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RESUMEN

En el presente estudio se realizé el disefio conceptual y basico de una planta de
recuperacion de polietilenglicol, (PEG), y metanol con una concentracion minima
de 93 % (m/m) a partir de 169,70 kg de solucion de desecho que proviene del
proceso de preservacion y 316,82 kg de solucidon de desecho que proviene del

proceso de acondicionamiento de flores.

Se recupera de 5,65 kg PEG de la solucién de desecho tipo B que se obtiene del
proceso de preservacion de flores. Se dimensioné para un sistema de
ultrafiltracidén tangencial con membrana de corte de 30 000 Da y una superficie de
fitrado de 2,60 m? previamente a la ultrafiltracion, la solucién debe ser
acondicionada a un valor de pH 4,0y 10 °C. Para regular el pH se utilizé un tanque
de agitacion provisto de una bomba dosificadora que permite suministrara la
cantidad de acido nitrico al 20 % (m/m) para controlar el pH de la solucion, la
disminucion de la temperatura de la solucion se logra mediante el paso de la
solucién por un intercambiador de calor de placas con un area de transferencia de

calor de 0,52 m2.

Se disefid y dimension6 una columna de destilacion que opera por lotes
manteniendo la composicion constante en el destilado, para la recuperacion de
metanol con una pureza del 93 % (m/m) de la solucion filtrada y de la solucion de
desecho tipo A que proviene del acondicionamiento del proceso de preservacion
de flores. La columna posee cinco etapas tedricas mas un hervidor y un
condensador parcial interno. El diametro de la columna de destilacién tiene un
valor de 0,24 m con un espaciamiento entre platos de 0,23 m, se utiliz6 como
promotor de contacto liquido — vapor, platos perforados, la temperatura en el tope
de la columna debe ser controlada a 61,5 °C para obtener 270,00 kg de destilado

con una concentracion del 93 % (m/m).

La inversion de la implementacion de la planta de recuperacion de metanol y
polietilenglicol durante el primer afio es de 69 559,16 USD. El costo por tratar un

kilogramo de solucion de desecho es de 0,27 USD y representa un ahorro anual
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para la empresa de 65 426,00 USD y permite recuperar la inversién en 1,06 afios
o0 el momento de operar el batch 137; ademas se aumenta la productividad y se

mejora el manejo ambiental de la empresa.
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INTRODUCCION

La empresa Alinatura S.A. es pate del grupo comercial Hoja Verde uno de los
principales productores y exportadores de rosas en Ecuador. Alinatura S.A., se
dedica a la produccién de flores preservadas e inicia sus operaciones a finales de
2015.

La preservacion de flores es un proceso en el cual se reemplaza la materia
biodegradable de la flor por material polimérico, para ello las flores se introducen
en soluciones con un contenido de sales minerales, polimeros y tintes en
presencia de un solvente de caracteristicas polares. El tipo de solvente utilizado
depende principalmente de: la especie de la flor a preservar, los costos y la
disponibilidad del solvente en el mercado. Los principales solventes utilizados son:
alcohol metilico, alcohol etilico, alcohol isopropilico, glicerina entre otros (Silva y
Guitnaldas S.A., 2012, p. 3; Sellegard, 1995, p. 2).

A consecuencia del proceso de preservacion de flores se generan 480 kg de
soluciones de desecho que provienen del acondicionamiento y de la preservacion
de las flores con un contenido promedio del 50 % (m/m) de metanol, por cada
turno de ocho horas. El manejo y disposicidn final de las soluciones se convierte
en un problema debido a que las soluciones de desecho se encuentran
catalogadas como peligrosas segun el Texto unificado de legislacion secundaria
de medio ambiente “TULSMA” (MAE, Acuerdo Ministerial 142, 2015).

Durante el 2015 y el primer semestre de 2016 las soluciones de desechos fueron
incineradas por un gestor ambiental, lo cual significa una pérdida de metanol y un
costo para la empresa por el servicio de incineracidon de las soluciones. Durante
el segundo semestre de 2016 la empresa envio las soluciones de desecho a una
empresa externa para la recuperacion de metanol, sin embargo, este servicio
posee los siguientes inconvenientes: no cumple con los requisitos de pureza
minima de metanol para la reinsercién en el proceso productivo de preservacion
de flores y presenta problemas en la logistica del transporte de las soluciones de

desecho y del metanol recuperado.
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Otro inconveniente que posee la empresa en estudio es el almacenaje de las
soluciones de desechos, incrementando el riesgo de incendio y disminuyendo el

espacio operativo de las instalaciones.

Con base al analisis descrito se evidencia la necesidad de implementar un proceso
para separar y recuperar el metanol con una pureza mayor al 93 % (m/m) de
concentracion requerida, para la reutilizacion de este solvente en el proceso de
preservacion de flores. De esta manera se reducen los costos por: la compra de

metanol y servicios de disposicion final de residuos (Silva y Guitnaldas S.A., 2012,
p. 2).

El presente trabajo tiene como finalidad plantear una alternativa tecnoldgica para
valorizar las soluciones de desecho que provienen del proceso de preservacion
de flores cuya implementacién permitiria disminuir parcialmente la compra de
metanol técnico y al tratar por separado las soluciones del proceso de
acondicionamiento y preservacion de flores se podria recuperar el polietilenglicol
(PEG) una de las materias primas del proceso. Ademas, se abriria una
oportunidad para que la empresa pueda adquirir soluciones de desecho de la
competencia y ser autosuficiente en el consumo de metanol, por otra parte, la
recuperacion de PEG y metanol, se traduciria en la reduccion en los costos
operativos, se aumentaria la productividad y se mejoraria el manejo ambiental de

la empresa.
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1. JUSTIFICACION

1.1. DESCRIPCION GENERAL DE LA EMPRESA

La empresa Agroindustrial y de alimentos Alinatura S.A. es parte del grupo
HojaVerde uno de los principales productores de rosas en el cantén Cayambe,
poseen tres fincas: Hoja Verde, Flormare y Joygardens con un total de 42 hectareas
cultivadas con mas de 150 variedades de flores. La ubicacion de la planta de

preservacion y de las fincas se muestra en la Figura 1.1.

N

puesewn®®

Ayora

! ?Alinatnra S.A
Joygardens

\ 290
Tabacundo

Cayambe

Hoja Verde Group
- Rose Growers

Quitsato @ ?Flormn, Floricola
P e ~ las Marias
35/

Figura 1.1 Localizacion de la planta de preservacion de flores Alinatura y de las fincas:

Joygardens, HojaVerde, y Flormare
(Google Ecuador, 2017)

Alinatura S.A. se cred en 2015 con el objetivo de innovar y aplicar nuevos procesos
en los cuales las flores conservan sus atributos naturales, con el pasar del tiempo.

Estas técnicas de preservacion tienen la ventaja de mantener un control en
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periodos de sobreproduccion de las fincas. Las flores preservadas tienen un tiempo
de duraciéon de 6 meses a un afio. Actualmente Alinatura S.A. se encuentra entre
las cinco empresas con mayor volumen de exportacion de flores preservadas en
Ecuador (Banco Central del Ecuador, 2016).

Alinatura S. A. tiene capacidad de procesar 70 000 flores frescas por mes, de las
cuales se obtienen 50 000 flores preservadas, es decir se produce una flor
preservada por cada 1,4 flores frescas; esto se debe a que la flor preservada es

armada con pétalos adicionales. La produccion se realiza en dos turnos de 8 horas.

1.2. ANTECEDENTES

En el mercado mundial, las rosas ecuatorianas son muy cotizadas debido a su gran
variedad, calidad, tamafio de botdn, tamafo y grosor de tallo, durabilidad en florero
y su gama de colores. Solo en la region ecuatorial se cultivan flores de esta calidad
debido a la ubicacion geografica que permite una exposicién solar directa de 10 a
12 horas diarias lo que propicia una flor con tallo recto que facilita el transporte de

los nutrientes al boton (Proecuador, 2016, p.3).

