destilacion,
reactores, intercambiadores de calor y tanques de almacenamiento atmosférico se realiza
siguiendo el método propuesto en Sinnott. El cual consiste en calcular, aplicando la
ecuacion 8.1, un precio de compra en funciéon de dos factores de costo (a y b), del
tamanio del equipo (S) y de un exponente n caracteristico de cada tipo de equipo, y luego
corregir si es necesario por un factor de material. Los factores de costo, referidos al afio

2007, las unidades correspondientes al tamafio, y el factor n se muestran en la tabla 8.1.
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Con respecto a los factores de costo, vale aclarar que los mismos estan referidos a acero
al carbono, siendo la excepcion los correspondientes al reactor cuyo material base es

acero inoxidable 304.

El costo ajustado a un material distinto de acero al carbono se determina multiplicando el

costo del equipo por el factor de material Fr, cuyo valor es 1,3 para el acero inoxidable.

Cp,=a+b*S" Ec. 8.1

Equipo Unldadtis para Sinferior Ssuperior a b n
tamano, S

Intercambiadores

Carcasa y tubos area, m? 10 1000 24000 |46 1,2

Doble tubo area, m? 1 80 1600 (2100 |1

Recipientes a presion

Vertical masa carcasa, kg 120 250000 | 15000 |68 0,85

Horizontal masa carcasa, kg 120 50000 |11000 |63 0,85

Reactores

Agitado, encamisado volumen, m3 0,5 100 53000 |2800 |0,8

Tanques

Techo cdnico capacidad, m? 10 4000 5000 |1400 |0,7

Platos

orificio didmetro, m 0,5 5 110 380 (1,8

Tabla 8.1 — Valores para el calculo del costo de los equipos.

Para el célculo del costo de las bombas rotatorias de acero al carbono se utiliza la
ecuacion 8.2°%, valida en un rango de 50-1500 gal/min, donde Q es el caudal volumétrico
impulsado por la bomba en galones por minuto y se usan como base datos del afio 2000.
Si la bomba es de otro material, se aplica el factor de ajuste Fn como se indicé

anteriormente, pero en este caso se adopta Fn= 2 para acero inoxidable.

C, = exp [7,2744 + 0,1986*(In Q) + 0,0291%(In Q)?] Ec. 8.2

Una vez obtenido el costo de los equipos se estima el precio de los mismos instalados
Com, multiplicando el valor obtenido anteriormente por un factor de instalacién que

depende del tipo de equipo como se puede ver en a tabla 8.2.

5 Seider, 29 edicién. Bibliografia utilizada por el tipo de bombas en particular.
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Equipo Factor de instalacion (Fom)
Columnas de destilacién 4
Intercambiadores de calor 3,5
Recipientes a presidn 4

Equipo diverso 2,5

Bombas rotatorias 3,3

Tabla 8.2 — Factores de instalacion.

Finalmente, para traer los precios a valores actuales se ajusta el costo hacia el afio 2020

usando indices de costos de plantas de ingenieria quimica (CE) publicados en la revista

Chemical Engineering, como se presenta en la ecuacién 8.3.
Los valores de CE para el afio 2000, 2007 y 2020 son 394, 509,7 y 618, respectivamente.

Cbm 3929 = Cbm 454 ge datos * (CE

CE2020

) Ec. 8.3

afio de datos

En la tabla 8.3 se presentan las estimaciones de los costos de los equipos instalados en

el afo 2020.

ID equipo | Cantidad Identificacion Com aiio 2020
E-101 1 Enfriador del producto del separador S 136.863
E-102 2 Enfriador del acido acético $322.302
E-103 1 Enfriador del medio de reaccidn recirculado $51.348
E-104 1 Rehervidor columna de destilacion $152.439
E-105 1 Condensador columna de destilacion $ 153.300
V-101 1 Separador bifasico horizontal $221.008
V-102 1 Acumulador de reflujo $ 81.666
T-101 1 Torre de destilacién $280.188

TK-101 A/B 2 Tanque de almacenamiento de Metanol S 776.885
TK-102 A/B 2 Tanque de almacenamiento de Acido acético | $1.183.557

R-101A/B 2 Reactor $1.817.043

P-101 A/B 2 Bomba tanque de metanol a reactor $ 39.044,55

P-102 A/B 2 Bomba reciclo a reactor $30.587,22

P-103 A/B 2 Bomba reflujo torre S$ 60.049,83

Total $5.306.281

Tabla 8.3 — Costos de equipos de la planta actualizados al afio 2020.
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8.2.2 Estimacioén de la inversion del proyecto.

Para determinar la inversion necesaria en una planta se deben considerar ademas del
costo de los equipos una serie de items que comprenden los costos asociados a la
adquisicion del terreno, compra de fluidos auxiliares, preparacion del proyecto,
preparacion del terreno e infraestructura, instrumentacion, fundaciones, edificios y
estructuras entre otros. Es decir, que, una vez conocido el costo total de los equipos, se
calcula la inversién de la planta, evaluando distintos items tomando cada uno de ellos
como un porcentaje del costo de los equipos.

El porcentaje de gastos de caferias y accesorios incluye valvulas, tuberias, soportes y
conexiones; el item de edificios y estructuras engloba la construccion del edificio de
oficinas, sala de control, materiales, plomeria, iluminacion, calefaccién y ventilacion; y el
fondo para contingencias se tiene en cuenta para acontecimientos no previstos como
problemas climaticos, variaciones en los precios, errores de estimacién de costos, entre
otros.

El costo del aceite térmico se computo considerando tanto el caudal necesario para la
transferencia de calor como el que se encuentra en el resto del circuito de intercambio

(caferias, horno).

En la tabla 8.4 se presentan los porcentajes utilizados para cada caso, y los costos para
cada uno de los items contemplados. De esta manera la inversion del proyecto asciende
a los 25.366.050 USD. Cabe aclarar que el valor del dolar utilizado en este trabajo es de

64 ARS correspondiente a la cotizacion del Banco Nacion del dia 13/04/2020.

item % del valor de equipos Costo [USD]
Preparacion Proyecto 6 $318.377
Contrato de tecnologia (ing. basica) 20 $1.061.256
Ingenieria de detalle 40 $2.122.513
Preparacion de terreno e infraestructura 32 $1.698.010
Administracion, contratistas y obradores 40 $2.122.513
Preparativos, puesta en marcha y ensayo 6 $318.377
Repuestos 4 $212.251
Instrumentacidn 13 $ 679.204
Caferias y accesorios 29 $1.528.209
Fundaciones 18 $933.906
Edificios y estructuras 21 $1.103.707
Contingencias 40 $2.122.513
Therminol - $27.196
Terreno - $5.811.739

Tabla 8.4 — Inversiones basadas en el costo de equipos.
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8.3. ESTIMACION DE LOS COSTOS FIJOS

Los costos fijos de la planta son aquellos que no dependen del nivel de produccion de
esta, es decir que mantienen el mismo valor ya sea que la fabrica se encuentre parada o
produciendo al 100%. Estan constituidos por los salarios del personal de la planta,
servicios externos contratados, gastos de mantenimiento de los equipos de proceso y de
servicios auxiliares, servicio energético anual, gastos generales, de ventas, seguros e

impuestos y depreciaciones.

Los servicios de limpieza y seguridad se contratan a empresas del rubro, siendo el monto
anual de los contratos de 6600 y 26000 USD. Por otro lado, también se contempla el
pago de un servicio emergencias que permita que una ambulancia y su personal
concurran a la planta en caso de alguna eventualidad, el monto del contrato para este
servicio es de 2100 USD/afio.

El personal de la planta se compone de: un gerente responsable legal de la empresa que
se encarga de que se cumplan los procedimientos acordados; un ingeniero que ejecuta,
optimiza y controla el proceso; un licenciado encargado del cumplimiento de politicas de
seguridad, higiene y medioambiente; personal administrativo compuesto por un contador,
una persona de recursos humanos, un recepcionista y un encargado de ventas y
logistica; dos técnicos que controlan y realizan tanto la entrega del producto como la
recepcion de materia prima; ocho personas que controlan las variables del proceso de la
planta garantizando calidad del producto y seguridad de equipos y personal.

El salario neto de los trabajadores se estima de acuerdo con los valores del convenio
colectivo de trabajo N° 77/89 -Federacién argentina de trabajadores de industrias
quimicas y petroquimicas-.Para el computo del gasto anual en salarios se contemplan 13
meses de sueldo, se incluye el aguinaldo, un adicional del 30% porque la planta esta en
zona patagonica y se consideran ademas las cargas patronales (jubilacion, obra social y
ART) con un valor del 50% del sueldo neto, de esta manera el monto necesario para este

rubro asciende a los 799360 USD anuales.

En la tabla 8.5 se discriminan los gastos de personal de la planta por categoria.
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Salario neto por

Puesto N2 de persona Gasto arlual
personas [USD/mes] [USD/aiio]
Gerente 1 $2.841 $72.022
Recepcionista, RRHH y Ventas y logistica 3 S 765 $58.171
Contador 1 $1.311 $33.241
Personal sala de control 8 $2.076 $421.049
Ingeniero de procesos 1 $2.576 $ 65.294
Lic. de seguridad, higiene y medio ambiente 1 $2.185 $ 55.401
Téc. de despacho y recepcién de materia prima 2 $1.858 $94.182

Tabla 8.5 — Gastos de personal de la planta

El costo anual del consumo energético fijo - para mantener la planta con energia, aunque

no se encuentre en produccién- se toma de la tarifa de la Sociedad Cooperativa Popular

Limitada de Comodoro Rivadavia.

Las depreciaciones se calculan a través del método lineal, por ser el mas utilizado en el

pais, considerando que las maquinarias tienen una vida util de 10 afios y que el valor

residual es nulo. El resto de los gastos usualmente se estiman como un porcentaje de los

gastos de personal, de la inversion fija o de las ventas anuales. En el caso particular de

los gastos generales -que incluyen comunicaciones, libreria, cafeteria y mantenimiento de

instalaciones no involucradas en la producciéon- usualmente se fijan en el 50% de los

gastos de personal.

En la tabla 8.6 se presenta un resumen con los costos fijos de la planta.

Costos fijos UsD/afio
Gastos de personal S 834.060
Gastos generales (50% de gastos de personal) $417.030
Gastos de mantenimiento (3% de inv. fija) $760.981
Seguros e Impuestos locales (1% de inv. fija) $253.660
Depreciaciones (lineal a 10 afios) $ 2.536.605
Costos de administracidn y ventas
(8% de la capacidad instalada Ze la planta) »3.155.534
Consumo energético fijo $420
Total $7.958.290

Tabla 8.6 — Costos fijos de la planta
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8.4. ESTIMACION DE LOS COSTOS VARIABLES

Los costos variables representan los gastos que dependen de la operacioén de la planta y
varian de acuerdo con el nivel de produccion de esta, se tiene en consideracion que
funciona 330 dias al afio y para su célculo se toma la capacidad maxima de produccion
de la planta. Estan compuestos por gastos de materia prima, agua de enfriamiento y

consumo energético variable.

Los costos del metanol y del monodxido de carbono utilizados en el proceso son de 310 y
150 USD/tn, respectivamente. El consumo energético tiene en cuenta el consumo de
10438 kW mensuales en las bombas, iluminacion de la planta y edificios. Ademas,
contempla el consumo de los diversos equipos y/o artefactos que se encuentran en las

oficinas y sala de control.

Costos variables USD/afio
Metanol $12.802.859
Mondxido de carbono $5.415.401

Agua de enfriamiento $34.417

Consumo energético variable $ 16.884
Total $ 18.269.562

Tabla 8.7 — Costos variables de la planta

El costo total del producto es la suma de los costos fijos y variables, que en este caso
resulta ser de 26277852 USD/afo.

8.5. DETERMINACION DEL PUNTO DE EQUILIBRIO

Este punto hace referencia al nivel de ventas donde los costos fijos y variables se
encuentran cubiertos. Esto supone un beneficio nulo para la empresa, es decir no gana ni

pierde dinero.

Al aumentar los ingresos por ventas se esta por encima de dicho punto obteniendo un
beneficio, caso contrario genera pérdidas. Por esto, el mercado debe ser tal para que las

ventas del proyecto estén por encima del punto de equilibrio.

Se debe tener en cuenta que a los ingresos por ventas anuales se les descuenta un 2%,
correspondiente a impuestos establecidos por la provincia (Chubut) para industrias

quimicas.
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El punto de equilibrio se puede representar graficamente poniendo los ingresos por
ventas y el valor de los costos de produccién en funcion de la cantidad de producto. En
este proyecto el punto se alcanza en 28026 tn/afo, lo que equivale al 36% de la

capacidad instalada de la planta, como se observa en la figura 8.1.

Punto de equilibrio

$ 45.000.000
$ 40.000.000
$ 35.000.000
$30.000.000
$ 25.000.000 -
$20.000.000
$15.000.000
$10.000.000

$5.000.000

SO A T T T T T T T
0 10.000 20.000 30.000 40.000 50.000 60.000 70.000

tn acido acético/afio

Ventas (USD/afio) Costos totales (USD/afio)

Figura 8.1 — Punto de equilibrio

8.6. RENTABILIDAD DEL PROYECTO

Si bien la rentabilidad de un proyecto puede ser considerada segun las consecuencias
que su ejecucion puede originar, aqui sélo se tienen en cuenta los beneficios econdmicos
obtenidos y su relacién con el capital invertido. Es decir, es una forma de medir los

beneficios obtenidos en el futuro comprometiendo recursos en el presente.

Los indicadores de rentabilidad mas comunmente utilizados en la industria quimica son:
la tasa interna de retorno (TIR), el valor actual neto (VAN), y el periodo de devolucion del

capital (pay-off), los cuales se aplican una vez obtenida la proyeccion de resultados.

Es necesario proyectar resultados a futuro considerando un periodo de tiempo del
proyecto (en este caso 10 afos), obteniendo para el final cada afio un cuadro de
resultados que permita conocer el flujo neto de caja, siendo este la suma de todas las
ganancias proyectadas menos todos los pagos efectuados durante ese lapso.
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Para la preparacién del cuadro proyectado, se adopta una serie de premisas que puede
variar segun el caso y la circunstancia en que se realiza, una de ellas es que el impuesto
a las ganancias es el 35% del beneficio bruto, descontando los intereses del préstamo

(aplicado en Argentina al afio 2020).

8.6.1. Financiamiento

Conociendo la inversion inicial necesaria, se agrega un capital de trabajo equivalente al
3% de esta, quedando el total de la inversion fija con un valor de 26.127.031 USD. Se
considera que una parte es financiada por un ente externo y otra parte dependera de un
financiamiento propio. Teniendo esto en cuenta, se pide un préstamo al Banco de la
Nacién Argentina correspondiente a un 70% de la inversién fija (18.288.922 USD) con un
interés anual del 4% sobre el saldo adeudado a pagar en un plazo de 10 afios.

8.6.2. Valor actual neto (VAN)

Debido que el valor de la unidad monetaria cambia con el tiempo se utiliza como
indicador el VAN. El cual es una medida del rendimiento econémico que permite tener un
valor de los flujos de fondo futuros esperados en el momento actual, una vez descontada
la inversion inicial. Es decir, para su determinacion se calcula cual es el valor actual del
dinero que se recibe en el futuro considerando una tasa de interés anual, la cual se

denomina tasa de corte.

Para la determinacién de la tasa de corte usualmente se toma un valor entre 10 y 20%,
para este proyecto se adopté un 15%.

Si el VAN es positivo el proyecto de inversidn permite conseguir ganancias, si es negativo
la empresa tendra pérdidas y si su valor es nulo no hay beneficios ni pérdidas.

La expresion matematica para su calculo esta presentada en la ec. 8.4:

VAN =YN_ Fn(1+i)™ Ec. 8.4

Dénde: F, es el flujo neto de caja en el afio n, N es el numero total de periodos e i es la

tasa de corte.
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8.6.3. Tasa interna de retorno (TIR)

La determinacién de la TIR es el método mas utilizado para la evaluacion de la

rentabilidad de los proyectos de la industria quimica.

Para su estimacioén se calcula el valor actual del dinero que se recibe en el futuro, ya que
esta definida como la tasa de interés con la que la suma algebraica de los egresos y los
ingresos actualizados es igual a cero. Es decir, representa la maxima tasa de interés que

se podria pagar al financiamiento externo del proyecto.

Esta se compara con la tasa de corte, que es el coste de oportunidad de inversion. Si la
tasa de rendimiento del proyecto, expresada por la TIR, supera la tasa de corte se acepta

la inversién, en caso contrario se rechaza.

La forma de calculo de la TIR esta expresada en la ec. 8.5:

0=YN_,Fn(1+i)™ Ec8.5

Dénde: Fn es el flujo neto de caja en el afio n, N es el numero total de periodos e i es la

tasa de rendimiento correspondiente al flujo de fondos.

Para este proyecto se obtienen los valores de indicadores presentados en la tabla 8.8.
Esto significa que se pagan las inversiones, que existe un beneficio y que el proyecto es
rentable. Una tasa interna de retorno relativamente alta se puede deber al hecho de no

haber tenido precision en algunos valores, sobre todo en el costo de los insumos.

Indicador Valor
>VAN $16.530.630
TIR 30%

Tabla 8.8 — Indicadores de rentabilidad del proyecto

El cuadro de proyeccién de resultados para los 10 afos de duracién del proyecto se

indica en la tabla 8.9.
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Tabla 8.9 — Flujo de fondos del proyecto
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8.6.4. Periodo de recuperacion del capital

El pay-off es el tiempo que se tarda en recuperar la inversion, esto puede verse a través
del flujo neto de caja presentado en la tabla 8.9, donde se ve el cambio de signo en el

flujo de fondos acumulado.

Se prefiere que el proyecto tenga el menor tiempo de recuperacién de la inversion posible

para evitar o disminuir riesgos por cambios politicos, tecnolégicos y/o econémicos.

En la figura 8.2 se observa la evolucién del flujo neto de caja acumulado en funcion del
tiempo de vida util de la planta. Cuando la curva corta el eje de las abscisas se determina
el pay-off. El tiempo necesario para el recupero del capital de este proyecto es de 3 afios
y 2 meses.

Pay off

$70.000.000

$60.000.000 &

$50.000.000 /
$40.000.000 /
$30.000.000 /

$20.000.000

$10.000.000 /
$0 ‘ ‘ /
($10.000.000)

($20.000.000) /

($30.000.000)

Flujo de fondos acumulado

Tiempo de vida util de la planta (afios)

Figura 8.2 — Pay-off del proyecto

8.7. ANALISIS DE SENSIBILIDAD

Este analisis permite ver en qué medida afectan los cambios al proyecto, es decir la
incidencia de algunas variables sobre los indicadores econdmicos que determinan la
rentabilidad.
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Ademas de poder observar qué variables repercuten en mayor o menor grado sobre los
resultados, se pueden conocer los limites de variacion para los cuales no hay

alteraciones significativas en los valores obtenidos.

Para determinar la sensibilidad del proyecto, se calculan la TIR y el periodo de repago
variando el precio de venta del producto y el precio de compra de la materia prima.

Pueden verse los resultados en las figuras 8.3 y 8.4 y en las tablas 8.10 y 8.11.

Sensibilidad TIR
50% -

45% -
40% -
35% -

30%

25% -
20% -
15%

109
I T T T T T T T T LU/0 T T T T T T T T T 1

-20%18%16%14%12%10%8% -6%-4%-2% 0% 2% 4% 6% 8% 10%12%14%16%18%20%

—o—Variacién PV

Figura 8.3 — TIR en funcién de la variacion del precio de venta.

Sensibilidad TIR
50% -
45% -
40% -
35% -
30%
25% -
20% -
15%

109
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-16%-13%-10% -7% -4% -1% 2% 5% 8% 11% 14% 17% 20% 23% 26% 29%
Variacién PMP

Figura 8.4 — TIR en funcién de la variacion del costo de la materia prima
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En la figura 8.3 se ve que el precio de venta se puede disminuir hasta un 14% ya que a
valores mas bajos la TIR resulta inferior a la tasa de corte (15%) por lo que el proyecto no
seria rentable.

En la figura 8.4 se puede observar que la variacion del precio de compra de la materia
prima influye en menor medida sobre los resultados de la TIR, este debe aumentar un
28% para que la TIR esté por debajo de la tasa de corte.

Por otro lado, en la tabla 8.10 se aprecia que a medida que el precio de venta del
producto aumenta, el periodo de repago es menor y viceversa. En la tabla 8.11 se ve que
con el aumento del costo de la materia prima pasa lo contrario, como es de esperar. De
igual manera se percibe que ésta ultima variable afecta en menor medida a los resultados

del pay off.
De lo expuesto anteriormente, se concluye que la variable que mas afecta la rentabilidad

de este proyecto es el precio de venta del acido acético.

Variacion PV Pay Off
-14% 5 afios y 2 meses
-12% 4 afios y 9 meses
-10% 4 anos y 5 meses

-8% 4 afiosy 1 mes

-4% 3 aflos y 7 meses
0% 3 afios y 2 meses
4% 3 aflos y 10 meses
8% 3 afios y 7 meses
10% 2 afios y 6 meses
12% 2 afios y 4 meses

Tabla 8.10 — Sensibilidad del pay off al precio de venta del producto.

Variacion PMP Pay off
-14% 2 aflos y 8 meses
-12% 2 afios y 9 meses
-10% 2 afios y 9 meses

-8% 2 afos y 10 meses
-4% 3 afos

0% 3 aflos y 2 meses

4% 3 aflos y 4 meses

8% 3 aflos y 7 meses

10% 3 afios y 8 meses

12% 3 afos y 10 meses

Tabla 8.11 — Sensibilidad del pay off al precio de compra de la materia prima.
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CAPITULO 9

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

El objetivo del proyecto presentado fue realizar el disefio de una planta de produccién de
acido acético, sin contemplar la planta de servicios auxiliares, aplicando la ingenieria
basica con el fin de poder vender y distribuir el producto para obtener un beneficio

econdmico.

Como no se tenia informacion suficiente para la obtencion del monéxido de carbono, se
considerd que este ingresa a la planta con la pureza requerida para su uso en el proceso.

Por lo tanto, se recomienda estudiar mas a fondo este aspecto en futuros trabajos.

En el proyecto desarrollado el producto se lleva a una temperatura de 50 °C para su
almacenamiento. Se enfria con agua debido a que, si se utilizara aire, fluido mas
econdmico, este se calentaria hasta una temperatura de 90°C aproximadamente. Al no
disponer en ese momento la legislaciéon vigente y considerar que la temperatura del aire
podria llegar a no cumplir las normas ambientales, se decidid utilizar agua como medio

de enfriamiento.

Cabe destacar que en el disefio de los equipos se aplicaron criterios de seguridad
inherente para minimizar o eliminar los riesgos del proceso mediante instalaciones mas

seguras

Para finalizar, de acuerdo con el analisis econémico del proyecto, este es rentable.
El valor del VAN obtenido es de 16.530.630 USD y de la TIR es del 30%. La tasa interna
de retorno puede ser relativamente alta debido a alguna imprecisién en los datos
utilizados, sobre todo en el costo de la materia prima para el cual se consiguieron rangos
de precios internacionales a los que se le agregaron costos de transporte e impuestos

aduaneros.

El periodo de repago de 3 afios y 2 meses, tiempo necesario para recuperar el capital
invertido, es considerablemente bueno ya que es aproximadamente el 30% de la vida util
de la planta. También se puede decir que el proyecto no tiene una sensibilidad alarmante
con respecto al precio de venta del producto, ni con el precio de compra de la materia
prima ya que estos pueden variar hasta un 14% y un 28%, respectivamente sin que el

proyecto deje de ser rentable.

77



ANEXO |
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LISTA DE LINEAS

Pagina: 1/1

Fecha: 18/11/19

DESCRIPCCION: LISTA DE LINEAS

PLANTA DE PRODUCCION DE ACIDO ACETICO

LINEA ) SCH DESCRIPCION
FLUIDO DE A

C101 3 40 Metanol TK101 A/B P101 A/B
C102 2’ 40 Metanol P101 A/B R101 A/B
C103 3" 40 Mezcla: acético-medio-CO R101 A/B V101
C104 17" 40 Monoxido de carbono V101 R101 A/B
C105 3’ 40 Mezcla: acético y medio V101 E101
C106 3’ 40 Mezcla: acético-medio E101 T101
c107 ” 40 Acido acético T101 E 104
C108 8" 40 Acido acético E104 T101
C109 3” 40 Acido acético E104 E102
C110 2" 40 Acido acético E102 TK102 A/B
C111 4” 40 Medio de reaccién T101 E105
C112 1% 40 Medio de reaccion E105 V102
C113 1% 40 Medio de reaccion V102 P103
Cl14 17" 40 Medio de reaccion P103 T101
C115 17" 40 Medio de reaccion P103 E103
Cl16 2’ 40 Medio de reaccion E103 P102 A/B
Cl1v 1% 40 Medio de reaccion P102 A/B R101 A/B
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Pagina: 1/2

LISTA DE EQUIPOS

Fecha: 8/11/19

G
M, &
g o

DESCRIPCCION: LISTA DE EQUIPOS

PLANTA DE PRODUCCION DE ACIDO ACETICO

Bombas

Identificacion Cantidad Identificacion

P-101 A/B 2 Metanol a reactor

P-102 A/B 2 Reciclo medio de reaccion a reactor

P-103 A/B 2 Reflujo a torre y reciclo del medio de reaccién

INTERCAMBIADORES
Identificacion Cantidad Identificacion

E-101 1 Intercambiador de mezcla (medio de reaccién
y acido acético)

E-102 1 Intercambiador de &cido acético final
E-103 1 Intercambiador de reciclo medio de reaccion
E-104 1 Rehervidor acido acético

E-105 1 Condensador de medio de reaccion
TANQUES

Identificacion Cantidad Identificacion

TK-101 A/B 2 Almacenaje de metanol

TK-102 A/B 2 Almacenaje de acido acético
RECIPIENTES

Identificacion Cantidad Identificacion

V-101 1 Separador liquido-gas

V-102 1 Acumulador de reflujo

T-101 1 Torre de destilacion




LISTA DE EQUIPOS

Pagina: 2/2

Fecha: 8/11/19

DESCRIPCCION: LISTA DE EQUIPOS

PLANTA DE PRODUCCION DE ACIDO ACETICO

VARIOS

Identificacion Cantidad Identificacion

R-101 A/B 2 Reactor
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PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 1/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Acumulador V102

SERVICIO DE LA UNIDAD: Acumulador de reflujo de columna de destilacion

CAPACIDAD: 1,02 m®

CANT. REQ: 1 TAMARNO: ®: 0,76 m; L: 2,27 m ESPESOR: 4 mm
CONDICIONES DE PROCESO

VARIABLE GAS LiQuIDO

CAUDAL (KG/H) - 5944

DENSIDAD (KG/M3) - 967,2
CONSTRUCCION

CODIGO: ASME B16.5 — 2017 - SECC. VIl ESTAMPADO: NO

PRESION: (BAR) MAX. OPE: 3 OP.NORMAL: 3 | DISENO: 5
TEMPERATURA (°C) MAX. OPE. 86 gﬁP. NORMAL. DISENO: 96

VELOCIDAD DEL VIENTO: 180 km/hr

TOLERANCIA POR CORROSION: 2 mm

ALIVIO DE TENSIONES: DE ACUERDO A CODIGO

RADIOGRAFIAS: S|, COMPLETA

PRUEBAS - ENSAYOS FISICOQUIMICOS: DE ACUERDO A CODIGO INTERNOS: -
MATERIALES ESPECIFICACION MATERIALES ESPECIFICACION
CUERPO A 387 GR 22 INTERNOS NO
CABEZALES A 387 GR 22 MUNON DE SAE 1020
1IZAJE
SOPORTES SAE 1020 PLATAFORMAS | NO
BRIDAS Al182 GR 11 ESCALERAS NO
CANERIAS A335 GR11 PINTURA NO
INSTRUMENTOS A105 AISLACION Sl
JUNTAS FLUOROELASTOMERO SOPORTES Sl
AISLACION
BULONES A 193 GR B7 ARENADO NO
TUERCAS A 194 GR 2H CLIPS NO
LISTA DE BOQUILLAS
NRO SERVICIO DIAMETRO SERIE PROYECCION OBSERV.
N1 Entrada de medio de reaccion (liquido) 1% 150# 15cm
N2 Salida de medio de reaccion (liquido) 1% 150# 15cm
N3 Control de nivel 24 30004NPT 15cm




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido Acético

Hoja: 2/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Acumulador V102

2,27 m

0,76 m

OBSERVACIONES:

PESO VACIO: 206,14 KG

PESO EN PRUEBA: 1226,14 KG

PESO DE OPERACION: 1175,14 KG

Revision Fecha

DESCRIPCCION

Realiz6

Reviso Aprob6




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 1/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Condensador E105

SERVICIO DE LA UNIDAD: Condensacion tope de torre de destilacion

TAMARNO: 39,48 m?