Ecuador se caracteriza por marcar tendencia y moda a nivel mundial en cuanto a
oferta de colores y variedades, es asi como desde el afio 2010 el pais ha ingresado
a mercados internacionales con flores preservadas o eternizadas con gran
aceptacion. En el mercado ruso se estima que existe una demanda de 4 rosas
preservadas per capita por afo y en el continente asiatico es de 2 rosas per capita

por afio (Proecuador, 2016 p.5).

El sector floricultor se encuentra en innovacion, investigacion y desarrollo continuo,
con el objetivo de ingresar en mercados exigentes como son el europeo y el
estadounidense. Estos mercados buscan productos con buenas practicas

agricolas, socialmente responsables y que minimicen la huella ecolégica, al cumplir
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estos estandares, el precio de las flores aumenta siendo beneficioso para las

empresas que producen flores en el pais (Proecuador, 2016, p.5).

El grupo HojaVerde posee un compromiso social y ambiental procurando cuidar a
sus trabajadores y el suelo en el que se cultivan las flores, lo que ha permitido lograr
las cinco certificaciones nacionales e internacionales: Fair Trade Certified USA, Fair
Trade Certified, Basc Certified, Flor Ecuador Certified, Flor Control. La certificacion
internacional Flor control, regula y norma el uso de pesticidas, plaguicidas y demas
quimicos usados en las etapas de: siembra, cosecha, postcosecha vy

comercializacion, también se incluye el proceso de flores preservadas.

El estado ecuatoriano promueve el cambio de la matriz productiva mediante la
generacion de productos con mayor valor agregado aprovechando la produccién
de materia prima del pais. Este es el caso de las flores preservadas; en el afio 2015
las plantas agroindustriales productoras de flores preservadas en Ecuador
generaron ingresos de 89,4 millones de ddlares y las proyecciones de este tipo de
industria es que continue en crecimiento por la demanda nacional e internacional.
Es importante plantear alternativas tecnolégicas para mejorar la competitividad y
asegurar la sustentabilidad de este sector productivo (Banco Central del Ecuador,
2017; Proecuador, 2016, p3).

1.3. DESCRIPCION DEL PROCESO DE PRESERVACION DE
FLORES

La preservacion de flores es un proceso de permeabilizacion. Este proceso consiste
en remplazar la materia biodegradable de la flor por material polimérico para
mantener su estabilidad. Las flores se introducen en soluciones con un contenido
de polimeros en presencia de un solvente de caracteristicas polares con el
proposito de deshidratar la flor. El tipo de solvente utilizado depende principalmente
de: la especie de flor a preservar, los costos y la disponibilidad del solvente en el
mercado (Silva y Guitnaldas S.A., 2012, pp. 2-4; Sellegard, 1995, p.2).
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Alinatura S. A. utiliza como solvente alcohol metilico (metanol) debido a la afinidad
con los distintos tipos de flor; como soluto se utiliza polietilenglicol de peso
molecular 400 g/mol (PEG-400), es un polimero que actia como agente
permeabilizante en el interior de la flor, procurando que la flor permanezca con sus

atributos de belleza durante varios meses.

En la Figura 1.2 se muestra el diagrama de bloques del proceso de preservacion
de las flores. Los desechos generados durante el proceso de preservacion son
manejados bajo la filosofia de responsabilidad social y ambiental del grupo

empresarial y son auditados por las certificaciones que posee.

Flores l

Solucién tipo A . . Solucién de desecho tipo A
Acondicionamiento —————»
v
—> Preservacion —> )
Solucion tipo B Solucién de desecho tipo B
A 4
Tinturado
\ 4
Secado
A
Armado

l Flores preservadas

Figura 1.2 Diagrama de bloques del proceso de preservacion de flores, Alinatura S.A.

El proceso de preservaciéon de flores consta de cinco etapas: en la primera etapa

las flores se colocan en una “solucion tipo A” con un contenido de metanol que varia
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entre el 65y 70 % (m/m) y un contenido de 15 a 20 g/L de PEG. La solucién tipo A

es desechada cuando la concentracién de metanol disminuye a 55 % (m/m).

El polietilenglicol de esta etapa no se puede recuperar debido a que se encuentra
mezclado con el pigmento natural que proviene de las flores. En la Figura 1.3 se

muestra el proceso de acondicionamiento de flores.

Figura 1.3 Acondicionamieto de flores, solucion A

La segunda etapa del proceso de preservacion de flores tiene como objetivo
reemplazar la materia biodegradable existente en la flor por PEG, para ello las flores

se introducen en una “solucion tipo B” de metanol con una concentracion masica
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mayor al 93 % y un contenido entre 35 y 50 g/L de PEG-400, el rango de
concentracion depende de la variedad de flor, la absorcién y el comportamiento

osmotico celular.

La solucion tipo B es desechada cuando la concentracion de metanol disminuye al

valor de 60 % (m/m), el proceso de preservacion se muestra en la Figura 1.4.

Figura 1.4 Preservacion de flores, solucion B

Después del proceso de estabilizacion las flores pasan a la etapa de tinturado, en
esta tercera fase las flores toman el color que desee el cliente, el tinturado se realiza

mediante la inmersion de las flores en tintes con distintas coloraciones.
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La cuarta etapa del proceso es el secado, los objetivos de esta etapa son: eliminar

los restos de solvente que pudiesen existir y fijar la tonalidad de color.

Previo al empaque, las flores son armadas y retocadas con pétalos de otras flores
para aumentar su tamafio y corregir imperfecciones causadas durante el proceso

de preservacion o crecimiento propio de la flor.

1.4. ANALISIS DEL PROBLEMA

Alinatura S.A. procesa 1 248 flores preservadas cada ocho horas de produccion,
en este periodo de tiempo se generan 350 litros de solucion de desecho tipo A 'y
190 litros de solucién de desecho tipo B. Durante el afio 2015 y el primer semestre
de 2016 los desechos liquidos (solucion A 'y solucién B) fueron almacenados en las
instalaciones de Alinatura S.A. disminuyendo la capacidad operativa de la empresa;
en el segundo semestre del 2016 fueron dispuestos a través de un gestor

autorizado, la gestidn de residuos tuvo un costo de 0,60 USD / kg, de solucién.

La caracterizacién realizada a los efluentes almacenados en las instalaciones de
Alinatura S.A. indica que estas corrientes de desecho tienen un 55 % (m/m) en
promedio de alcohol metilico. En el segundo semestre del afio 2016 se tratd de
recuperar el metanol por medio de los servicios prestados de una empresa externa,
sin embargo, el metanol recuperado por esta empresa alcanzé una concentracion
del 85 % (m/m) de metanol. La concentracion masica requerida para reutilizar el

metanol en el proceso de preservacién es minimo del 93 %.

Otro problema que posee Alinatura S.A. es el almacenaje de estos desechos, los
cuales incrementan el riesgo de incendio y disminuye el espacio operativo de las
instalaciones de la empresa. Ademas, durante el 2016 existieron problemas en la

adquisicién y abastecimiento de metanol, debido a la restriccién de importaciones.

Se evidencia la necesidad de plantear una alternativa tecnoldgica para valorizar las

soluciones de desecho del proceso de preservacion de flores cuya implementacion
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permitiria disminuir parcialmente la compra de PEG y metanol técnico. Ademas,
existe la oportunidad para que Alinatura S.A. pueda adquirir soluciones de desecho
de otras empresas que preserven flores, procesar las soluciones de desecho y
complementar sus requerimientos de metanol para su operacién. Con la
recuperacion de PEG y metanol, disminuiran los costos operativos, se asegurara la

provision de materia prima y se reducira la generacion de desechos.

1.5. SOLUCIONES DE DESECHO

La solucion de desecho tipo A, esta constituida principalmente por: metanol, agua,
PEG y en ciertas ocasiones contiene solidos (hojas, pedazos de pétalos, etc.). El
contenido de la solucion de desecho tipo B es: metanol, agua, PEG y sélidos (hojas,
pedazos de pétalos, etc.). Al analizar los componentes de las soluciones de

desecho se determiné que los contaminantes principales son: metanol y PEG.

Segun la ficha de seguridad (MSDS), el alcohol metilico (CH3OH), es un liquido
incoloro con densidad relativa de 0,7915 20“% considerado un solvente muy
inflamable, toxico para la salud, contaminante del medio ambiente y una reactividad
baja (Merk, 2017).