TIPO: AEL

CONECTADO EN: -

AREA POR UNIDAD [m?: 39,48

CORAZAS POR UNIDAD: 1

CANTIDAD DE UNIDADES: 1

FUNCIONAMIENTO DE LA UNIDAD

LADO CORAZA LADO TUBOS
FLUIDO CIRCULANTE Medio de reaccion Agua
TEMPERATURA DE ENTRADA [°C] 87 30
TEMPERATURA DE SALIDA [°C] 86 65
PRESION DE OPERACION [bar] 3 2
CAUDAL MASICO TOTAL [Kg/H] 5944 20772
VAPOR [Kg/H] 5944 B}
LIQUIDO [Kg/H] - 20772
VAPOR DE AGUA - -
PROPIEDADES
Liguido
DENSIDAD [Kg/m?] 967 993
VISCOSIDAD [Pa.S] 0,0002453 0,00071
CALOR LATENTE [J/Kg] 512412 -
CALOR ESPECIFICO [J/Kg K] - 4190,6
CONDUC. TERMICA [W/m.K] 0,14 0,6230
DATOS TRANSFERENCIA
NRO DE PASOS 1 2
VELOCIDAD [M/S] - 0,52
COEF. DE TRANSFERENCIA [\N/m2 K] 1832,8 2674
DA DE CARGA ADMISIBLE Despreciable 701326
RESISTENCIA ENSUCIAMIENTO m®C /W 0,00035 0,00035
CALOR INTERCAMBIADO [W]: 846050 MLDT [°C]: 36

COEFICIENTE DE SERVICIO [W/m? K]: 704

COEFICIENTE LIMPIO [W/m?” K]: 1087

AREA REQUERIDA [m?]: 33

AREA DISPONIBLE [m?]: 39,48

% EXCESO 16,42

CONSTRUCCION DE LA CORAZA

PRESION DE DISENO [bar] 5 4

PRESION DE PRUEBA [bar] 7,5 6

TEMPERATURA DE DISENO [C] 97 75

TUBOS: CANTIDAD: 58 DE [plg]: 1 BWG 16 LONG [m]: 8,53 PASO: 1 ¥ plg cuadr.
CORAZA: Ds [plg]: 12 B[m]: -




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético Hoja: 2/2
HOJA DE ESPECIFICACION: Condensador E105
N1 N4
[ 1
‘\'.
II|
II
0,30 m
/
A
N2 N3
B53im
CONEXIONES
Nro SERVICIO DIAMETRO SERIE PROYECCION OBSERV.
N1 Entrada de agua enfriamiento 21 150# 15cm
N2 Salida de agua enfriamiento 21" 150# 15cm
N3 Entrada de medio de reaccion 4” 150# 15cm
N4 Salida de medio de reaccion 1% 150# 15cm
Revision Fecha DESCRIPCCION Realizé Reviso Aprobo




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 1/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Intercambiador corazay tubos E101

SERVICIO DE LA UNIDAD: Enfriamiento de salida liquida del separador

TAMANO: 10,9

TIPO: AES

CONECTADO EN: -

AREA POR UNIDAD [m?: 10,9

CORAZAS POR UNIDAD: 1

CANTIDAD DE UNIDADES: 1

FUNCIONAMIENTO DE LA UNIDAD

LADO CORAZA LADO TUBOS
FLUIDO CIRCULANTE Solventes organicos Agua
TEMPERATURA DE ENTRADA [°C] 194 30
TEMPERATURA DE SALIDA [°C] 125 65
PRESION DE OPERACION [bar] 13 12
CAUDAL MASICO TOTAL [Kg/H] 11988 15301
VAPOR [Kg/H] - -
LIQUIDO [Kg/H] 11988 15301
VAPOR DE AGUA - -
FLUIDO VAPORIZADO/ CONDENSADO - -

PROPIEDADES
DENSIDAD [Kg/m?] 814 987
VISCOSIDAD [Pa.S] 0,000245 0,000541
PESO MOLECULAR [Kg/KgMOL] 60,76 18,01
CALOR ESPECIFICO [J/Kg K] 2714 4190
CONDUC. TERMICA [W/m.K] 0,13 0,64

DATOS TRANSFERENCIA

NRO DE PASOS 1 2
VELOCIDAD [M/S] 0,42 0,87
COEF. DE TRANSFERENCIA [\N/m2 K] 992 3902
PERDIDA DE CARGA ADMISIBLE/ 70146 7077

CALCULADA [kPa]

RESISTENCIA ENSUCIAMIENTO m°C /W

0,00035

CALOR INTERCAMBIADO [W]: 623596

MLDT/ MLDT CORREGIDA [°C]: 111/ 108

COEFICIENTE DE SERVICIO [W/m?” K]: 620

COEFICIENTE LIMPIO [W/m?® K]: 791

AREA REQUERIDA [m?: 9,35

AREA DISPONIBLE [m?]: 10,9

% EXCESO 14,18

CONSTRUCCION DE LA CORAZA

PRESION DE DISERNO [bar] 15 14

PRESION DE PRUEBA [bar] 22,5 21
TEMPERATURA DE DISENO [°C] 204 75

TUBOS: CANTIDAD: 28 DE [plg]: 1 BWG 14 LONG [m]: 4,88 PASO: 1%
CORAZA: Ds [plg]: 10 B [m]: 0,1905




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético Hoja: 2/2
HOJA DE ESPECIFICACION: Intercambiador corazay tubos E101
N1 L
[
-\'.
I‘I
II
0,254 m
/
A
N2 N3
4 88 m
CONEXIONES
Nro SERVICIO DIAMETRO SERIE PROYECCION OBSERV.
N1 Entrada de agua 2’ 300# 15cm
N2 Salida de agua 2’ 300# 15cm
N3 Entrada de solventes organicos 3 300# 15cm
N4 Salida de solventes organicos 3 300# 15cm
Observaciones:
Revisién Fecha DESCRIPCCION Realizo Reviso Aprobo




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético Hoja: 1/2
HOJA DE ESPECIFICACION: Intercambiador corazay tubos E102
SERVICIO DE LA UNIDAD: Enfriamiento del acido acético
TAMARO: 103 m? TIPO: AES CONECTADO EN: serie
AREA POR UNIDAD [m?]: 51,5 CORAZAS POR UNIDAD: 1 CANTIDAD DE UNIDADES: 2
FUNCIONAMIENTO DE LA UNIDAD
LADO CORAZA LADO TUBOS
FLUIDO CIRCULANTE Acido acético Agua
TEMPERATURA DE ENTRADA [°C] 156 30
TEMPERATURA DE SALIDA [°C] 50 65
PRESION DE OPERACION [bar] 3 1,5
CAUDAL MASICO TOTAL [Kg/H] 27568 49291
VAPOR [Kg/H] - -
LIQUIDO [Kg/H] 27568 49291
VAPOR DE AGUA - -
FLUIDO VAPORIZADO/ CONDENSADO - -
PROPIEDADES
DENSIDAD [Kg/m?] 951 989
VISCOSIDAD [Pa.S] 0,00054 0,00059
PESO MOLECULAR [Kg/KgMOL] 60,05 18,01
CALOR ESPECIFICO [J/Kg K] 2475 4192
CONDUC. TERMICA [W/m.K] 0,145 0,635
DATOS TRANSFERENCIA
NRO DE PASOS 1 2
VELOCIDAD [M/S] 0,22 0,58
COEF. DE TRANSFERENCIA [W/m® K] 770 3420
PERDIDA DE CARGA ADMISIBLE/ 100/96 70112,
RESISTENCIA ENSUCIAMIENTO m°C /W 0,00035
CALOR INTERCAMBIADO [W]: 2008979 MLDT/ MLDT CORREGIDA [°C]: 47 / 42
COEFICIENTE DE SERVICIO [W/m? K]: 515 COEFICIENTE LIMPIO [W/m?® K]: 629
AREA REQUERIDA [m?]: 92,44 AREA DISPONIBLE [m?]: 103 % EXCESO 10,32
CONSTRUCCION DE LA CORAZA
PRESION DE DISERNO [bar] 5 3,5
PRESION DE PRUEBA [bar] 7,5 5,25
TEMPERATURA DE DISENO [°C] 166 75
TUBOS: CANTIDAD: 106 DE [plg]: 1 BWG 14 LONG [m]: 6,10 PASO: 1%
CORAZA: Ds [plg]: 17,25 B [m]: 0,3286




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético Hoja: 2/2
HOJA DE ESPECIFICACION: Intercambiador corazay tubos E102
N1 N4
[ ]
\.
"-
II
044 m
/
&
N2 N3
6,10m
CONEXIONES
Nro SERVICIO DIAMETRO SERIE PROYECCION OBSERV.
N1 Entrada de agua 4 150# 15cm
N2 Salida de agua 4 150# 15cm
N3 Entrada de acido acético 3” 150# 15cm
N4 Salida de acido acético 2’ 150# 15cm
Observaciones:
Revisién Fecha DESCRIPCCION Realizo Reviso Aprobo




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético Hoja: 1/2
HOJA DE ESPECIFICACION: Intercambiador doble tubo E103
SERVICIO DE LA UNIDAD: Enfriamiento de medio de reaccion
TAMARNO: 5 m? TIPO: - CONECTADO EN: -
AREA POR UNIDAD [m?: 5 HORQUILLAS POR UNIDAD: 5 CANTIDAD DE UNIDADES: 1
FUNCIONAMIENTO DE LA UNIDAD

LADO ANULO LADO TUBOS
FLUIDO CIRCULANTE Medio de reaccion Agua
TEMPERATURA DE ENTRADA [°C] 86 30
TEMPERATURA DE SALIDA [°C] 50 65
PRESION DE OPERACION [bar] 3 2
CAUDAL MASICO TOTAL [Kg/H] 3168 1548
VAPOR [Kg/H] - -
LIQUIDO [Kg/H] 3168 1548
VAPOR DE AGUA - -
FLUIDO VAPORIZADO/ CONDENSADO - -

PROPIEDADES
DENSIDAD [Kg/m?] 995 989
VISCOSIDAD [Pa.S] 0,00030 0,00059
PESO MOLECULAR [Kg/KgMOL] 62,84 18,01
CALOR ESPECIFICO [J/Kg K] 1982 4190
CONDUC. TERMICA [W/m.K] 0,150 0,635

DATOS TRANSFERENCIA
NRO DE PASOS - -
VELOCIDAD [M/S] 0,7 0,8
COEF. DE TRANSFERENCIA [W/m® K] 1187 3238
Eifg:ﬁ_’;gﬁ [T(:ss]GA ADMISIBLE/ 10/1,2 Despreciable
RESISTENCIA ENSUCIAMIENTO m°C /W 0,00035
CALOR INTERCAMBIADO [W]:  62789,76 MLDT [°C]: 21
COEFICIENTE DE SERVICIO [W/m? K]: 666 COEFICIENTE LIMPIO [W/m? K]: 869
AREA REQUERIDA [m?]: 4,6 AREA DISPONIBLE [m?]: 5 % EXCESO 8
CONSTRUCCION DEL DOBLE TUBO

PRESION DE DISERNO [bar] 5 4
PRESION DE PRUEBA [bar] 75 6
TEMPERATURA DE DISENO [°C] 96 75
TUBOS: 2x1 Sch40 | CANTIDAD: 10 DE [plg]: 1,315 BWG - LONG [m]: 6 LONG Tot=60 m




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético Hoja: 2/2
HOJA DE ESPECIFICACION: Intercambiador doble tubo E103
N1
N4
N3
N2
CONEXIONES

Nro SERVICIO DIAMETRO SERIE PROYECCION OBSERV.

N1 Entrada de medio de reaccion 11/2” 150# 15cm

N2 Salida de medio de reaccion 2’ 150# 15cm

N3 Entrada de agua 1” 3000#NPT 15cm

N4 Salida de agua 1” 30004NPT 15cm
Observaciones:
Revisién Fecha DESCRIPCCION Realizo Reviso Aprobo




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 1/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Rehervidor E104

SERVICIO DE LA UNIDAD: Ebullicién fondo de torre de destilaciéon

TAMARNO: 38,12m?

TIPO: AKU

CONECTADO EN: -

AREA POR UNIDAD [m?: 38,12

CORAZAS POR UNIDAD: 1

CANTIDAD DE UNIDADES: 1

FUNCIONAMIENTO DE LA UNIDAD

LADO CORAZA LADO TUBOS
FLUIDO CIRCULANTE Acido acético Therminol 66
TEMPERATURA DE ENTRADA [°C] 156 210
TEMPERATURA DE SALIDA [°C] 156 190
PRESION DE OPERACION [bar] 3 2
CAUDAL MASICO TOTAL [Kg/H] 8838 79278
VAPOR [Kg/H] - -
LIQUIDO [Kg/H] 8838 79278
VAPOR DE AGUA - -
FLUIDO VAPORIZADO 8774 -

PROPIEDADES
DENSIDAD [Kg/m®] VAPOR / LIQUIDO 5,33/889 883
VISCOSIDAD [Pa.S] - 0,00084
PRESION CRITICA [kPa] 5787,9 -
CALOR ESPECIFICO [J/Kg K] - 2222
CONDUC. TERMICA [W/m.K] - 0,1062

DATOS TRANSFERENCIA

NRO DE PASOS 1 2
VELOCIDAD [M/S] - 2,32
COEF. DE TRANSFERENCIA [W/m® K] 3487 1512
Eifg:ﬁ_’;gﬁ [T(:éS]GA ADMISIBLE/ Despreciable 701/ 43,23
RESISTENCIA ENSUCIAMIENTO m°C /W 0,00035 0,00035

CALOR INTERCAMBIADO [W]: 978648

MLDT [°C]: 43,3

COEFICIENTE DE SERVICIO [W/m? K]: 624

COEFICIENTE LIMPIO [W/m?® K]: 1160

AREA REQUERIDA [m?: 36,28

AREA DISPONIBLE [m?]: 38,12

% EXCESO 4,83

CONSTRUCCION DE LA CORAZA

PRESION DE DISERNO [bar] 5 4

PRESION DE PRUEBA [bar] 75 6
TEMPERATURA DE DISENO [°C] 166 220

TUBOS: CANTIDAD: 56 DE [plg]: 1 BWG 16 LONG [m]: 8,53 PASO: 1Y
CORAZA: Ds [plg]: 22 B [m]: -




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético Hoja: 2/2
HOJA DE ESPECIFICACION: Rehervidor E104
N4
Vs —~ A
N1
[ /
NG
0,56 m
033m
M2 N3 NS
CONEXIONES
Nro SERVICIO DIAMETRO SERIE PROYECCION OBSERV.
N1 Entrada de Therminol 4” 150# 15cm
N2 Salida de Therminol 4” 150# 15¢cm
N3 Entrada de acido acético (fondo de T101) 4’ 150# 15cm
N4 Salida de acido acético (vapor reflujo a torre) 8” 150# 15cm
N5 Salida de acido acético (producto liquido) 3” 150# 15cm
N6 Control de nivel 5 30004NPT 15cm
Observaciones:
Revision Fecha DESCRIPCCION Realiz6 Reviso Aprobo




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 1/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Reactor R101

SERVICIO DE LA UNIDAD: Reactor TAC

CAPACIDAD: 7,13 m®

CANT. REQ: 2 TAMARNO:®:1,8m; H:2,80m | ESPESOR: 27,6 mm
CONDICIONES DE PROCESO
VARIABLE GAS LiQuIDO
CAUDAL (KG/H) 4121,3 4716,2
DENSIDAD (KG/M3) 33,01 889
CONSTRUCCION
CODIGO: ASME SECC. VI ESTAMPADO: NO
PRESION: (BAR) MAX. OPE: 28,7 OP. NORMAL: 28,7 DISENO: 32
TEMPERATURA (°C) MAX. OPE. 194 OP. NORMAL. 194 DISENO: 205
VELOCIDAD DEL VIENTO: 180 km/hr TOLERANCIA POR CORROSION: 2 mm
ALIVIO DE TENSIONES: DE ACUERDO A CODIGO RADIOGRAFIAS: SI, COMPLETA
PRUEBAS - ENSAYOS FISICOQUIMICOS: DE ACUERDO A CODIGO INTERNOS: Si
MATERIALES ESPECIFICACION MATERIALES ESPECIFICACION
CUERPO A 387 GR 22 INTERNOS A 387 GR 22
CABEZALES A 387 GR 22 MURNON DE IZAJE SAE 1020
SOPORTES SAE 1020 PLATAFORMAS NO
BRIDAS A182 GR F11 ESCALERAS NO
CANERIAS ASTM A312 PINTURA NO
INSTRUMENTOS A 105 AISLACION Sl
. SOPORTES
JUNTAS FLUOROELASTOMERO AISLACION Sl
BULONES A 193 GR B7 ARENADO NO
TUERCAS A 194 GR 2H CLIPS NO
LISTA DE BOQUILLAS

NRO SERVICIO DIAMETRO SERIE PROYECCION OBSERV.