El polietilenglicol de peso molecular 400 (PEG-400) es considerado un semisolido
claro con una densidad relativa de 1,1724 294; inflamabilidad baja y no presenta
riesgo de toxicidad. EI PEG-400 es soluble en la mayoria de los solventes organicos
(Holmberg, 2012).

El polietilenglicol es un polimero del 6xido de etileno y comercialmente se encuentra
disponible desde pesos moleculares 300 g/mol a 10 000 000 g/mol, cada polimero
de distinto peso molecular posee su propia aplicacion y propiedades fisicas
caracteristicas. La solubilidad del polietilenglicol se da en componentes polares
como son: agua, metanol y diclorometano. Al aumentar el peso molecular tiende a
unirse con moléculas hidrofobas y actua como un tensoactivo no iénico, también

posee la propiedad de ser higroscopico. La PEGilacién o pegilacion es el
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acoplamiento covalente de una molécula de PEG a otra molécula mas grande, que

puede ser una proteina (Mayolo-Deloisa y Rito-Palomares, 2010, p. 3).

El polietilenglicol, al disolverse en el metanol forma una solucién liquida, sin
embargo, al disminuir la pureza del metanol y al aumentar el porcentaje de agua en
la solucién, se forma una mezcla en la cual el polietilenglicol se encuentra como un

solido suspendido, y la separacidén de los componentes es un proceso complejo.

De acuerdo con las leyes y mandatos vigentes, las soluciones de desechos
provenientes del proceso de preservacion se consideran residuos peligrosos.
“‘Residuo peligroso” son todos los materiales, sean estos fluidos o sdlidos,
provenientes de las industrias en las que se produce, se transforma, se recicla, se
utiliza o se consume cualquier compuesto con propiedades de: corrosivo, reactivo,
explosivo, toxico, inflamable o posee un riesgo bioldgico para la salud humana, los
recursos naturales y el medio ambiente (MAE, Ministerio del Ambiente, Acuerdo
048, 2015).

1.6. TRATAMIENTO DE RESIDUOS LiQUIDOS

Las soluciones de desechos tipo A y B son una mezcla de: metanol, polietilenglicol,
agua y solidos provenientes de las flores (tallos, pétalos, hojas). Para el tratamiento
de estos efluentes se inicia con la remocidn y separacion de solidos, se efectua a
través de filtros colocados en la succién de las bombas. Posteriormente es
necesario remover el polietilenglicol de la solucion. Las operaciones unitarias mas
utilizadas para separar mezclas de solidos suspendidos son: coagulacion,
sedimentacion-precipitacion, separacion por membranas porosas, filtracion,
microfiltracion, ultrafiltracion, separacion por membranas de intercambio i6nico.
Finalmente, para recuperar el metanol de la solucion se aprovecha que el sistema
metanol — agua presenta puntos de ebullicion distintos y alta volatilidad,
propiedades indispensables para separar mezclas de liquido-liquido. Las
operaciones unitarias mas empleadas en la separacion liquido-liquido son:

destilacion instantanea, destilacion atmosférica, destilacién al vacio y el uso de
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tamices moleculares (McCabe, Smith y Harriott, 2007, p. 1050; Wankat, 2008 p.
XV).

Se han realizado pruebas de filtracion y centrifugacion a escala piloto en las
instalaciones de Alinatura S.A., con el fin de recuperar el polietilenglicol de peso
molecular 400 g/mol (PEG-400) presente en la solucién B. La filtracion se efectud
en dos equipos: filtro de capuchones o mangas Yy filtro prensa con tamafios de poro
comprendido entre 10, 5, 3 y 1 um sin obtener resultados satisfactorios. Se utilizé
una centrifuga de 3 000 revoluciones por minuto (RPM) sin resultados favorables

para la separacién del polimero.

Rito-Palomares, Nufiez y Amador, (2001) y Hernandez, Benavidez y Rito-
Palomares, (2006) proponen la recuperacién de polietilenglicol de pesos
moleculares comprendidos entre 400 a 1 400 g/mol mediante ultrafiltracion. En los
estudios mencionados se realizaron varias pruebas con resultados positivos para
la remocién de PEG con membrana de corte de 30 kilodalton convirtiéndose ésta

en la mejor alternativa para la recuperacién del polimero.

1.7. FILTRACION TANGENCIAL

La separacion de componentes de una mezcla a través de la tecnologia de
membranas se denomina filtracién tangencial, el flujo de alimentacién se realiza de
manera tangencial a la superficie de la membrana, produciendo una separacion
debido a la existencia de una fuerza impulsora que puede ser de distinta naturaleza:
gradiente de concentracién, presion parcial, potencial eléctrico o presién. La
membrana se define como “una barrera selectiva entre dos fases, que restringe y/o
dificulta el paso de unas sustancias y favorece el paso de otras” (Cheryan, 2008
p.102; Wankat 2008, p. 478).

En el proceso de filtracion existe una corriente de entrada y dos de salida que se

denominan filtrado y retenido; la corriente de retenido es la porcion de la corriente
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de entrada que no pasa a través de la membrana, por otra parte, el filtrado es la
porcidon que atraviesa la membrana (Cheryan, 2008, p. 65). Durante el proceso de
filtracion la membrana se carga de material en la superficie dificultando el paso del
filtrado debido al aumento de la presion osmaética y a los efectos hidrodinamicos,
este proceso de denomina concentracion de polarizacion, a su vez la acumulacion
de soluto en el poro de la membrana se denomina colmatacion o foulling. El foulling
es un proceso mas complicado de revertir, para la regeneracion de la membrana
se utilizan quimicos que disuelven el soluto atrapado en el poro o en la membrana
(Cheryan, 2008 p 80).

1.7.1. PROCESOS DE SEPARACION CONDUCIDO POR PRESION Y
CONCENTRACION

Los procesos de separacion conducidos por presion se clasifican segun el tamano
de particula que retiene la membrana. En la Figura 1.5 se observa dicha

clasificacion.

Osmosis
Inversa

Nano-
Filtracion

Figura 1.5 Procesos de membrana conducidos por presion y concentracion
(Mercé, 2007 p. 423)
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Los procesos de separacidon mediante membrana que utilizan como fuerza
impulsora el gradiente de presidon o gradiente de concentracion, son los mas
utilizados en la industria y existe mayor desarrollo tecnolégico para minimizar los

problemas asociados a la alimentacién al proceso mediante flujo cruzado.

El principal inconveniente de la alimentacion en flujo cruzado es la acumulacion del
soluto presente en la solucién a filtrar por medio de la membrana, produciendo un
efecto de pelicula o capa limite, originando un aumento en la caida de presion y

una saturacion en la membrana.

1.7.1.1. Microfiltracion

La microfiltracion es un proceso muy utilizado en la industria alimenticia, porque
tiene la particularidad de retener solidos suspendidos y permitir el paso de
moléculas con tamafios comprendidos entre 0,1 a 1,0 um. Se utiliza para clarificar

vino, cerveza, concentrados de frutas (Mercé, 2007, p. 424).

1.7.1.2. Nanofiltracion

Separa principalmente iones con mas de una carga negativa (sulfatos y fosfatos),
deja pasar iones con una sola carga. Rechaza también moléculas sin carga o iones
con carga positiva, dependiendo del tamafno de las moléculas. En la industria se

utiliza para el ablandamiento de agua (Mercé, 2007, p. 426).

1.7.1.3. Osmosis inversa o hiperfiltracion

Es el proceso de separacion mas selectivo que existe. Es un proceso en el cual la
fuerza motriz es el gradiente de concentracion, permite solo el agua pase a través
de la membrana, los iones y demas solutos (disueltos o suspendidos) son retenidos

en la membrana, se utiliza en los procesos de desalinizacion y potabilizacion de
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agua, este proceso se caracteriza por caidas de presion entre 30 y 60 bar (Merce,
2007 p. 455).

1.7.1.4. Ultrafiltracion

El tamafio de poro de la membrana es mucho mas pequeio que el poro de la
membrana de microfiltracién. Retiene sélidos suspendidos y compuestos de alto
peso molecular. Segun, Cheryan (2008), la ultrafiltracion es capaz de separar
macromoléculas de peso molecular que van desde 850 a 500 000 g/mol, en este
rango se encuentran: proteinas, vitaminas, gomas, polimeros, dispersiones

coloidales, particulas de latex y otras (pp. 6-10).

En las operaciones de filtracibn por membrana el flujo de permeado viene
condicionado basicamente por la velocidad de circulacién del fluido a través de los
canales de filtracion, el rango de velocidades recomendadas es de 5 a 6 m/s en
membranas de ceramica. Esto ocasiona una relaciéon muy alta entre el caudal
recirculado y el caudal de permeado efectivo, lo cual se traduce en un consumo
energético importante y una elevacion de la temperatura de trabajo, razén por la
cual es necesario mantener las condiciones del proceso (Cheryan, 2008, pp. 210-
212).

La seleccion de la membrana depende de la naturaleza de los sélidos a filtrar,
temperatura de filtrado, pH y flujos masicos. La eficiencia de la separacion es
funcién de: numero de poros por unidad de area, tamafio de poro y poros totales,

la presién operacién es de 1 a 10 bar usualmente.

Este proceso tiene la ventaja de mantener en suspension los soélidos que van
quedando en el concentrado y los que se desprenden de la pared filtrante después
de cada lavado a contracorriente. Este modo de operacion es el mas adecuado en

la industria.
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1.8. DESTILACION

La destilacién es el proceso de separacion liquido-liquido, mas utilizado en la
industria quimica. El principio de la destilacion es la transferencia de masa durante
el equilibrio de la fase vapor y la fase liquida, con el efecto neto que en el vapor se
concentran los componentes mas volatiles, mientras que en el liquido lo hacen los
menos volatiles (McCabe, et al., 2007, p. 504).

La destilacion es una operacioén unitaria muy extensa, se aplica desde la obtencién
de oxigeno a partir del aire, hasta el fraccionamiento del crudo, con la obtencion de
diversos productos. La destilacion es una operaciéon muy importante en la industria,
permite: separar, purificar y recuperar productos que generan un alto valor
econémico. Existen distintos tipos de destilacion, dependiendo de cdmo se lleve a
cabo la operacion, como: la destilacion simple, destilacién subita o flash y la
rectificacion entre otras (McCabe, et al., 2007, pp. 704-706).

1.8.1. DESTILACION FLASH O INSTANTANEA

La destilacion Flash es muy utilizada para la recuperacién de metanol, fracciones
de petroleo y agua de mar debido a su bajo costo de operacién como de instalacion,
sin embargo, esta técnica no logra una separacion con altos gradientes de
concentracién. Para obtener productos con un alto porcentaje de pureza es
necesario implementar varios destiladores flash, e incluso modificar la presion de
operacion para lograr una separacion adecuada, incrementandose los costos de
operativos (Wankat, 2008, pp. 12-14; McCabe, et al., 2007, p. 656).

1.8.2. DESTILACION AL VACIO

La destilacion al vacio permite separar mezclas con altos puntos de ebullicién sin

incrementar los costos energéticos, opera con un porcentaje de reflujo superior a la
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destilacion atmosférica y mantiene varias etapas, sus costos de instalacion y
operacion son superiores comparados a la destilacion atmosférica. Esta opcién no
es apropiada porque el sistema metanol-agua se separa a partir de 61 °C (Henley
y Seader 2000, p. 465).

1.8.3. DESTILACION MOLECULAR

La destilacion mediante el uso de tamices moleculares es una opcidén que en los
ultimos tiempos se ha desarrollado, los costos de implementacidén de esta
tecnologia son altos y generalmente poseen licencia por parte de las marcas
comerciales, para Alinatura S.A. no es una alternativa viable (Wankat, 2008, p.
348).

1.8.4. DESTILACION BATCH

Las ventajas de una destilacion binaria-batch son: flexibilidad ante flujos irregulares
con distinta composicién de alimentacion, las relaciones de reflujo y el nimero de
etapas son menores a otro tipo de destilacion, es simple, con bajos costos de
instalacion, operaciéon y mantenimiento, convirtiéndose en una alternativa viable
para Alinatura S.A. (McCabe, et al., 2007, p. 675; King, 2003, p.250).

La destilacion por lotes es un proceso transitorio, debido a que continuamente se
remueve materia de la columna y no se alimenta materia como en la destilacion
continua, por lo tanto, la cantidad de materia y las composiciones en el evaporador
y los platos cambian continuamente, sin embargo, se realizan algunas
consideraciones bajo criterios de una operacion continua, para permitir un disefio y

dimensionamiento adecuado (King, 2003 p. 246).

La destilacion por lotes “batch” cumple un rol importante en las industrias de
procesos quimicos. Las destilaciones “BATCH” son usadas en los siguientes casos
(Diwekar, 2012, p. 24):
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e Cuando las composiciones de los compuestos a ser separados varian

sobre amplios rangos

e Cuando la separacion se realiza de manera no frecuente tal como en

operaciones de planta piloto, plantas pequenas

e Cuando los materiales a ser separados son producidos relativamente en

pocas cantidades, a pequefa escala

e Cuando el producto alimentado posee alto contenido de impurezas (sucio),

contiene soélidos pequenos, alquitranes.

En la Figura 1.6 se muestra un esquema tipico de una columna de destilacion
batch, sobre el calderin se coloca una columna de platos o empacada, el reflujo
regresa a la columna, durante el funcionamiento y el destilado se remueve

continuamente.
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Figura 1.6 Esquema de una columna batch
(Diwekar, 2012, p. 7)
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Para el disefio y dimensionamiento de las columnas de destilacién se recomienda
que la operacion se efectué segun los requerimientos del destilado, existen dos
tipos de operacion de columna: a reflujo constante y a concentracion de destilado

constante.

1.8.4.1. Operacion a reflujo constante:

La operacion de la torre de destilacion se realiza con una determinada razon de
reflujo y es constante al transcurrir el tiempo, esto implica que la composicién del
destilado disminuya conforme disminuye la composicion existente en el calderin o
hervidor. La operacién de la torre continua hasta obtener un destilado con una
concentracion promedio satisfactoria, luego el destilado de menor pureza se

almacena en otro contenedor que servira como carga para la siguiente destilacion.

1.8.4.2. Operacion a composicion constante en el destilado

Cuando el requerimiento de la planta es obtener un destilado de alta pureza con
una composicion de destilado constante, la columna de destilacion opera
incrementando la razén de reflujo en la torre con el tiempo hasta un punto en el cual
la razon de reflujo es tan alta que energéticamente no es rentable o compromete la

capacidad de transferencia de masa y energia en los equipos.

Alinatura S.A. requiere para el proceso de preservacion de flores una concentracion
superior al 93 % en masa de alcohol metilico, razén por lo cual la mejor alternativa

es una torre de destilacién batch que opere con una relacién de reflujo variable.
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2. DESCRIPCION DEL PROCESO

Con base en las caracteristicas de las soluciones de desecho se plantea una
alternativa tecnolégica que sea flexible ante las distintas composiciones y
caracteristicas de las soluciones provenientes del proceso de preservacion de
flores. Separacién solido-liquido, para remover el polietilenglicol de la solucion de
desecho tipo B y una separacion liquido-liquido para recuperar el metanol de la

solucion filtrada y de la solucion de desecho tipo A.

Para la recuperacion de PEG de la solucion de desecho tipo B, Rito-Palomares, et
al. (2001) recomienda el acondicionamiento de pH y temperatura previo a la
ultrafiltracién. Los parametros de operacion: de pH se realiza en un tanque de
acondicionamiento y la disminucion de la temperatura en un intercambiador de

calor.

Una vez recuperado el polietilenglicol de la solucién de desecho tipo B, la solucion
de desecho tipo Ay la solucion filtrada se unen para ingresar a la torre de destilacion
por lotes que opera con una relacion de reflujo variable, en este proceso se

recupera el metanol con una concentracion del 93 % (m/m).