N1 Entrada de agua de refrigeracion (lig) 27 150# 15cm

N2 Salida de agua de refrigeracion (liq) 2" 150# 15cm

N3 Entrada de metanol (liquido) 27 300# 15cm

N4 Entrada de CO (vapor) 4” 300# 15cm

N5 Entrada de reflujo de CO (vapor) 1% 300# 15cm

N6 Entrada de reflujo medio de reaccion (liq) 1% 300# 15cm

N7 Salida de producto (mezcla) 3" 300# 15cm

N8 Control de presién 8 6000#NPT 15cm

N9 Control de temperatura % 6000#NPT 15cm

N10 Control de nivel e 6000#NPT 15cm




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 2/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Reactor R101
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OBSERVACIONES:
PESO VACIO: 1294 KG PESO PRUEBA: 11404 KG PESO DE OPERACION: 10898 KG
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PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 1/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Separador V101

SERVICIO DE LA UNIDAD: Tanque separador liquido-gas

CAPACIDAD: 2,48 m®

CANT. REQ: 1 TAMARNO: ¢: 0,92m x L: 3,7m ESPESOR: 16,6 mm
CONDICIONES DE PROCESO
VARIABLE GAS LiQuIDO
CAUDAL (KG/H) 412,3 11998,3
DENSIDAD (KG/M3) 20,4 806,3
CONSTRUCCION
CODIGO: ASME B16.5 — 2017 - SECC. VIl ESTAMPADO: NO
PRESION: (BAR) MAX. OPE: 28,7 OP. NORMAL: 28,7 DISENO: 32
TEMPERATURA (°C) MAX. OPE: 194 OP. NORMAL: 194 DISENO: 205
VELOCIDAD DEL VIENTO: 180 km/h TOLERANCIA POR CORROSION: 2 mm
ALIVIO DE TENSIONES: ASME SECC. IX - 2017 RADIOGRAFIAS: SI, COMPLETA
PRUEBAS - ENSAYOS FISICOQUIMICOS: DE ACUERDO A CODIGO INTERNOS: -
MATERIALES ESPECIFICACION MATERIALES ESPECIFICACION
CUERPO A387 GR 22 INTERNOS NO
CABEZALES A387 GR 22 MURNON DE IZAJE SAE 1020
SOPORTES SAE 1020 PLATAFORMAS NO
BRIDAS A182 GRF11CL 2 ESCALERAS NO
CANERIAS A335 GR P11 PINTURA NO
INSTRUMENTOS A105 AISLACION Sl
JUNTAS FLUOROELASTOMERO SOPORTES AISLACION Sl
BULONES A-193 GR B7 ARENADO NO
TUERCAS A-194 GR 2H CLIPS NO
LISTA DE BOQUILLAS
NRO SERVICIO DIAMETRO SERIE PROYECCION OBSERVACIONES

N1 Entrada (mezcla) 3 300# 15cm

N2 Salida de CO (vapor) 1% 300# 15cm

N3 Salida (liquido) 3’ 300# 15cm

N4 Drenaje $ 74 6000#NPT 15cm

N5 Control presién Y 6000#NPT 15cm

N6 Control temperatura ¥a” 6000#NPT 15cm

N7 Control de nivel Y 6000#NPT 15cm

N8 Entrada de hombre 16” 300# 15cm




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético Hoja: 2/2
HOJA DE ESPECIFICACION: Separador V101
N5 N6
1 1
N7
————————————————————————————————————————— 0,92 m

XL 1

N4 N3

3,7m

OBSERVACIONES:

PESO VACIO: 1670 KG

PESO EN PRUEBA: 4150 KG

PESO DE OPERACION: 2354 KG
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PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 1/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Tanque de acido acético

TK102

SERVICIO DE LA UNIDAD: Almacenamiento de acido acético

CAPACIDAD: 758 m®

CANT. REQ: 2

TAMARNO: ¢: 9,1 m xH: 11,5 m

ESPESOR: 8,4 mm

CONDICIONES DE PROCESO

VARIABLE GAS LiQuIDO
CAUDAL (KG/H) - 8837,8
DENSIDAD (KG/M3) - 1014,4
CONSTRUCCION
CODIGO: ESTAMPADO: NO
PRESION: (BAR) MAX. OPE: 1,01 OP. NORMAL: 1,01 DISENO: -
TEMPERATURA (°C) MAX. OPE. 50 OP. NORMAL. 50 DISENO: -
VELOCIDAD DEL VIENTO: 180 km/h TOLERANCIA POR CORROSION: 2 mm
ALIVIO DE TENSIONES: DE ACUERDO A CODIGO RADIOGRAFIAS: SI, COMPLETA
PRUEBAS - ENSAYOS FISICOQUIMICOS: DE ACUERDO A CODIGO INTERNOS: NO
MATERIALES ESPECIFICACION MATERIALES ESPECIFICACION
CUERPO A387 GR 22 INTERNOS NO
TECHO A387 GR 22 MURNON DE IZAJE NO
SOPORTES SAE 1020 PLATAFORMAS NO
BRIDAS Al182 GR 11 ESCALERAS Sl
CANERIAS A335 GR P11 PINTURA NO
INSTRUMENTOS A105 AISLACION Sl
JUNTAS FLUOROELASTOMERO SOPORTES AISLACION Sl
BULONES A-193 GR B7 ARENADO NO
TUERCAS A-194 GR 2H CLIPS NO
LISTA DE BOQUILLAS
NRO SERVICIO DIAMETRO SERIE PROYECCION OBSERVACIONES

N1 Entrada de acido acético (liquido) 2" 150# 15cm

N2 Salida de acido acético (liquido) 27 150# 15cm

N3 Control de temperatura 1”7 3000#NPT 15cm

N4 Control de nivel 17 30004NPT 15cm

M1 Entrada de hombre 18” 150# 15cm




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético Hoja: 2/2
HOJA DE ESPECIFICACION: Tanque de acido acético TK102
_,—'—'___-_'_'_'_'_'___-_\_\_\_\_-___‘—-—\_\_
N4
i | -0
11,5 m
N3
M —
O He
|- s
31m
OBSERVACIONES:
PESO VACIO: 32690 KG PESO EN PRUEBA: 790690 KG PESO DE OPERACION: 801605 KG
Revision Fecha DESCRIPCCION Realizé Reviso Aprobo6




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 1/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Tanque de metanol TK101

SERVICIO DE LA UNIDAD: Almacenamiento de metanol

CAPACIDAD: 599,2 m*

CANT. REQ: 2

TAMARNO: ¢:9,1m xH: 9,1 m

ESPESOR: 8,4 mm

CONDICIONES DE PROCESO

VARIABLE GAS LiQUIDO
CAUDAL (KG/H) - 47143
DENSIDAD (KG/M3) - 788,25
CONSTRUCCION

CODIGO: ESTAMPADO: NO

PRESION: (BAR) MAX. OPE: 1,01 OP. NORMAL: 1,01 DISENO: -
TEMPERATURA (°C) MAX. OPE. 40 OP. NORMAL. 25 DISENO: -

VELOCIDAD DEL VIENTO: 180 km/h

TOLERANCIA POR CORROSION: 2 mm

ALIVIO DE TENSIONES: DE ACUERDO A CODIGO

RADIOGRAFIAS: SI, COMPLETA

PRUEBAS - ENSAYOS FISICOQUIMICOS: DE ACUERDO A CODIGO INTERNOS: NO
MATERIALES ESPECIFICACION MATERIALES ESPECIFICACION
CUERPO A515 GR 70 INTERNOS NO
CABEZALES A515 GR 70 MURNON DE IZAJE NO
SOPORTES SAE 1020 PLATAFORMAS NO
BRIDAS A181 GR I ESCALERAS Sl
CANERIAS A106 GR A PINTURA NO
INSTRUMENTOS A105 AISLACION NO
JUNTAS CAUCHO SOPORTES AISLACION NO
BULONES A-193 GR B7 ARENADO NO
TUERCAS A-194 GR 2H CLIPS NO
LISTA DE BOQUILLAS
NRO SERVICIO DIAMETRO SERIE DISTANCIA EJE OBSERVACIONES

N1 Entrada de metanol (liquido) 3’ 150# 15cm

N2 Salida de metanol (liquido) 3” 150# 15cm

N3 Control de temperatura 17 3000#NPT 15cm

N4 Control de nivel 17 30004NPT 15cm

M1 Entrada de hombre 18” 150# 15cm




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético Hoja: 2/2
HOJA DE ESPECIFICACION: Tanque de metanol TK101
_,—'—'___-_'_'_'_'_'___-_\_\_\_‘_-___‘—-—\_\_
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OBSERVACIONES:

PESO VACIO: 30036 KG

PESO EN PRUEBA: 866936 KG

PESO DE OPERACION: 689722 KG
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PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 1/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Torre T101

SERVICIO DE LA UNIDAD: Columna de destilacion

CAPACIDAD: 10,11 m*

CANT. REQ: 1

TAMARNO: ®: 1 m; H: 9,6 m

ESPESOR: 5 mm

CONDICIONES DE PROCESO

VARIABLE GAS LiQuIDO
CAUDAL TOPE/FONDO 5944 [ 8761,97 2783/ 17603,06
(KG/H)
DENSIDAD TOPE/FONDO 6,64 /5,33 967,25 / 888,54
(KG/M3)
CONSTRUCCION
CODIGO: ASME SECC. VI ESTAMPADO: NO
PRESION: (BAR) MAX. OPE: 3 OP. NORMAL: 3 DISENO: 5
TEMPERATURA (°C) MAX. OPE. 156 OP. NORMAL. 156 DISENO: 166
VELOCIDAD DEL VIENTO: 180 km/hr TOLERANCIA POR CORROSION: 2 mm
ALIVIO DE TENSIONES: DE ACUERDO A CODIGO RADIOGRAFIAS: SI, COMPLETA
PRUEBAS - ENSAYOS FISICOQUIMICOS: DE ACUERDO A CODIGO INTERNOS: Si, PLATOS PERFORADOS
MATERIALES ESPECIFICACION MATERIALES ESPECIFICACION
CUERPO A 387 GR 22 INTERNOS A 387 GR 22
CABEZALES A 387 GR 22 MUNON DE IZAJE SAE 1020
SOPORTES SAE 1020 PLATAFORMAS NO
BRIDAS A182 GR F11 ESCALERAS NO
CANERIAS A335GR 11 PINTURA NO
INSTRUMENTOS A 105 AISLACION Sl
JUNTAS FLUOROELASTOMERO SOPORTES AISLACION Sl
BULONES A 193 GR B7 ARENADO NO
TUERCAS A 194 GR 2H CLIPS NO
LISTA DE BOQUILLAS

NRO SERVICIO DIAMETRO SERIE PROYECCION OBSERVACIONES

N1 Entrada a torre (liquido) 3" 150# 15cm

N2 Salida tope (vapor) 4” 150# 15cm

N3 Salida fondo (liquido) 4” 150# 15cm

N4 Entrada reflujo de tope (liquido) 1% 150# 15cm

N5 Entrada reflujo de fondo (vapor) 8” 150# 15cm

N6 Control de presién 8 3000#NPT 15cm

N7 Control de temperatura ¥a” 30004NPT 15cm

M1 Boca de mano 12” 150# 15cm




PROYECTO DE INGENIERIA QUIMICA

Planta: Acido acético

Hoja: 2/2

HOJA DE ESPECIFICACION: Torre T101

o

M2

_{m

N

MNp

*

g9em

M3

L

OBSERVACIONES:

Cantidad de platos: 28

Plato de alimentacién: 10

PESO VACIO: 1294 KG

PESO PRUEBA: 11404 KG

PESO DE OPERACION: 10898 KG
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Memoria de céalculo

Condensador E105 Fecha:  27/08/19

A
5 <
Mg yago

DESCRIPCION: CONDENSADOR DE MEDIO DE REACCION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

2. OBJETIVO

Disefiar un condensador para licuar 5944 kg/h una corriente de vapor proveniente del tope de la

columna de destilacion.

3. ALCANCE

Se realizard el disefio del condensador de acuerdo con la norma T.E.M.A, con materiales

disponibles en el mercado argentino.

4. DOCUMENTACION DE REFERENCIA

[1] “Transferencia de Calor de Ingenieria de Procesos”, Primera Edicién- Eduardo Cao.
[2] Norma T.E.M.A.
[3] “Procesos de Transferencia de Calor”, Sexta Edicién - Donald Q. Kern.

[4] “Perry: Manual del Ingeniero Quimico”, Octava Edicion, James O Maloney

5. INTRODUCCION

Se debe condensar en forma total el vapor proveniente del tope de la torre de destilacion, a la
temperatura de 87°C. Se utilizarA como medio de enfriamiento una corriente de agua disponible a
30°C.