Para incrementar la relacion de reflujo de la torre de destilacion se debera
proporcionar agua de enfriamiento en el condensador parcial de la columna de
destilacion a 4 °C. El agua de enfriamiento es proporcionada por una unidad de
refrigeracion para agua “chiller”, el agua de enfriamiento opera en ciclo cerrado y
posee un tanque pulmén 3 000 L.

La energia necesaria para vaporizar la mezcla en el hervidor de la columna sera
proporcionada por vapor saturado a 120 °C proveniente de un caldero pirotubular
existente en la planta. En la Figura 2.1 se detalla el proceso de recuperacion de

metanol y polietilenglicol.
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Figura 2.1 Esquema del equipo de recuperacion de PEG-400 y metanol

2.1. MATERIAS PRIMAS Y SERVICIOS AUXILIARES

2.1.1. SOLUCIONES DE DESECHO

Las soluciones de desecho que se producen en la empresa Alinatura S.A. son
consideradas desechos peligrosos, se generan a razén de 480 kg cada ocho horas,
ademas posee un stock de 10 000 kg de soluciones de desechos que pueden ser
recuperados. Para la caracterizacion de las soluciones de desecho se realiz6 el
analisis de sélidos totales en las soluciones A y B. Para determinar el contenido de
metanol, se utilizé un espectrofotometro en el espectro uv-visible, se determiné la
longitud de onda de maxima absorbancia para el metanol y se construyo una curva
de calibracion (INEN 347 1978-03, Instituto Ecuatoriano de Normalizacion, 2003,

p.8)
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El contenido de: sdlidos totales, porcentaje de metanol, pH y temperatura varia
segun el tipo de flor a preservar, sin embargo, en los analisis realizados en el
laboratorio de la empresa y condiciones de operacion se obtuvo valores promedio

que se presentan en la Tabla 2.1

Tabla 2.1 Parametros medidos a las soluciones de desecho

Parametro Solucion de Solucion de Meétodo de referencia
desecho A desecho B

Solidos totales 10 35 Método de referencia: Standard Methods
(g/L) Ed.22,2012. 2540 A y B. (Gravimetria)

INEN 347 1978-03

Metanol % (m/m) 55 60 )
Espectrofotometria uv-vis
pH 6,5 6,0 Standard Methods Ed 22, 2012. 4500 H+ B
Temperatura (°C) 30 25 N/A

2.2. DESCRIPCION DEL PROCESO

2.2.1. TANQUE DE ACONDICIONAMIENTO

La solucion de desecho tipo B es un efluente que se genera en la etapa de
preservacion de flores, se recibe en un tanque de acondicionamiento para bajar el
pH a 4,0. El objetivo de alcanzar el valor de pH 4,0 es acercarse al punto isoeléctrico
del PEG vy facilitar la formacion de fléculos que seran retenidos en la membrana y
evitar asi el efecto foulling durante la ultrafiltracién de este modo se garantiza una

mejor separacion.

El tanque de acondicionamiento también permitira contar con tiempo de
contingencia para efectuar mantenimiento en la planta (Rito-Palomares, et al. 2001,
Cheryan, 2008, p.82).
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2.2.2. SISTEMA DE ULTRAFILTRACION TANGENCIAL

Durante el proceso de ultrafiltracion la presidon de operacibn mas comun se
encuentra en el rango de 1 a 10 bar, y la temperatura de operacion se encuentra
en el intervalo de 10 a 15 °C (Cheryan, 2008 pp. 210-212; Rito-Palomares et al.,
2001 p. 3). La alimentacion de la solucién de desecho tipo B se recomienda realizar
a 10 °C y un valor de pH 4,0, esto permite recuperar mayor cantidad de
polietilenglicol 400 en la membrana de corte de 30 kDa y obtener como permeado

una solucion de metanol y agua, posteriormente se separara el metanol del agua.

2.2.3. DESTILACION BATCH ATMOSFERICA

La columna de destilacion se instalara en las instalaciones de la empresa Alinatura
S.A. ubicadas en el cantén de Cayambe, la presion atmosférica en esta ciudad es
de 542 mm de Hg (Gobierno Autbnomo Descentralizado Intercultural y Pluricultural
del Municipio de Cayambe, 2015, p. 3).

El hervidor operara en el rango de 54 a 88 °C para mantener un perfil de
temperatura segun el diagrama de temperatura versus concentracion del sistema
agua-metanol. La columna cuenta con un control de presion en el calderin que
permite manipular el flujo de vapor suministrado a la torre de destilacion. El control
de temperatura en el condensador parcial, ubicado en el tope de la torre permite
variar la cantidad de reciclo y poder obtener un destilado de concentracion

constante del 93 % (m/m), la temperatura se deberd mantener a 61,5 °C.

La operacion de la columna de destilacion se debe efectuar con la maxima
seguridad para el personal y para las instalaciones de la empresa. La columna
cuenta con un sistema de alivio de presion ubicado en el calderin y otra en el tope
de la columna, también posee una valvula de control de vacio “vaccum pressure”
que se accionara en el momento de finalizar la produccion durante el enfriamiento

del equipo y en la descarga de los fondos de destilacion.
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2.2.4. SISTEMAS AUXILIARES

El suministro de vapor de agua permite alcanzar las temperaturas necesarias para
la vaporizacion de la mezcla metanol-agua, que sera provisto por un caldero
pirotubular. El caldero pirotubular existente en la empresa, entrega vapor saturado
a2,6bary 120 °C.

El agua de enfriamiento que se utiliza para: disminuir la temperatura de la solucién
de desecho tipo B previo a la ultrafiltracidn, variar la cantidad de reflujo y condensar
el destilado es proporcionada por una unidad de enfriamiento o “chiller’ el circuito
de agua es cerrado y se reutiliza en todo momento. El poseer una linea de agua
fria permite controlar el perfil de temperaturas en la torre de destilacién y asegurar

un destilado con los requerimientos de la empresa.
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3. CRITERIOS DE DISENO O EVALUACION

Los criterios de disefio y dimensionamiento de los equipos de la planta de
recuperacion de metanol y polietilenglicol siguen los lineamientos de normas,
reglamentos y bibliografia especializada para el disefio de plantas. A continuacion,

se describen las consideraciones y los criterios previos a los calculos realizados.

El equipo por disefar corresponde a una torre de destilacién atmosférica por lotes
y los equipos a dimensionar son: tanque de acondicionamiento, sistema de filtracion
tangencial, destilacion batch, intercambiadores de calor, equipos auxiliares y
tuberia. Para el disefio y dimensionamiento se sigue el codigo ASME en las
diferentes secciones (American Society of Mechanical Engineers). Las
consideraciones generales para el disefio y dimensionamiento de los equipos se

muestran a continuacion:

e Presion y temperatura de disefo
Segun la norma ASME BPCV UG-21 (2013, p.15) la temperatura y presion de
disefio para cada equipo corresponden a las condiciones mas severas de presion

que pudiese existir a la temperatura de trabajo.

e Sobredimensionamiento de seguridad
Para cumplir con medidas de seguridad, en todos los casos de disefio, el factor de
seguridad sera del 20 %. Es decir; el volumen, la temperatura y la presion de disefio
seran un 20 % mas altos los parametros de operacién (Coulson y Richardson,
2002).

e Seleccion de materiales
Se seleccionara el acero inoxidable AISI 304 y AISI 316, debido a; su resistencia
ante la corrosion, compatibilidad con el metanol, disponibilidad en el mercado,
mejor relacion costo beneficio (Sinnot y Towler, 2013, pp. 280-290). El espesor
minimo de acuerdo con la norma ASME es de 1,5 mm (3/16 pulgada), al espesor

calculado en el disefio se adicionara un milimetro para minimizar el desgaste debido
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a corrosion y un milimetro como margen por fabricacién, la seleccién del tipo de
soldadura se realizara con base en la normativa ASME BPV Code Sec VIII D.1
parte UW (2013, p.105).

3.1. DIMENSIONAMIENTO DEL TANQUE DE
ACONDICIONAMIENTO

La construccion del tanque permitira almacenar la solucién de desecho tipo B por
cuatro turnos de produccién, en caso de un mantenimiento preventivo o correctivo
en los equipos de ultrafiltracion y destilacion. Los criterios para los calculos de

dimensionamiento se presentan desde la Seccién 3.1.1 a la Seccién 3.1.6.