6. DESARROLLO
6.1. Resistencia de ensuciamiento

En funcién de la bibliografia para el tipo de fluidos y considerando condensacion con agua se adopta

una resistencia de ensuciamiento combinada de 0,00035 m? C / W.
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Memoria de céalculo

Condensador E105 Fecha:  27/08/19

A
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DESCRIPCION: CONDENSADOR DE MEDIO DE REACCION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

6.2. Propiedades de los fluidos

MEDIO DE REACCION AGUA DE REFRIGERACION
PROPIEDADES LiQUIDO LiQUIDO
p (Kg/m?) 967 993
Cp (J/Kg°C) 2043 4190,6
k (W/m°C) 0,14 0,623
J (Pa*s) 0,0002453 0,00071
Calor latente (J/Kg) 512412,5 43040000

6.3. Cantidad de calor a transferir

A 512412,5 ] 5944 kg, _Lhr 846050 W
= A* = — % — % =
Quatente m kg hr 3600 s
6.4. Media logaritmica de temperatura
Se considera gue el flujo es a contracorriente, siendo:
T,=T,=86°C T, = TR =87°C t, = 30°C t, = 65 °C

(T, — t)) = (T, — t;) _ (87 — 65)°C — (86 — 30)°C
0 = t) - 1 87 = 65)°C
(T, — ty) n86 —30)°C

MLDT = = 36°C
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Memoria de célculo
Condensador E105 Fecha:  27/08/19

DESCRIPCION: CONDENSADOR DE MEDIO DE REACCION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

6.5. Estimacion del equipo
6.5.1. Coeficiente global de transferencia y area del equipo estimada

El rango recomendado, en las referencias, del coeficiente global de transferencia de calor para este
tipo de servicio es 550 — 1100 W/m?°C. Se adopta, para comenzar el disefio, U = 850 W/m?°C. Y,

luego con Q y MLDT se obtiene que el area estimada del equipo es 29,05 m?.

6.5.2. Equipo propuesto

Se escoge un intercambiador tipo AEL de dos pasos por los tubos y un paso por la coraza. La

condensacién se produce en la coraza sobre un banco de tubos horizontales.

Los tubos son de 1 plg BWG 16, con arreglo en cuadro de 1 % plg y una longitud de 8,53m. Con

estos datos se calcula

o A 29,05m?2 B
Y7 mD,L ~ m#0,0254m * 8,53m

50

De tablas de conteo de tubos se escogen 58 tubos en un didmetro de 12 pulgadas. Por lo que las

caracteristicas del equipo son las que se presentan en la tabla.

Intercambiador 1-2
Didmetro externo 1 plg
Cantidad 58
BWG 16
Longitud 8,53 m
Paso / Arreglo 1 % plg /Cuadrado
Diametro coraza 12
Aﬂu,-o:”TDg (%) 0,0111 m?
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Memoria de célculo
Condensador E105 Fecha:  27/08/19

DESCRIPCION: CONDENSADOR DE MEDIO DE REACCION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

6.5.3. Verificacion de coeficientes de transferencia

6.5.3.1. Coeficiente de transferencia del lado de los tubos

El fluido que circula por los tubos es agua y su velocidad y su Re son:

W, 5,77 kg/s m
Ve= ——=—F 8/ =052 —
P*ar 99328,0,0111 m? s
m
kg m
R, = = = 16149
v 0,00071 Pa *s
V0,8
hy = 1423 * (1 4 0,0146 * tyrom) * 02
i
0,8
(0522)
h; = 1423 * (1 + 0,0146 * 47,5°C) * ———>>—— = 3073,25
: * ) )* (0.0212 m)o2 m2°C
hy = b « o = 307325, 20HZm_ 0,
. = sk — = *k =
o YD, ""“m2°C  0,0254 m m2°C

6.5.3.2. Coeficiente de transferencia lado coraza

Como en la condensacion en un banco de tubos el condensado gotea desde cada uno de ellos

hacia los que se ubican por debajo, se utiliza la siguiente correlacion:

pz*g*N*L1/3 -1

hsza*K*<
W *m
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Memoria de célculo
Condensador E105 Fecha:  27/08/19

DESCRIPCION: CONDENSADOR DE MEDIO DE REACCION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

N = b * Dy 1*0,3048m_1109
" p  00318m

Donde:

a: 0,951 para arreglo en cuadrado.

N: nimero de tubos.

Nc: nimero de tubos encolumnados verticalmente.
b: 1 para arreglo en cuadrado.

Ds: diametro interno de coraza.

p: distancia entre centros de tubos.

1
w (967 kg/m®)? *9,8 7 58 8,53m

«°C |~ 0,0002453 Pa *s * 1,65 kg/s

/3
% (11,09) /6

hs = 0,904 = 0,14
m

h, = 1832 8—W
s "“m2 % °C

_ hy +hy  2674%18328

¢ hj+ hg (2674 +1832,8) m2°C
U ! ! 704
4= 7 ~ Tm?°C m2°C m2°C
U, + Ry Tos7w T 0,0005 W

A Q 844199,55 W 33
o= — = m
calc MLDT = Ud,calc 36°C * 704 ———=
m2°C
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Memoria de céalculo

Condensador E105 Fecha:  27/08/19

A
5 <
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DESCRIPCION: CONDENSADOR DE MEDIO DE REACCION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

Comparando con el &rea disponible del equipo propuesto (39,48 m?), se tiene un
sobredimensionamiento del 16,42 %.

6.6. Disefo final

En las tablas se presenta el resumen del equipo y los célculos realizados.

Intercambiador 1-2
Diametro externo 1 plg
Cantidad 58
BWG 16
Longitud 8,53 m
Paso / Arreglo 1 ¥ plg /Cuadrado
Diametro coraza 12

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA
hio 2674 W/m?°C
hs 1832,8 W/m?°C
Uc 1087 W/m?2°C
Udg 704 W/m?2°C
AREAS
Area Requerida 33 m?
Area disponible 39,48 m?
Sobredimensionamiento 16,42 %
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Memoria de célculo
Condensador E105 Fecha:  27/08/19

DESCRIPCION: CONDENSADOR DE MEDIO DE REACCION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

6.7. Caida de presién en los tubos

Contempla la caida de presién a lo largo de los tubos; las bocas de entrada y salida a/de los
cabezales al intercambiador; entrada y salida a/de los tubos (desde/hacia los cabezales).

6.7.1. Alo largo de los tubos

Como se tiene flujo turbulento:

f=0,0014 + 0,125 * R,~*? =0,0014 + 0,125 * (16.149)%32 = 0,007

L 2 a
APt=4*f*n*—*th*(i)
D; 2 Hw

kg 2
8,53 m (0,52 * 993 m)

AP, =4 % 0,007 *2 * 00212 m * > = 3266 Pa = 3,26 kPa
6.7.2. Entrada y salida de los cabezales
2
G2 (0,52 ¥ 993 %)
APrzn*Z*p=2* > = 271 Pa = 0,271kPa

La caida de presion total es de 3,21 kPa. Se consideran despreciables las pérdidas de cargas del

lado de la coraza.

Nota: Emision para revision en la etapa de Ingenieria de Detalle
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DESCRIPCION: ENFRIADOR DEL PRODUCTO DEL SEPARADOR

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

2. OBJETIVO

Disefiar un intercambiador de calor para enfriar 11998 kg/hr de la corriente proveniente del
separador, desde 194 °C a 125°C.

3. ALCANCE

Se realizara el disefo de un intercambiador de calor de acuerdo con la norma T.E.M.A., con

materiales disponibles en el mercado argentino.

4. DOCUMENTACION DE REFERENCIA

[1] Transferencia de Calor de Ingenieria de Procesos”, Primera Edicion- Eduardo Cao.
[2] Norma T.E.M.A.

[3] “Procesos de Transferencia de Calor”, Sexta Edicién - Donald Q. Kern.

[4] “Perry: Manual del Ingeniero Quimico”, Octava Edicion, James O Maloney

5. INTRODUCCION

Se enfriard la corriente de liquido proveniente del separador, previo a su ingreso a la columna de
destilacion, desde una temperatura de 194°C hasta una temperatura de 125°C. Para tal objetivo se

utilizara de agua de enfriamiento disponible a 30°C.

6. DESARROLLO

6.1 Datos de entrada
6.1.1. Condiciones de trabajo
Teniendo en cuenta las temperaturas de la corriente de proceso, compuesta por el medio de

reaccion y acido acético, se supone una temperatura de salida del agua de 65 °C.

6.1.2. Resistencia de ensuciamiento
Considerando la tabla 10-9 del Manual del Ingeniero Quimico se adopta una resistencia de

ensuciamiento combinada de 0,00035 m? C / W.
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6.1.3. Propiedades de los fluidos a la temperatura media

PROPIEDADES Corriente de Proceso Agua

Densidad [kg/m?] 814 987

Calor especifico [J/kg. K] 2714 4190

Conductividad térmica [W/m. K] 0,126 0,640

Viscosidad [Pa.s] 0,0002450 0,000541

kh
Q= Wy * Cp = (T1—T2) =11988-— 2714

6.2 Cantidad de calor a transferir

J
hr kgk

6.3. Media logaritmica de temperatura y factor de correccion FT

* (194 — 125)°C = 623595,78 W

Se calcula considerando contracorriente y luego se corrige, con el factor FT que tiene en cuenta los

cruces que se producen en el equipo. FT es funcion de los coeficientes R y S que se definen

posteriormente.

ATy = Tee — Tis

125 -30

AT,

AT, = 95°C

R =

AT, = T.s — T MLDT = 20220
ln(m)
AT, = 194 — 65 MLDT = 222
In(35)
AT, = 129 °C MLDT = 111 °C
T — T 194 — 125)°C
CS ce — ( ) — 1’971
tre — tgs (65 —30)°C
tre — t 65 — 30)°C
S — fe fs _ ( ) = 021

Tes — tgs (194 — 30)°C
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DESCRIPCION: ENFRIADOR DEL PRODUCTO DEL SEPARADOR

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

De las tablas de calculo de Ft se determina que la configuracion es de un paso por la coraza y dos
por los tubos. Verificando FT > 0,7 (FT = 0,96).

6.4. Calculo de la masa de agua

" Q 62359578 W _ kg
w = = = 4, —_—
Co (TL=T2) 4190 Loz (65 — 30)°C seg

6.5. Estimacion del equipo

6.5.1. Coeficiente global de transferencia propuesto

Considerando la recomendacién del Manual de Ingeniero Quimico para solventes organicos se
adopta U = 454,24 W/m?°C.

6.5.2. Calculo del area inicial

Q 624132,72 W

Udsup *Ft * MLDT ~ 454 24— _ 4097 « 111°C
=" m2°C ’

= 12,75 m?

Ai:

Donde:
MLDT: Media logaritmica de temperaturas (°C).
Ft: Factor de correccion.

U: Coeficiente global de transferencia de calor (W/m?2°C).
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PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

6.5.3. Equipo propuesto

TUBOS
Diametro 1 plg
Cantidad 28
BWG 14
Longitud 6,10 m
Arreglo Tri?nliulo plg
Area Transferencia 13,61 m?

6.5.4. Verificacion de coeficiente de transferencia

El agua circula por los tubos y el fluido de procesos por la coraza.

6.5.4.1. Coeficiente de transferencia lado tubos

El area de flujo es 0,00493 m? y la velocidad en los tubos 0,87 m/seg

V0.8

h; = 1423 * (14 0,0146 * tprom) * 2
i

0,8
(o7

h; = 1423 * (1 +0,0146 * 47,5°C) * ———52 = 4679
' *( i ) (0,0212m) 0.2 m2 % °C
W 00212m _

D;
hy, = h; * — = 4679 = 3902
o= M * 7y m2°C " 0,0254 m mZ = °C
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6.5.4.2. Coeficiente de transferencia lado coraza

2
4*(1/2*Pt*0.86*Pt—1/2 *n*D4°>

1/2 * T * Dy

2
2 (0'03182m2 0,86 — T * M)

4

eq = =0,025m

1/, « m+ 0,0254m

kg
Gs * Deg (344,5 mzs) x 0,025 m

R. = = = 35313
¢ u 0.0002454 Pa *s

J
Cp * (2714,016 kg°C) % 0,0002454 Pa * s

PI‘ = = = 5,27
K 0,126
m°C

0,126£

°C
h, =0,36 x —— & 4 (35313)955 « (5,27)033 = 992
S * 0,025 m * ( ) * (5.27) m?2 * °C

hio * hy  3902%992 701
hi, + hy (3902 +992) m?2 * °C

C=

1 1

Uy = = = 620 ——
1 1 m2°C m2°C m?2 x °C

U_c + Ry TO1W + 0,00035
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PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A
A Q 624132,73 W 935 m?
r = = =, m
eq U * Ft =« MLDT 620 m\é\{:c * 0’97 *111°C

El area del disefio propuesto (13,61 m?) excede al area requerida (9,35 m?), por lo que se opta por

disminuir el largo de los tubos, ya que dicho cambio no impacta en los coeficientes de transferencia.

6.6. Disefo final

TUBOS
Didmetro interno 0,834 plg
Didametro externo 1 plg
Longitud 4,88 m
Arreglo Triangulo
BWG 14
Cantidad 28

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA

hio 3902 W /m?*C

hs 992 W / m?°C

ud 620 W /m?*C
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DESCRIPCION: ENFRIADOR DEL PRODUCTO DEL SEPARADOR

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A
AREAS
Area disponible 10,9 m?
Area requerida 9,35 m?
Sobredimensionamiento 14,18 %

El equipo disefiado satisface los requerimientos de la transferencia de calor. Se verifica ahora la

caida de presioén en el equipo propuesto.

6.7. Caidas de presion

6.7.1. Caida de presion en el lado de los tubos

f=0,0014 + — > _ 0,0014 + 0125 _ 0,00584
] Re0,32 ] (33781)0'32 -

p *v?

2

L
AP, =4 % f % Npagos * D, *

2
AP = 4 * 000584 = 2 » —oom 987% - (0'87 %)
= * * * ES
t ’ 0,0212 m 2

AP, = 4.017 Pa = 4,02 kPa

* V2 K mh 2
P =22 987—g(0,87—) — 2988 Pa
m3 S

AP. = 4 % N° pasos

Por lo que la caida de presion total en los tubos es de 7,05 kPa.
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6.7.2. Caida de presion del lado de la coraza

f=1,728 Ry _*'88 =1,728 % (35.313) 70188 = 0,241

Ne( d )_L_ 4,88 m — 2
c(numero de cruces) = B~ 01905m

(Ng+1) = Ds  Gg*
* *

AP, = f

D¢ 2*p
kg 2
AP. = 0,241 « 20 % 0254m (344'4 m) 4565,22 Pa = 457 kP
= *k * = =
s= 5 0,0254 m kg Lo ta=holxba

2 x 814E

La caida de presién en el equipo propuesto se adopta como valido, ya que la caida de presion

calculada se encuentra por debajo de la permitida.