3.1.1. VOLUMEN DEL TANQUE DE ACONDICIONAMIENTO

Para dimensionar el tanque de acondicionamiento, es necesario conocer el
volumen total del liquido, que sera almacenado en el tanque, este volumen de
liquido se calcula a partir de la Ecuacion 3.1. En la ecuacion se considera un tiempo
de contingencia, que permite almacenar el liquido en caso emergencia (Sinnott y
Towler, 2008, p. 956).

V=V, X t, [3.1]

Donde:
V;:  volumen, (m3)
Vi:  volumen de solucién de desecho generado cada ocho horas, (m?/turno)

t.: tiempo de contingencia, (numero de turnos)

Segun los criterios expuestos por Sinnot y Towler, (2008) el volumen maximo de
llenado para un tanque agitado es del 80 % de su capacidad y se aplica un factor

de seguridad correspondiente al 20 %, se calcula por medio de la Ecuacién 3.2.
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Vi X fi
—_t7J1 3.2
Y>="080 3-2]
Donde
Vb: volumen de disefio 80 % a su capacidad de llenado, (m?)
Vi volumen de liquido, (m3)
f;:  factor de seguridad, (20 %)

Las dimensiones del tanque se calculan por medio de la Ecuacion3.3. Se considera
el didmetro interno (Di) y la altura (H) del tanque. Para tanques verticales
atmosféricos pequenos la relacion altura-diametro mas usada se encuentra en el
rango de 1 a 2 (Sinnot y Towler, 2013, p. 636).

V=nD;* x H [3.3]
Donde:

D;: diametro interno del tanque, (m)

H: altura del tanque, (m)

V:  volumen nominal del tanque, (m3)

3.1.2. TAPAS DEL RECIPIENTE

La seleccion de la geometria de la tapa que se adapte mejor al recipiente depende
de la presion de disefio del recipiente, para tanques pequefios a bajas presiones,
se recomienda la utilizacion de tapas de tipo plato o toriesféricas, las Ecuaciones
3.4 y 3.5 permiten determinar el volumen de la tapa (ASME, 2013 p.124; Sinnot y
Towler, 2013, p. 636).

,= 0,05 (D7) + 1,65 (t)( D) [3.4]

Donde:

V,:  volumen de la tapa tipo plato, (m?)
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D;: diametro interno del tanque, (m)

t:  radio de nudillo, (m)

V,=0,089 D} [3.5]

Donde:
V.. volumen de la tapa tipo toriesférica, (m3)

D;: diametro interno del tanque, (m)

3.1.3. PRESION DE DISENO

La presion de operacion en el equipo a condiciones normales corresponde a la

presion hidrostatica del liquido mas la presion atmosférica y se calcula mediante la

Ecuacion 3.6

Pop = (Patm + AP) [3.6]
Donde:
Pop: presion de operacion, (Pa)

P.im:  presion atmosférica, (Pa)

AP: presion hidrostatica, (Pa)

El calculo de la presion hidrostatica se calcula mediante la Ecuacion 3.7 para el

recipiente.

AP = p-g-h [3.7]
Donde:
AP: presion hidrostatica, (Pa)
densidad del liquido, (kg/m?)
g: aceleracion de la gravedad, (m/s?)

h: altura de columna de liquido, (m)
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El calculo de la presion de disefo se realiza con base en la norma ASME BPVC
2013 Section VIII Divisiéon 1 (2013, p.14, UG-20) y corresponde a la Ecuacion 3.8.

Pp=F,, Xfi [3.8]
Donde:
Pop: presion de operacion, (Pa)
Pp: presion de disefo, (Pa)
f;: factor de seguridad, (20 %)

3.1.4. TEMPERATURA DE DISENO

El céalculo para determinar la temperatura de disefio se muestra en la Ecuacion
3.9[3.9] y corresponde a la maxima temperatura que alcanzara el equipo bajo las
condiciones de operacién (ASME BPCV Section VIII Division 1 UG19, 2013, p.14).

Tp =Top X f1 [3.9]
Donde:
Tp: temperatura de disefio, (°C)
Top- temperatura de operacion, (°C)

fi: factor de seguridad, (20 %)

3.1.5. ESPESOR MiNIMO DE DISENO

El calculo del espesor minimo es fundamental para que el equipo no sufra

deformaciones permanentes durante la operacion (Sinnot y Towler, 2013, p. 638).

El maximo esfuerzo para tanques verticales es el que se genera en la junta de
soldadura entre el cuerpo del cilindro y la tapa del recipiente, como se observa en
la Figura 3.1 (Romero, 2010, p. 10).
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El espesor de la tapa y del cilindro es funcion del tipo de geometria de la tapa, el
factor de eficiencia de soldadura, material de construccién y limite elastico (Romero,
2010, p. 11; Sinnot y Towler, 2013, p. 638).

Tenslon
transversal en
cilindro :

Sy =PRI/t

-

3 IETTEI 4 S TR S S IR TS I S S ST A

/

Figura 3.1 Distribucion de esfuerzos en un cabezal de un tanque vertical
(Romero, 2010, p.11)

3.1.5.1. Limite elastico (S)

Corresponde la tension maxima a la que el material se somete sin que sufra ninguna
deformacion permanente. El limite elastico es intrinseco a cada uno de los

materiales y varia con la temperatura de disefio del recipiente.

3.1.5.2. Factor de soldadura (E)

El factor de soldadura toma en cuenta una holgura para que el limite elastico del
material no sufra deformaciones de manera permanente al existir una tension
(Perry, Green y Moloney, 2008, p.10-140)
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El codigo ASME, considera el espesor minimo de pared tanto del cilindro como de
las tapas del recipiente, de esta manera se compensa los esfuerzos que sufren
estos componentes, de acuerdo con la relacidn entre el espesor de la pared y el
diametro del recipiente, se clasifican en: pared delgada o pared gruesa como se
muestra en la Figura 3.2 Se considera recipientes de pared delgada cuando el

cociente del espesor de la pared y el diametro es menor a 0,10.

Figura 3.2 Relacion didmetro interno espesor en recipientes
(Romero, 2010 p. 15)

Los recipientes mas comunes son los de pared delgada. Los recipientes al ser
sometidos a una presion interna o externa soportan tensiones de esfuerzos de tipo

tangencial.

3.1.5.3. Esfuerzo tangencial

El esfuerzo tangencial permite determinar el espesor minimo de pared para que el
tanque pueda soportar esfuerzos sin deformarse, debido a una presion interna o
externa que se aplica tangente a la estructura del tanque, la Ecuacién 3.10 permite

cuantificar este tipo de esfuerzo.

__ PR _ PR [3.10]
"~ SE—0,6P SE+04P
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Donde:

t: espesor minimo requerido de pared de recipiente, (pulg)

P: presion aplicada en el interior del recipiente, (psig)

R;: radio interno del recipiente, (pulg)

S: resistencia de trabajo maxima admisible del material, (psi)

E: eficiencia de la soldadura (0,8 para juntas inspeccionadas visualmente)

3.1.5.4. Espesor minimo de las tapas del recipiente

Las tapas torisféricas son de mayor aceptacion en la industria debido a su bajo
costo y soportan presiones manometricas hasta de 16 bar, se caracterizan por tener
el radio abombado aproximadamente igual que el diametro, se pueden fabricar
desde 0,3 m hasta 6,0 m. En la Figura 3.3 se muestra una tapa torisférica, en la
Ecuacion 3.11 se establece la ecuacion para calcular el espesor minimo requerido

en la junta de la tapa.