Nota: Emisién pararevisién en la etapa de Ingenieria de Detalle
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DESCRIPCION: ENFRIADOR DE MEDIO DE REACCION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

2. OBJETIVO

Disefar un intercambiador de calor para enfriar 160 kg/hr de la corriente de Medio de Reaccion,
proveniente de la torre de destilacién, desde 86°C a 50°C.

3. ALCANCE

Se realizara el disefo de un intercambiador de calor de acuerdo ala norma "T.E.M.A.", con materiales

disponibles en el mercado argentino.

4. DOCUMENTACION DE REFERENCIA

[1] “Transferencia de Calor de Ingenieria de Procesos”, Primera Edicién- Eduardo Cao.
[2] Norma T.E.M.A.
[3] “Procesos de Transferencia de Calor”, Sexta Edicion - Donald Q. Kern.

[4] “Perry: Manual del Ingeniero Quimico”, Octava Edicion, James O Maloney

5. INTRODUCCION

Se enfriara la corriente liqguida de medio de reaccion proveniente del condensador de la torre de
destilacion, previo a su ingreso al reactor, desde una temperatura de 86°C hasta una temperatura de

50°C. Para tal objetivo se utilizara de agua de enfriamiento disponible a 30°C.

6. DESARROLLO

6.1.Datos de entrada

6.1.1. Condiciones de trabajo
Teniendo en cuenta las temperaturas del medio de reaccién se supone una temperatura de salida
del agua de 65 °C.

6.1.2. Resistencia de ensuciamiento
Considerando la tabla 10-9 del Manual del Ingeniero Quimico se adopta una resistencia de

ensuciamiento combinada de 0,00035 m? C / W.
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6.1.3.

Propiedades de los fluidos a las temperaturas medias

PROPIEDAD Medio de Reaccién Agua
Densidad [kg/m?] 995 989
Calor especifico [J/kg. K] 1982 4190
Conductividad [W/m. K] 0,15 0.635
Viscosidad [mPa-s] 0,3034 0.59

6.2.Cantidad de calor a transferir

k
Q= Wy + Cp + (T1—T2) = 0,88+ 1982

6.3.Media logaritmica de

J
kg°C

temperatura

Se considera que el flujo es a contracorriente, siendo:

* (86 — 50)°C = 62789,76 W

AT, = Too — Tx AT, = T.s — T MLDT = 20250
ln(m)
AT, = 50 — 30 AT, = 86 — 65 MLDT = 222
In(37)
AT, = 20°C AT, = 21°C MLDT = 21 °C
6.4.Calculo de la masa de agua
w Q 62789,76 W 043 K8
w = = =0, —_—
Cp (T1=T2) 4190 J__(65 — 30)°C seg

kg°C
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DESCRIPCION: ENFRIADOR DE MEDIO DE REACCION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

6.5. Estimacion del equipo

6.5.1. Coeficiente global de transferencia propuesto

Considerando la recomendacion del Manual de Ingeniero Quimico para solventes organicos se
adopta U = 454,24 W/m?°C.

6.5.2. Célculo del area inicial

Con el coeficiente elegido se calcula un area para proponer un equipo.

A Q __ 6278976W o,
inicial — ud sup * MLDT - 454’24%* 21°C =0, m
m

Donde:
MLDT: Media logaritmica de temperaturas (°C).

U: Coeficiente global de transferencia de calor (W/m2°C).

6.5.3. Equipo propuesto

Se elige un intercambiador de doble tubo 2 X 1 IPS cuyas caracteristicas son las que se muestran
en la tabla.

D. Exterior [plg] D. Interior [plg]
Tubo exterior 2,375 2,067
Tubo interior 1,315 1,049
Ltubo [m] 7
Horquillas 6
Area disp.[m?] 7
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DESCRIPCION: ENFRIADOR DE MEDIO DE REACCION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

6.5.4. Verificacion de coeficientes de transferencia
El agua circula por el tubo interior y el fluido de proceso por el anulo.

6.5.4.1. Coeficiente de transferencia lado tubos

w 04358, 4 m
vt = = k S — 0,8 —
P*V 98928 4 14 (0,0266)?m S
m
V0,8
h; = 1423 * (1 40,0146 * tprom) * ~
1
0,8
h; = 1423 * (1 + 0,0146 * 47,5°C) * —(0'8%) = 4059,32 ——
‘ ’ ’ (0,0266 m)02 P 2 w0
hg = by « oL = 405932, 20%60m _ e W
io — i ¥ — = * =
o YD, ““m2°C 0,0334m m?2 * °C

6.5.4.2. Coeficiente de transferencia lado anulo
El didmetro equivalente para la transferencia de calor es cuatro veces el radio hidraulico. Y este se
calcula como el cociente entre el area de flujo (as), area interior del tubo exterior menos area exterior

del tubo interior, sobre el perimetro mojado.

El area de flujo del anulo es de 0,0013 m?, y la velocidad en el mismo 0,7 m/s

D —a4 as 4, 00013 m? 2040
= * — « -
4 T * D, 70,0603 m VA7 M
Deg ¥V * p 0,049m*0,7m*995k_g3
Re= — = > M’ _ 110345

n ~0,0003034 Pa*s
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J
1982,21 —~ * 0,0003034 Pa * s
C o
Pr = ;; a kg°C 4,09
0,15 —5~ °c
hg = 0,023 * * Reo’8 * Pro’33
€q
0,15 —s~ k 5C
= 5 = 0,8 0,33 —
hg = 0,023 * 5049 = * (110345)%8 « (4,09) 1187 e
_ hj, *+hy (3238 1187)
€7 hy+ hs  3238+1187 m2°C
U 1 1 666
d= 7 = Tm2°C 2°c - m2°C
U_c+ Ra  ggoyy + 000035
A Q 62637,86 W L6
= = = ,0 M
0 Ucale *MLDT  goo W 510c
m2°C

El area requerida, 4,6 m? es menor que el area propuesta, 6,7 m2. Como los coeficientes de
transferencia de calor son sélo funcion de las areas de flujo se modifica la longitud del equipo. Para

ello inicialmente se calcula la longitud minima necesaria.

4,6
T[*00266

Are
q_ =55m

Lmin =
m Dy

Si se conservaran las 6 horquillas iniciales la longitud minima de los tubos seria de 4,6 m. Para que

el equipo sea menos voluminoso se opta por un intercambiador de doble tubo con 5 horquillas y una

longitud de tubos de 6 m.
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6.6.Disefio final

D. Exterior [plg] D. Interior [plg]
Tubo exterior 2,375 2,067
Tubo interior 1,315 1,049
Ltubo [m] 6
Horquillas 5
COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA
hio 3.238 W/m?°C
hs 1.187 W/m?°C
Uc 869 W/m?°C
ud 666 W/m?°C
AREAS
Area Requerida 4,6 m?2
Area disponible 5 m?2
Sobredimensionamiento 8 %

El equipo disefiado satisface los requerimientos de la transferencia de calor, se verifica ahora la

pérdida de presién en el mismo.

6.7.Caida de presion

6.7.1.

Como el flujo es turbulento:

0,264
f=0,0035 * R.042 = 0,0035 =

Caida de presién lado tubos

0,264

Gagogyoz — 000011
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Al:’tubos=4‘*f*5i’|< 2

kg m)?
60 m 988—3% * (0,8
w * (085) — 30,81 Pa

APuybos = 4 *0,000011 * o s >

6.7.2. Caida de presion del lado del anulo

La caida de presion en el anulo se estima como la correspondiente a los tubos mas la que ocurre

en las TE.

Deyg=D — D, = 0,0525m—0,0334m = 0,0191m

Do v 0,0191m * 0,7 = « 995,16k—%

Reg = —3 P _ > m” — 110.345
v 0,0003034 Pa s
0,264 0,264

f=0,0035 * W = 0,0035 * W = 0,0000105

2
AP = 4ot e Y 4400000105 « —O0T 995%* (0'7%) 30,83 P
= k k — % = k * =
t Deq 2 ' 0,0191 m 2 oo

kg m)?
no pxv: 10 9958+ (07)
= — %k
2 2 2 2

= 1172,29 Pa

APyl anulo = AP, + AP, = 1172,29 Pa + 30,83 Pa = 1203,12 Pa

Se acepta el equipo disefiado, la pérdida de carga total es menor a la sugerida.

Nota: Emision pararevision en la etapa de Ingenieria de Detalle




_ i Péagina: 1/10
Memoria de calculo

Rehervidor E104 Fecha:  10/08/19

DESCRIPCION: REHERVIDOR COLUMNA DESTILACION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A
N O @ N I = AN {5 1
2 © 1= N i I Y 2
B AL C AN CE .o 2
4. DOCUMENTACIONDE REFERENCIA ......ooiiioeeee e, 2
5. INTRODUCCION ......cciitiiiiiitiiete ettt ettt sttt sae e an s 2
6. DESARROLLO ... 2

6.1 CoNdiCIONES A€ trabD@JO ...uuvvuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiii e 2
6.1.1 Resistencia de enNSUCIAMIENTO .........iiiiiiiiiieiiiie e e e e e e e e e e eeeaeanes 2
6.1.2 Temperatura de salida de la corriente caliente ............cccceeeeveeiiiiiiiiiii e 3
6.2 Propiedades de 10S fIUIdOS ......covviiiiiiiiiiiiiiiiiieeeee e 3
6.2.1  Propiedades del producto de fondo a la temperatura de salida del

L1 0T=1 8o [0 SO 3
6.2.2 Propiedades del Therminol 66 a la temperatura promedio............ccccoeeeevvvveennnnnn. 3
6.3 (0= 1[o] g 0 4 F- 041 1 T J=To [0] o] = 1o Lo I 3
6.4 EStimacion de €QUIPO . ...ci i e 4
6.4.1 NUmero de tubos y diametro de la COraza ............ccovvvviiiiiiiiie e 4
6.4.2  Verificacidn del flujo CrtICO .........uvuiiiii e 4
6.4.3  Verificacion de coeficientes de transferencia..............ueeveveeiiiiiiiiiinns 5
6.5 DISEN0 FINAI ...iiiiiiiiiiiiiiii ettt raaane 8
6.6 Célculo de la caida de PreSiOn.........ccooiiiiiiiii e e, 9
6.6.1. Al01argo de oS tUDOS .....cccceiiiieie e 9
6.6.2 Entraday salida de 10S cabezales.............ooooviiiiiiiiiiiiii e 10




_ i Péagina: 2/10
Memoria de calculo

Rehervidor E104 Fecha:  10/08/19

DESCRIPCION: REHERVIDOR COLUMNA DESTILACION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

2. OBJETIVO

Disefar un rehervidor para evaporar 8838 kg/hr de liquido proveniente del fondo de la torre de

destilacion.

3. ALCANCE

Se realizara el disefio de un rehervidor de acuerdo con la norma "T.E.M.A.", con materiales

disponibles en el mercado argentino.

4. DOCUMENTACION DE REFERENCIA

[1] “Transferencia de Calor de Ingenieria de Procesos”, Primera Edicién- Eduardo Cao.
[2] Norma T.E.M.A.
[3] “Procesos de Transferencia de Calor”, Sexta Edicion - Donald Q. Kern.

[4] “Perry: Manual del Ingeniero Quimico”, Octava Edicion, James O Maloney

5. INTRODUCCION

Se debe evaporar una corriente de proceso proveniente del fondo de la torre de destilacion, a la
temperatura de 156 °C. El calor para intercambiar es 978648 W y se utiliza como medio de

calentamiento una corriente de Therminol 66 disponible a 210°C.

6. DESARROLLO
6.1 Condiciones de trabajo
6.1.1 Resistencia de ensuciamiento

Considerando la tabla 10-9 del Manual del Ingeniero Quimico se adopta una resistencia de

ensuciamiento para cada uno de los fluidos de 0,00035 m? C / W.
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6.1.2

Temperatura de salida de la corriente caliente

Por las propiedades del fluido térmico se asume una variacion de temperatura de la corriente

caliente de 20°C por lo que la temperatura de salida de la corriente auxiliar es de 190°C.

6.2 Propiedades de los fluidos

6.2.1 Propiedades del producto de fondo a la temperatura de salida del rehervidor
PROPIEDADES LIQUIDO VAPOR
Densidad (Kg/m?) 889 5,33
Presion Critica (kPa) 5788
6.2.2 Propiedades del Therminol 66 a la temperatura promedio

PROPIEDADES THERMINOL 66
p (Kg/md) 883
Cp (J/Kg°C) 2222
k (W/m°C) 0,1062
u (Pa*s) 0,00084

6.3 Calor maximo adoptado

Se toma un valor para g= Q/A respecto del Q/A maximo que propone Kern para solventes organicos

para estimar un area e iniciar el célculo iterativo. Se considera un factor de seguridad del 40% para

evitar interferencias con el vapor.

> O

w W
q=04%68139,16 — = 27255,65 —
m m
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6.4 Estimacion de equipo

Para realizar la transferencia de calor se propone un intercambiador tipo Kettle (AKU) con las
caracteristicas que se presentan en la tabla. Teniendo en cuenta que su area minima es de 35,91
m?, calculada como el calor a transferir sobre el flujo de calor adoptado, se estima el niUmero de

tubos y se adopta una coraza.

N° (ndmero de pasos) 2
Do (diametro externo) m/plg 0,0254 /1
BWG 16
Di (diametro interno) m 0,0221
Pt (distancia entre tubos) m/plg 0,03175/ 1%
Arreglo Cuadrado
L (largo) m 8,53

6.4.1 Numero de tubos y diametro de la coraza

Céalculo del numero de tubos

N, = A _ 35,91 m? _
T o D, *L m=%0,0254m=853m

53

De los datos de la bibliografia se adopta un equipo con 56 tubos en una coraza de 13 ¥ plg

(0,3366m). Por lo que el area del equipo es 38,12 m?.

6.4.2 Verificacion del flujo critico

La maxima densidad de flujo de calor de un tubo Unico se calcula con la correlacién de Mostinki.

0,35 0,9
Qunss =367 +pe + (7) (1~ )

C
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Donde: P y Pc son la presion y la presion critica (kPa).

300 kPa )0'35 ( 300 kPa

0,9 W
- - - = = 718446 —
5786 kPa 5786 kPa) 718446 m?

Jimax = 367 * 5786KkPa * (

Maximo flujo de calor para un haz de tubos (q b, max)

La densidad de flujo de calor de un tubo Unico se afecta por el factor de correccion ®, asociado
a la geometria del haz de tubos. A su vez, a la densidad maxima de flujo de calor para un tubo
unico se lo afecta por un factor de seguridad para evitar interferencias de vapor, generalmente
0,5.

mx* Dg *xL _n*0,3366m*8,53m

b= A - 38,12 m? = 0237

O, =31 ¢ =3,1%x0,237 = 0,733

Qbmix = Gumax * O * 05 = 718446 — * 0,733+ 0,5 = 263310,5

Como q (27255 ﬂz) €S menor que q b, max S€ verifica que se trabaja en la zona de ebullicion
m

nucleada.

6.4.3 Verificacion de coeficientes de transferencia

Coeficiente de transferencia de calor en la zona de ebullicion (coraza)

Es la suma de dos contribuciones, la conveccidon macroscopica debido al movimiento del fluido

sobre el haz de tubos (htp), y el efecto de microagitacion producto por el desprendimiento de

burbujas en la superficie de transferencia por ebullicion nucleada (hng).
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El coeficiente debido al mecanismo convectivo puede tomar valores entre 250 — 500 W / m?°C. Se
adopta 250 W / m?°C. Y, el coeficiente de ebullicion nuclear se calcula con:

hyg = hnpy * Fp * Fe

Donde:
Hnei1: coeficiente de ebullicién nuclear para un tubo Gnico sumergido en un fluido similar al existente

en el rehervidor y sometido a la misma densidad de flujo de calor.
F.: factor de correccién por rango de ebullicion, corrige los efectos difusivos por ser mezcla.

Fu: factor de correccion por la geometria del haz de tubos. Para rehervidor tipo Kettle es 2.
hygy = 0,00417 % p 962 x q%7 Fp

Siendo F, un factor de correccion de presion (kPa).

p )0'17 ( 300 kPa )0'17
=1, k

Fp=18 % (= bl
P i <pc 5786 kPa

= 1,09

W
hyg: = 0,00417 = (5786 kPa)%° x (27255,66)%7 x 1,09 = 2279,16m

1
F.=
© (140,023 % q*15 x BR®7%)

Siendo BR es el rango de temperaturas de ebullicion del producto de fondo (6°C).

1

F. = =
© 7 (1+ 0,023 * (27255,66)%15 x (6°C)%75)

0,71
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w w
hyg = 2279,16mZOC x*2%0,71 = 3237,45 2—°C
h, = 3237,45 + 250 w = 3487,45 w
o "7 m2°C m2°C " m?2°C
Coeficiente de transferencia lado tubos
Célculo del caudal de fluido térmico (Therminol 66).
978648 W K
W=t SATz ] - zz,oz?g
p 2222 kg_°C * 20°C
Ny * ™ * D 56 % 1+ (0,0212m)>? 5
ap = - = ) = 0,011m
w 22,02% kg
Gi= — =—=>= 2051,72——
t a; 0,011 m? m?2s
kg
D; + G 0.0212m *2051,72 2
Ret = = = 53975
71 0,00084 Pa = s
J
. Cp F 2222kg—°C* 0,00084Pa = s ~
ry = = W = 17,58
K 0,1062 —or
m°C
K 0,8 0,33
h; = 0,023 *+ — * R, * P.”
D;
0,1062 —rr‘ll‘\’/C 08 033
hi = 0,023 *m* (53975) % (17,58) 2% = 1738 m2°C
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he = hos 2o q73g_w_0021z2m o0
o = He* = m2°C 0,0254m 2 2eC

Coeficiente global Ud y densidad de calor calculada

El valor del coeficiente de ensuciamiento del lado interno (0,00035) se corrige de la misma forma
que el coeficiente de pelicula, de esta manera se tiene que Rd, €s 0,00031. Luego, Con el

coeficiente calculado y la MLDT se calcula la densidad de calor para el sistema, como q=U* MLDT.

J 1
d = 1 1
h_10+ h_s+ Rd +Rdi0
v : — 624
d= W
1 m2°C 1 mZOC C ZOC C
ST213W t 3ag7as w + 000035 T+ 0,00031 T

(T, — t) — (T, — t5) (210 — 156)°C — (190 — 156)°C
= t) - 1, (210 — 156)
T, — to) (190 — 156)

= 43,3°C

MLDT =

La densidad de calor (q) calculada es 26977 W/(m?C), este valor representa el 39,5% del calor
maximo que propuesto por Kern (68139 W/(m2C)) por lo que el disefio resulta adecuado desde el

punto de vista de la transferencia de calor.

6.5 Diseiio final

El tamafio de la coraza debe permitir el desplazamiento del vapor, una regla general es considerar
gue mazo de tubos ocupa el 60% de la coraza. De esta manera, se tiene que el didmetro de la

coraza (Ds) debe ser mayor o igual a 0,337/0,6= 0,56 m (22 plg). Por lo que se adopta Ds= 22 plg.

En la tabla se presenta el resumen del equipo que tiene un paso por la coraza y dos por los tubos.
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TUBOS/CORAZA
Diametro 1 plg
Cantidad 56
BWG 16
Longitud 8,53 m
Arreglo CUADRADO
Diametro del haz 13,25 plg
Diametro de la coraza 22,00 plg
COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA
ht 1512 W/ m2C
hs 3487 W/ m2C
ud 624 W/ m?°C
AREAS
Area requerida 36,28 m?
Area disponible 38,12 m?
Sobredimensionamiento 4,83 %

6.6 Calculo de la caida de presién

Contempla la caida de presion a lo largo de los tubos; las bocas de entrada y salida de los cabezales

al rehervidor; entrada y salida de los tubos (desde/hacia los cabezales).

6.6.1. Alo largo de los tubos
f=0,0014 + 0,125 * R,~>*? = 0,0014 + 0,125 * (53975)7%32 = 0,0052

AP, = 4 *f L G’
el *k *k k — %k
¢ n D; 2%p

2
2051,72 X8
AP, = 4 0,0052 2+ o2 M5/ _ 38479 Pa = 38,48 kP
= ES ES ES ES = =
t ’ 00212 m kg 4= sofexa

2% 883 -5
m
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6.6.2 Entrada y salida de los cabezales
2
o2 (2051,72 rlr‘l—gs)
APr=n*2t =24 ~———— = 4747 Pa = 4,75 kPa
*p 2 883m—%

AP,y = AP, + AP, = 14,48 kPa + 1,1 kPa = 15,57 kPa

La caida de presion total es de 43,23 kPa, menor a los 70 kPa permitidos.

Nota: Emisidn para revision en la etapa de Ingenieria de Detalle
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DESCRIPCION: ACUMULADOR TORRE DESTILADORA

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

2. OBJETIVO

Disefiar el acumulador de reflujo de la columna de destilacién al que ingresa una mezcla a 86°C y
300 kPa.

3. ALCANCE

Se realizard el disefio con el codigo ASME de recipientes a presion, con materiales disponibles en

el mercado argentino.

4. DOCUMENTACION DE REFERENCIA

[1] Coulson & Richardson’s, Chemical Engineering. Volumen 6.R K Sinnott - Tercera edicion —

2003 — Butterworth Heinemann.

[2] Codigo ASME BPVC.VIII.1-2017. — Seccion VIII (Normas para la construccidon de recientes a

presidn) y Seccion Il (Materiales)

5. INTRODUCCION

Para realizar el disefio del acumulador, se parte de definir el tiempo de residencia y una relacion
diametro/longitud, esta Ultima depende de la presion de disefio de la torre. Una vez determinadas

las dimensiones, se procede al célculo del espesor del recipiente.

6. DESARROLLO

6.1.Condiciones de la corriente de entrada
La corriente de entrada se encuentra a una temperatura de 87 °C y a una presion de 300 kPa. Su
caudal es de 5944 kg/h y su densidad 967,2 kg/m?®.

6.2.Calculo de dimensiones del equipo
Los acumuladores de reflujo se disefian como recipientes horizontales. Se adopta un tiempo de
residencia de 5 minutos y se supone que el volumen del equipo es dos veces el volumen de

liquido.
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Conociendo el tiempo de residencia y el caudal del liquido se calcula el volumen:

3
m
VL= QL*t=0,00171 - *300s = 0,51 m3

Viotal = 2*V, =2 0,51 m? = 1,02 m3
Una vez obtenido el volumen, el didmetro y la longitud se determinan por geometria de un cilindro

horizontal despreciando el volumen ocupado por los cabezales. Segun la tabla presentada a

continuacion, se adopta que para la presion de disefio de 5 bar la relacion L/D es 3.

Presion [bar] L/D
0-20
20-35 4
>35
T+ D?
Viotal = 4 * L L=3x%D

3[4 %V, 3/4 % 1,02 m3
D= ~ Ttotal _ ————=10,758m
3% 3%

L=3«D=3%0,758m =2,27m
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DESCRIPCION: ACUMULADOR TORRE DESTILADORA

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

6.3. Determinacion del espesor del equipo

Dada la naturaleza corrosiva del fluido a almacenar, el material de la carcasa y el cabezal sera
una aleacion baja de acero A387 GR 22 (¥ Cr, %2 Mo y Si). Para una temperatura de disefio de

100°C, y considerando tablas de las referencias, el valor de tensién es 114500 kPa.

Se tiene en cuenta un espesor de corrosion de 2 mm. Se adopta un valor de E = 0,9 para

soldadura de junta por ensamble, simple con banda de respaldo, radiografia completa.

El cabezal del equipo serd de tipo elipsoidal, por ser el mas usado, ya que sSu espesor es

coincidente con el espesor del cuerpo del equipo.

El espesor mecanico, de la carcasa, se determina tomando el mayor de los espesores que se
obtiene al evaluar las tensiones longitudinales y circunferenciales. Posteriormente, se le suma el

espesor por corrosién, con lo que se obtiene el espesor minimo de la placa a utilizar

Se calcula el espesor de carcasa:

0= P, * R _ 500 kPa * 379 mm — 184
T SE — (0,6P) (114500 kPa*0,9) — (0,6 * 500 kPa) _ ™
P, * D 500 kPa * 758 mm
ty = = 0,92 mm

4+SE — (0,8P) 4+ (114500 kPa * 0,9) — (0,8 * 500 kPa)

Donde:
t: espesor de la carcasa, en mm
Pi: presién interna de disefio, en kPa

Ri: radio interno, en mm

S: tensién admisible, en kPa
E: eficiencia de soldadura, adimensional

C: sobre espesor por corrosion, enm
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El espesor total es entonces:

Se adopta un espesor de 4 mm y se calcula el didmetro externo:

tiotat = tc + C=1,84 mm + 2 mm = 3,84 mm

Dext = Dint + 2 * tiotal = 758 mm + 2 * 4 mm = 766 mm

6.4.Disefo final

En la siguiente tabla se presentan los valores del equipo disefiado

Di (m) 0,76
L (m) 2,27
V (m°) 1,02
t (mm) 4

Nota: Emisidn pararevision en la etapa de Ingenieria de Detalle
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DESCRIPCION: SEPARADOR DE MONOXIDO DE CARBONO

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: M.A.O REVISION: A

2. OBJETIVO
Disefiar un separador para realizar la separacion de la corriente de monéxido de carbono gaseoso

de la mezcla proveniente del reactor.

3. ALCANCE
Se realizard el disefio de un separador liquido-gas de acuerdo con las normas ASME con

materiales de fabricacion disponibles en el mercado argentino.

4. DOCUMENTACION DE REFERENCIA
[1] Coulson & Richardson’s, Chemical Engineering. Volumen 6.R K Sinnott - Tercera edicion —

2003 — Butterworth Heinemann.

[2] Codigo ASME BPVC.VIII.1-2017. — Seccion VIII (Normas para la construcciéon de recientes a

presion) y Seccion Il (Materiales)

5. INTRODUCCION

Se desea separar 412,3 kg/h de monéxido de carbono de una mezcla liquido-gas compuesta por
monoxido de carbono en estado gaseoso, y acido acético y medio de reaccién en estado liquido, la
cual tiene un caudal de 12410,6 kg/h.

Se propone para la separacion un equipo horizontal. Las dimensiones de este se hallan
considerando que el tiempo que se necesita para que se separen las particulas de liquido debe ser
menor al tiempo que el gas esta en el recipiente. Finalmente se escogen los materiales teniendo

en cuenta la naturaleza corrosiva de los fluidos y se halla el espesor.

6. DESARROLLO

6.1. Condiciones de la corriente de entrada

La corriente de entrada se encuentra a una temperatura de 194 °C y a una presion de 2.870 kPa.
Su caudal total es de 12410,6 kg/h, de los cuales 412,3 kg/h corresponden al vapor y 11998,3 kg/h

al liquido.
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DESCRIPCION: SEPARADOR DE MONOXIDO DE CARBONO

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: M.A.O REVISION: A

En la siguiente tabla se presentan las propiedades del fluido de entrada

Propiedades Vapor Liquido
p [kg/m’] 20,4 806,3
Q [m/h] 20,21 14,88

6.2. Calculo de las dimensiones del equipo
6.2.1. Calculo del diametro y longitud

La velocidad terminal de las gotas de liquido es:

/ - ’806,3— 20,4
vp = 0,07 |2 > PV _ 0,07 —gg = 043m/s
A\ )

Se define no incluir dentro del disefio el eliminador de niebla, por lo tanto, la velocidad de

asentamiento queda determinada como:

vg = 0,15 * vy = 0,15 * 0,43 m/s = 0,065 m/s

El volumen del liquido se calcula adoptando el tiempo de residencia de 5 minutos.

14,88 m3 * 1h

— ES =
VL QL t h 60min

* 5min = 1,24 m3

Como se observa en la figura 1, se considera que el liquido ocupa la mitad del volumen del

recipiente, por lo que

Vp =2V, =2%124m? =248 m3
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Figura 1

En funcion de la presion de disefio de 32 bar, de la siguiente tabla se obtiene que la relacion L/D

es 4.
Presion [bar] L/D
0-20 3
20-35 4
>35 5
Por lo tanto:

DZ
VT=A*L=T[%4DV

Entonces el diametro del recipiente (D,) es

b _3VCi1*4_32,48m3*4_092
v 4t 4mrm oM

L=4+«D,=4%x092m=3,7m
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6.2.2. Verificacion del equipo

El &rea disponible para el gas dentro del equipo es la mitad del area transversal:

A =£D_V2=E—(O’92m)2=034m2
Vo2 4 2 4 ’

La velocidad del gas en el recipiente es:

20,21 m3/h
_ Qv _3600s/h
Vy = A, =T 03amz 0,017 m/s

El tiempo que el gas permanece en el equipo se define como:

L 3,7m
Ty =— =————=221s = 3,68 mi
ra vy 0,017m/s S min

El tiempo requerido para que se desprendan las particulas del liquido es:

D
hy B v/2 O,92m/2

0= == = =
VS VS 0,065m/s

7,1s

Como T, > 0, el equipo verifica. Es adecuado para la separacién deseada.