Figura 3.3 Esquema de una tapa torisférica
(Romero, 2010, p. 16)

. 0885 PL [3.11]
~ SE-0,1P

Donde:

t: espesor minimo requerido de pared de recipiente, (pulg)

P: presion aplicada en el interior del recipiente, (psig)
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L: radio de corona, (pulg)
S: resistencia de trabajo maxima admisible del material, (psi)
E: eficiencia de la soldadura (0,8 para juntas inspeccionadas visualmente)

3.1.6. DIMENSIONAMIENTO DEL SISTEMA DE AGITACION

El sistema de agitacion del tanque sera calculado a través del numero de poder,
que es funcién de los siguientes parametros: volumen del tanque, viscosidad del
liquido, velocidad de agitacion y tipo de agitador. En la Figura 3.4 se observa que
para tanques pequenos con fluidos con viscosidad entre 0,6 a 1,8 cP, se aconseja

un agitador tipo turbina o hélice (Sinnott y Towler, 2013, pp. 616-617).
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Figura 3.4 Guia para la seleccion de un agitador
(Sinnot y Towler, 2013, p. 615)
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Los calculos del dimensionamiento del agitador se obtienen al utilizar las relaciones
empiricas que se muestran en la Figura 3.5. Estas relaciones corresponden a un
agitador tipo hélice, que es recomendado para un mezclado en condiciones de
régimen turbulento (Paul, Atiemo-Obeng y Kresta, 2004, pp. 1321).
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Figura 3.5 Guia para el dimensionamiento de un tanque agitado
(Sinot y Towler, 2013, p. 615)

De la Figura 3.5 se conoce:

Da: diametro del agitador, (mm)
H: altura del liquido, (mm)
Dt: diametro del tanque, (mm)

E altura del agitador al fondo del tanque, (mm)
J ancho del bafle, (mm)

L longitud de la pala, (mm)

W: altura de la pala, (mm)

B numero de palas del agitador

Nb: numero de bafles
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Una vez determinado las relaciones del agitador, se procede al calculo de la
potencia del mecanismo de agitacion. EI numero de potencia depende del régimen
de agitacion, un régimen turbulento ayuda al acondicionamiento, se procede a

determinar el numero de poder segun la Ecuacion 3.12 (Paul et al., 2004, pp. 1320).

P=K,x pXN3xD? [3.12]

Donde:

Km: coeficiente del impulsor, potencia de mezclado
p: densidad del fluido, (kg/m?)

N: revoluciones por segundo del agitador, (rps)

Da:  diametro del agitador, (m)

3.2. CRITERIOS DE DIMENSIONAMIENTO DEL SISTEMA DE
ULTRAFILTRACION

La ultrafiltracion es un proceso utilizado en la industria, para separar
macromoléculas y sustancias coloidales con tamafio de particula de 0,001 a 0,1 um
que se encuentran en suspension en un liquido. Los procesos industriales operan
generalmente con flujo cruzado, la tasa de permeacion varia entre valores de 0,01
a 0,20 m%/(m?h) con una caida de presion que puede llegar a 15 bar (Coulson,
Richardsons, 2010, p. 446).

La presidon de operaciéon de los procesos de ultrafiltracion para la remocion de
soélidos suspendidos se encuentra en el rango de 3 a 8 bar, para la remocion de
proteinas y moléculas con alto peso molecular puede llegar hasta 12 bar, es
importante definir el mecanismo de impulsion debido a que en flujos turbulentos se

produce un mayor foulling disminuyendo la capacidad de la membrana.

Se recomienda la utilizacion de bombas de desplazamiento positivo para la

impulsion del liquido a filtrar. El modelo de capa limite se basa en la suposicion que
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el flujo es estacionario, con densidad constante, es un fluido Newtoniano y se
encuentra en régimen laminar en la inmediacion al poro de la membrana (Cheryan,
2008, p. 180).

La separacion del soluto se da en las inmediaciones de la membrana debido a que
estos se acumulan. Este efecto se denomina polarizacion de concentracion en la
pelicula o capa limite que se crea por la alimentacion en flujo cruzado, durante esta
acumulacion también existe una tendencia a que el soluto se difunda en el
permeado debido a la retro-difusion que se analiza a través de la ley de Fick como
se muestra en la Figura 3.6 (Coulson, Richardsons, 2010, p. 446).
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Figura 3.6 Polarizacion de concentracion en la superficie de la membrana
(Coulson y Richardsons, 2010, p. 615)

Con base en los datos presentados por Rito-Palomares, et al. se procede a
seleccionar el tipo de membrana, las mejores condiciones para la separacion de
PEG-400 y metanol por ultrafiltracion se encuentra entre temperaturas de 10 y 15

°C y un valor de pH 4 con una membrana de corte de 30 kiloDalton (2001, p.14).
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3.2.1. SELECCION DE MEMBRANA

Para la seleccion de la membrana del sistema de ultrafiltracion tangencial se tomara
en cuenta: limitantes hidraulicas, tamano de la membrana, requerimientos de
limpieza, disponibilidad del mercado y costos. La membrana seleccionada debera
ser eficaz en la separacion, para lo cual se debe definir: el umbral de separacion
del tamafio de poro, estructura quimica, resistencia quimica y térmica (Cheryan
2008, pp.113-116).

En el mercado existen membranas de naturaleza organica e inorganica. Las
membranas organicas son construidas a partir de polimeros como; la celulosa, el
polipropileno, polisulfonas o poliamidas, el desempeino de estas membranas no es
bueno en altas temperaturas y no poseen una resistencia quimica ni mecanica. Las
membranas inorganicas, se construyen a partir de éxidos de zirconio y aluminio, su
costo es elevado, pero poseen alta resistencia quimica, térmica y mecanica
(Cheryan 2008, p.118).

3.2.2. PRODUCTIVIDAD DE LA MEMBRANA

La productividad de la membrana es funcion: del caudal maximo de permeado, el
caudal minimo de rechazo, el porcentaje de recuperacion y la presién maxima de
operacion, estos valores vienen dados por el fabricante de la membrana (Wankat
2008, pp. 574-576; Cheryan, 2008, p. 160).

3.2.3. AREA SUPERFICIAL DE LA MEMBRANA O FLUX

Determinar el area de filtrado es el factor de dimensionamiento mas importante, a
partir de este criterio se puede obtener la relacion de produccion de la membrana.
El calculo del area de ultrafiltracion se realiza mediante la Ecuaciéon 3.13, es un

proceso iterativo, el Flux recomendado se encuentra entre 60 a 140 L./m?h, y
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corresponde a la relacion entre el flujo volumétrico de permeado por unidad de
superficie de la membrana (Wankat 2008, pp. 574-576; Cheryan 2008, pp.118-119).

Cantidad de solucion filtrada [3.13]
Unidad de area disponible

FLUX =

El area disponible de la membrana se determina a partir de la ficha técnica del
proveedor. La cantidad de solucion depende del caudal de entrada al sistema de

ultrafiltracién y se compara con los valores recomendados de Flux (Cheryan 2008,
pp.118).

La presidon transmembrana se define como la diferencia de presiones a lo largo del
equipo de ultrafiltracion, la presién por el lado de la alimentacion disminuira debido
a las pérdidas de presion por el efecto foullig, en la Ecuacion 3.14 se representa la

diferencia de presiones.

P, +P, [3.14]
™ = 2 _Pp

Pry:  presidon transmembrana, (Pa)

P,: presion al ingreso de la alimentacién, (Pa)
P.: presion de salida del concentrado, (Pa)
P,: presion de salida del permeado, (Pa)

3.3. CRITERIOS DE DISENO Y DIMENSIONAMIENTO COLUMNA
DE DESTILACION ATMOSFERICA BATCH

Los criterios de disefio y dimensionamiento parten de las condiciones de operacion
de la torre de destilacion, los flujos masicos y volumétricos a alimentar y destilar en

la torre.
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Uno de los métodos utilizados para el dimensionamiento de torres de destilacion es
el método McCabe-Thiele. El disefio y dimensionamiento de una torre de destilacion
batch contempla el calculo del: diametro establecido de columna, espaciamiento
entre plato y plato, tipo de campanas de borboteo, numero de campanas por etapa,
porcentajes de area, numero de pasos y disefio de vertederos. Todos estos
parametros deben cumplir con la caida de presion recomendada con base en el
disefio hidraulico del plato, en la Figura 3.7 se muestra el algoritmo de calculo para
una columna de destilacion (Chattopadhyay, 2012, pp. 98-122; Bernald, 2011
pp.190-211).

| Condiciones de Operacien |

I

| Flujos Masicos y Vohmétricos |

I

Suposicion: Espaciamiento entre
platos, porcentajes de dreas

:

Eleccidn: Numero de pasos

|
| Disefio: Didmetro e
v
| Disefio: Vertederos I:

b

Examinar: limitantes hidraulicas de Elegir Comrectivos
gas v lquido 'y

.