6.3. Determinacion del espesor del equipo

Dada la naturaleza corrosiva del fluido a almacenar, el material de la carcasa y el cabezal sera
una aleacién baja de acero A387 GR 22 (¥ Cr, %2 Mo y Si). Para una temperatura de disefio de

205°C, y considerando tablas de las referencias, el valor de tensién es 114500 kPa.

Se tiene en cuenta un espesor de corrosion de 2 mm. Se adopta un valor de E = 0,9 para

soldadura de junta por ensamble, simple con banda de respaldo, radiografia completa.

El cabezal del equipo sera de tipo elipsoidal, por ser el mas usado, ya que su espesor es

coincidente con el espesor del cuerpo del equipo.
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El espesor mecanico de la carcasa se determina tomando el mayor de los espesores que se
obtiene al evaluar las tensiones longitudinales y circunferenciales. Posteriormente, se le suma el

espesor por corrosién, con lo que se obtiene el espesor minimo de la placa a utilizar
Se calcula el espesor de la carcasa:

Tensioén circunferencial

(= PiRi _ 3200 kPa * 462,1 mm
" SE—0,6Pi 114452,8 kPa 0,9 — 0,6 * 3200kPa

= 14,6 mm

Tension longitudinal

PiDi 3200 kPa * 924,2mm

U= ISE_ 08P 4+ 1144528 KPax09—08+3200kpa 2 ™mm

Donde:
t: espesor de la carcasa, en mm
Pi: presion interna de disefio, en kPa

Ri: radio interno, en mm

S: tension admisible, en kPa
E: eficiencia de soldadura, adimensional
C: sobre espesor por corrosion, en mm
tiota; = t+ C = (14,6 + 2)mm = 16,6 mm

Se calcula el diametro externo:

Dext = Dint + 2tioral = (924,2 + 2 * 16,6)mm = 0,96 m = 37,7 plg
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6.4. Disefio final

En la tabla se presentan los valores del equipo disefiado

Orientacion Horizontal
Volumen [m3] 2,48

L [m] 3,7
Dy[m] 0,92
Piserio [KP2] 3.200
Taiserio [°C] 205
Material de construccion A387 GR 22
Tolerancia de corrosion [mm] 2

t [mm] 16,6

Nota: Emisién para revisién en la etapa de Ingenieria de Detalle
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2. OBJETIVO

Determinar las dimensiones de una columna que cuenta con 28 platos reales y que se utiliza para
destilar una corriente liquida proveniente del separador para obtener por el tope medio de

reaccion, y por el fondo acido acético.

3. ALCANCE

Se realizara el disefio de una columna de destilacion con materiales disponibles en el mercado

argentino, de acuerdo a la norma ASME.

4. DOCUMENTACION DE REFERENCIA

[1] Robert H. Perry — Manual del ingeniero quimico — Quinta edicién - Estados Unidos — 1.984—
McGraw-Hill Companies, Inc.

[2] W. McCabe; J.C. Smith; P. Harriott - Operaciones unitarias en Ingenieria Quimica — Cuarta
edicion - Espafia — 1.998— McGraw-Hill.

[3] Codigo ASME BPVC.VIII.1-2017. — Seccion VIII (Normas para la construccidon de recientes a

presién) y Seccién Il (Materiales)

5. INTRODUCCION

Se determina el tamafio de una torre de platos. Comenzando con el célculo de su diametro
suponiendo una separacion entre platos, luego se verifica su correcto funcionamiento y se
determina su altura. Finalmente, se realiza el disefio mecanico, eligiendo un material apropiado

para fluidos corrosivos y se calcula el espesor de la pared.

En el calculo del didmetro de la torre se considera las zonas donde el caudal es extremo. En la
memoria el célculo se presenta el desarrollo para la mayor relacion masica entre el liquido y el

vapor.

6. DESARROLLO

6.1. Datos de entrada

Para definir el disefio de la columna, primero se deben conocer las propiedades de vapor y liquido

en los platos en donde las condiciones de caudal varian.




Pagina: 3/11

Memoria de célculo

Torre T101 Fecha:  15/10/19

DESCRIPCION: COLUMNA DE DESTILACION

PLANTA: ACIDO ACETICO REALIZO: A.S.C.S REVISION: A

En la siguiente tabla se muestran las propiedades de corrientes en plato inferior y superior de la
columna

TOPE FONDO
PROPIEDADES VAPOR LIQUIDO VAPOR LiQuUIDO
Caudal (kg/hr) 5944 2783 8761,97 17603,06
Densidad (kg/m®) 6,64 967,2 5,33 888,54
Tensién sup (Dy/cm) 949 20 946 14
LV | e 047 | e 2,01

6.2.Calculo de las dimensiones del equipo

6.2.1. Calculo del diametro de la torre

La velocidad del gas limite (u.) se define como:

Doénde:
K,: pardmetro de capacidad.

o: tensioén superficial del liquido, en Dy/c.
oLy pv: densidad del liquido y vapor, respectivamente, en m3/kg.

Para determinar K,, se elige un espaciamiento entre platos de 12 plg (0,3048 m)

log,o Ky, = —1,0674 — (0,55780 = logo FLy) — [0,17919 * (log;o Fry)?]

k 0,5
L 05 17603,06:8 [ 533 <&
_ PG _ hr m _
Fry = c* o) = . R = 0,156
PL 8761,97h—§ 888,54 m—%
m
K, = 0,069 —
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La velocidad limite del gas sera:

Dy 0,2
6\%2 /pL — py )0,5 4a 888,54 — 5,33,%°
=K, (=) (&=—) =0069«—0 (—)
uc =K, (20) ( oy oDy " 5,33
cm

m
ue = 0,83

El didmetro de plato se determina a partir de la velocidad de disefio.

ug = Uc *f * Fyp

Donde:
Ud: velocidad de disefio (m/s).
f: porcentaje de inundacion. Se considera 0,8 para productos que no dorman espumas.

Fua: factor de fraccion perforada.

1 Aofdac =01
Fra =
5{8o/Aac)+0,5 0,06<= Ao/Aac <=0,1

Ao: area de orificio.
Aac: area activa.

En el caso de un arreglo en triangulo de los orificios del plato, la relacion Ao/Aac, esta dada por:

2

1/2 " L *4do

Aa %*d*sinﬁ
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Donde:

Do: diametro de orificio. Entre 1/8 y %2 plg.

d: espaciamiento entre orificios. Por lo comun esta entre 2,5 a 4 veces el do.
B: 60° (para arreglo triangular).

Se adopta un diametro de orificio de 0,5 plg (12,5 mm) y un espaciamiento entre orificios de 2,8
veces el diametro de orificio.

1, . m*(12,5mm)?
/2 * )

* (2,8 * 12,5mm) * sin 60°

|&

A, (28+12,5mm) = 0,116

2

Por lo tanto, Fua = 1.

Al adoptar f = 0,8, la velocidad de disefio es:

m m
ug = 0,83— %x0,8 x1=0,66 —
s s

Entonces: qv _ 0456 m?/s

ug  0,66m/s
= 0,69 m?

AN:

El &rea del ducto es tal que la longitud del vertedero Lw va del 60 — 80% del diametro de la
columna. Luego, adoptando una relacién L,/D = 0,75 y utilizando la siguiente tabla del area del
ducto Ad:

L./D ‘ 0.6 ‘ 0.65 ‘ 0.7 ‘ 0.75 ‘ 0.8
4A4/D2 ‘ 0.165 ‘ 0.213 ’ 0.276 ‘ 0.36 ‘ 0.444

Se determina el diametro:

Ar = A, + Aq

0 69 m?
( [4AD . ) T 036

Dfondo =
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6.2.2. Calculo de la altura de la torre

Se determina en funciéon del numero de platos (28), el espaciamiento entre platos (0,3 m) y se
tiene en cuenta una distancia sobre el primer plato y debajo del dltimo plato de 0,6m en cada uno,

por lo que la altura minima de la torre es de 9,6 m.

6.3. Verificacion de condiciones fluidodinamicas
6.3.1. Inundacion de bajantes
La altura del liquido en la bajante debe ser menor al espaciamiento entre platos. Por lo que se

calcula la caida de presion en un plato (h;) como la suma de la perdida por friccion de plato seco

(hd) y la altura equivalente de liquido en el plato (h)), todas expresadas en mm de liquido.

La pérdida por friccion de plato seco se determina con:

R - (uo)z
d= 5. - *\~
2xgxp, \Cq

Donde:
Uo: velocidad del gas por el orificio, en m/s.
Cd: coeficiente de descarga, el cual se extrae de la figura 1.

4xAq\ D? , (0,995m)2
Ay = Ay — ( = )*T=0,69m —036% —
= 0,60 m?

Ao
A, = —*A,. = 0,116 * 0,60 m? = 0,069 m?
Aac
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]

espesgr plato
diagm. orificio
0.90

/
O — /
a m/
(_? /
© 080 — —
§ /'0/3 /
:§ /% /
‘S 0.70
8 L < (0 menos)
0.60 J
0.05 0.10 0.15 0.20

area de orificios/area de columna

Figura 1. Coeficiente de descarga para el flujo de gas en platos perforados.

La velocidad del gas por el orificio es:

Qv 1643 m3/hr

= — 1,24 2
p* A, *3600 v

S

U, =

5,33 % * 0,069 m? * 3600

Se adopta un espesor de plato de 0,11 plg (0,002794 m) y de la figura 1 se obtiene C4=0,74.

2
5,33 kg/m3 1,24
hd = * = 0,85 mm

2:98M . 888,54 K8 | 074
S m

La altura equivalente del liquido en el plato (h.) es funcién de las alturas del resalte de los
conductos de bajada del liquido (h,) y de la espuma sobre el plato (he,). Siendo B un factor

empirico entre 0,4 y 0,7 (a efectos de disefio se puede adoptar 0,6).

h, = B* (hw + hwo)
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hy, =b*Ep =0,1*304,8 mm

Siendo q. el caudal volumétrico del liquido, en m®min, y Lw la longitud del vertedero, en m.

L %
Ly = FW *D =0,75+%0,995m = 0,746 m Q L 17603'06h_§ 0 3.30—m3
L= = =\, .
pL * 60 888,54%* 60 i

2
0,330 m*/min /3
0,746 m

hyy = 43,4 * (

Considerando 3 = 0,6:

h;, = 0,6 * (30,48 mm + 25,20 mm)

La altura de liquido libre de burbujas en la bajante est4 dada por:
Zc= B * (hy + hoy) + hg

Siendo h;, las pérdidas por friccién del liquido en el conducto, medidas en mm de liquido, que se

toman como una o dos cargas de velocidad del liquido (u,).

Aq = (4*Ad> > - 36 (0,995 m)2—009 = & 0005 m3/5—0062m
= \"pz )3 — 7 - on BT AT 09w T
2
(6257
h¢, = ———5; = 0,19 mm

fL —
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ZC=2*hL+ hd

Finalmente, la altura del liquido en la bajante (Z) se calcula como Z. dividido sobre la densidad

promedio de la espuma por la bajante (®d), un valor conservativo es 0,5.

_ Z _ 31,32 mm
T @q 05

Como la altura del liquido en la bajante (62,64 mm) es menor que el espaciamiento entre platos

(304,8 mm), la torre no se inunda por bajantes.

6.3.2. Purgas o lloriqueo

Para verificar la existencia o no de lloriqueo. Se utiliza la figura 2. A la misma se ingresa con el
termino (hy, + hoy), y con (hy + ho). Si el punto determinado por las dos coordenadas cae por
encima de la curva correspondiente a la relacion de area de orificio/area activa, no habra purgas

en el plato.

La pérdida de carga por formacién de burbuja se calcula:

0,04 +0c 0,04 *946 Dy/cm

PL = Qo 554720405 plg

(o

= 1,36 plg

Entonces los valores de la abscisa y la ordenada son:

hy, + hyo = 1,2 plg + 0,992 plg = 2,19 plg

hq + hs; = 0,03 plg + 1,36 plg = 1,40 plg

Y el punto cae por encima de la curva para Ao/Aa entre 0,6-0,14, por lo que no se produciran

purgas para este disefo.
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?
o 20
-
g
s 5
h/Aa= 0.20
g /
‘; 1.0
= -0-’___
oot
y 0.5 &7 6~ Ah/Aa= 0.06-0.14 _
a4
.
CO 05 1.0 1.5 20 25 30 35 40

hw + how (pulg de liquido)

Figura 2. Purga para platos perforados.

Una vez realizado el célculo en el fondo de la columna, se aplica la misma metodologia para
determinar el didmetro de tope. Al adoptar una separacion entre platos de 9 plg se obtiene un
DTOPE= 0,81 m.

Como la diferencia entre los didmetros de tope y fondo es menor al 20% toda la columna tendra

un didmetro de 1 metro.

La separacion entre platos en las zonas de tope y fondo son 9y 12 plg, respectivamente.

6.4. Determinacion del espesor del equipo

Dada la naturaleza corrosiva del fluido a almacenar, la carcasa y el cabezal sera una aleacion de
acero con % Cr, %2 Mo y Si. Para una temperatura de disefio de 100°C, y considerando tablas de
las referencias, el valor de tensién es 114500 kPa. Se tiene en cuenta un espesor de corrosion de
2 mm. Se adopta un valor de E = 0,9 para soldadura de junta por ensamble, simple con banda de

respaldo, radiografia completa.

El cabezal del equipo serd de tipo elipsoidal, por ser el mas usado, ya que su espesor es

coincidente con el espesor del cuerpo del equipo.

El espesor mecéanico, de la carcasa, se determina tomando el mayor de los espesores que se
obtiene al evaluar las tensiones longitudinales y circunferenciales. Posteriormente, se le suma el

espesor por corrosién, con lo que se obtiene el espesor minimo de la placa a utilizar
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Se calcula el espesor de carcasa:
0= P, * R; B 500 kPa * 497,58 mm
€ SE — (0,6P) 114500 kPa* 0,9 — (0,1 * 500 kPa)
P, * Rj 500 kPa * 497,58 mm
tL = = 1,21 mm

Donde:

t =Espesor (mm).

Pi = presion interna (kPa).
Ri = radio interno (mm).

S =tension admisible (kPa).

E = eficiencia de soldadura, adimensional.

C = sobre espesor por corrosion.

4+SE — (0,8P) 4+ (114500 kPa * 0,9) — (0,8 * 500 kPa)

Se toma el valor mayor de espesor calculado, debido que es el minimo que debe tener el equipo

para no sufrir rotura, de esta manera el espesor total es de 4,42 mm y se va a trabajar con una

chapa de 5mm.

El diametro externo de la torre sera entonces de 1004 mm.

6.5.Disefio final

Di (m) 1
V (m®) 10,11
H (m) 9,6
Np 28
Np alimentacion 14
t (mm) 5

Nota: Emisién para revisién en la etapa de Ingenieria de Detalle
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