Calcular Caida de presion y
retencidn de liguido

l

E=zamninar: Régimen de operacidn

F Y

¥ v

k

¥
Examinar: Capacidad maxima,
eficiencia, dizefio balanceado

L

Plato disefiado |

Figura 3.7 Algoritmo de disefio para una columna de destilacion
(Bernal, 2011 p. 190)
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3.3.1. CONDICIONES DE OPERACION

La presidon de operacion corresponde a la presion atmosférica de la ciudad de
Cayambe, esta presion es de 545 mm Hg (GADIP, 2015, P. 13). En la construccién
del diagrama de equilibrio xy se emplearan los datos de equilibrio del sistema
metanol-agua a 545 mm de Hg, utilizando el método termodinamico “Non Random

Two Liquid” NRTL provistos del software Chemcad 6.1.3, 2009 version libre.

Kurihara, Nakamichi y Kojima (1993), comparan los datos de equilibrio obtenidos
experimentalmente a bajas presiones con el método NRTL, obteniendo altas
correlaciones de los datos experimentales. El sistema metanol-agua a presiones
entre 0,1 y 0,5 atm concluyen una correlacién de 0,98 y para valores de presiones

entre 1y 10 atm la correlacion es de 0,95.

Como se explicd la Seccion 1.8.4 la operacion de las torres batch se realiza
mediante: la razon de reflujo estable o variando la relacion de reflujo para obtener
una composicion en el destilado constante respecto al tiempo de operacién de la

torre de destilacion.

3.3.2. DETERMINACION DE FLUJOS MASICOS Y VOLUMETRICOS

Los flujos masicos y volumeétricos se determinaran por medio de los balances de
masa y energia. Las propiedades fisicoquimicas de las soluciones se estimaran por
el porcentaje de metanol en las mismas. Previo al balance de masa y energia es

necesario definir la relacion de reflujo minimo en la torre.

3.3.2.1. Reflujo minimo

El reflujo minimo se determinara a partir del diagrama de equilibrio xy, se ubica el

punto (D) que se encuentra sobre la recta de 45 ° y corresponde a la composicion

del destilado, se ubica la composicion inicial en el rehervidor que corresponde al
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punto (P) y se traza una recta cuya pendiente es la relacion minima de liquido (L) y
vapor (V) en la torre de destilaciéon, como se muestra en la Figura 3.8 (Perry et al.,
2008, p. 13-100; Wankat, 2008 p. 596).

La relacién minima de liquido-vapor corresponde a la pendiente de la recta P-D, se
determina mediante la Ecuacién 3.15, la cantidad de vapor V que se genera en el
hervidor es igual a la cantidad de liquido que regresa a la columna en forma de
reciclo mas la cantidad de destilado que se obtiene como producto (Ecuacion 3.16).
La relacion de reflujo en cualquier instante en la columna de destilacion se
determina a partir de la Ecuacion 3.17 (Coulson y Richardson, 2002, p.593;
Diwekar, 2012, p.45; Perry et al., 2008, p.13-100; Wankat, 2008 p.111).

I I S

0.2 03 0.4 05 06 0.7 08 0.9

Figura 3.8 Determinacion del reflujo minimo
(Perry, et al, 2008, p.13-100)

(E) _ YD~ Ywi [3.15]
min
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Donde:

Yp: fraccion molar del componente mas ligero en la fase vapor en el destilado

YVwi- fraccion molar del componente mas ligero en la fase vapor en el rehervidor

Xp: fraccion molar del componente mas ligero en la fase liquido en el destilado

Xwi fraccion molar del componente mas ligero en la fase liquido en el rehervidor
V=L+D [3.16]
R = dly [3.17]

dD,

Donde:

V: flujo molar de vapor que se genera en el hervidor, (mol/s)

L: flujo molar de liquido que regresa del condensador a la columna, (mol/s)
dLy .

R variacién del liquido respecto al destilado a composicion constante respecto
b

al tiempo

3.3.2.2. NUMERO DE ETAPAS

Uno de los métodos utilizados en el calculo de los platos tedricos es el diagrama de
McCabe-Thiele, para trabajar con este método se asume: columna adiabatica, flujo
molar constante, calor de mezcla despreciable y retencion de liquido en la columna
despreciable (Perry et al., 2008 p. 13-92).

El método grafico McCabe Thiele permite obtener el numero de etapas tedricas
incluido el hervidor para lograr una separacion del componente mas volatil. Con
base en el céalculo de la relacién minima L/V se determina la recta de operacién de
enriquecimiento, se procede graficamente a determinar el niumero de etapas

ideales que permitan la separacién de la mezcla.

El método analitico para determinar el numero minimo de etapas se realiza

mediante la ecuacién de Feensky descrita en la Ecuacién 3.18, en esta ecuacion
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se incluye al calderin y al hervidor como etapas (McCabe, et al., 2007, pp. 704-

706).

xp(1 — Xws)
log (XSVf(l - P‘?g))

log(otap)

Ndmero minimo platos =

Donde:
Xp: fraccién molar del componente mas volatil en el destilado
xws.  fraccion molar del componente mas volatil en el residuo

®ap.  Volatilidad relativa del sistema metanol-agua

3.3.3. BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

3.3.3.1. Balance de masa

[3.18]

La ecuacion de Rayleigh, se utilizara para determinar los balances de masa y

energia en estado no estacionario. La destilacion batch seleccionada operara con

reflujo variable con una composicion de metanol en el destilado constante en todo

momento, con estos datos se determinara la relacion de vaporizacién respecto al

tiempo de operacion de la torre (Coulson, Richardson, 2002, p.593; King, 2003,

p.244; Perry et al., 2008, p,23-15).

La ecuaciéon de Rayleigh para una operacién a reflujo variable se describe en la

Ecuacion 3.19:

W —w, = Wi (xwi = Xwr)
Xp — Xwf
Donde:
Wi flujo molar inicial en el hervidor, (mol/s)

Wr: flujo molar final en el hervidor, (mol/s)

[3.19]
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XD: fraccion molar de metanol en el destilado
Xwi: fraccion molar de metanol inicial en el hervidor
Xwf: fraccion molar de metanol final en el hervidor

La Ecuacion 3.20 permite determinar el tiempo de operacidn necesario para que se
realice la destilacién, con el numero de etapas previamente determinadas. La
integracion de la parte derecha de la ecuacion se realiza mediante métodos
numeéricos. Los datos para la integracién se obtienen del diagrama de equilibrio xy,
se trazan varias rectas de operacion, las mismas que tienen como punto comun la
composicién de destilado (Figura 3.9), en cada recta de operacion se dibuja el
numero de etapas y se determina la composicion del hervidor con esas condiciones
de reflujo. La tasa de vaporizacion (V) en el hervidor depende del tiempo de

operacion y de la capacidad de transferencia de calor del equipo.

0.7

R4=mn

0-6 — L

0.5

0.4 4

Fraccidn del componente ligero en vapor (y)

0.2 bt

v
0.3 /
7

K1)

174 i ] ] i | ] ] | |
01 02 03 04 05 06 07 08 09

Fraccion del componente ligero en liguido (x)

Figura 3.9 Mé¢todo de McCabe-Thiele operacion con composicion constante en el

destilado
(Coulson y Richardson, 2002, p.596)
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0 - wi (Xywi — Xyr) jxwf dx,,
4 xy; (L= L/V)(xp — xy)? [3.20]
Donde:
0: tiempo de operacion de la torre de destilacion, (h)
Xwi: fraccion molar de metanol inicial en el hervidor
Xwf: fraccién molar de metanol final en el hervidor
Xw: fraccion molar de metanol en el hervidor en cualquier instante
V: flujo molar de vapor que se genera en el hervidor, (mol/s)
L: flujo molar de liquido que regresa del condensador a la columna, (mol/s)

3.3.3.2. Balance de energia

La energia que proporciona el rehervidor para que la mezcla pueda vaporizarse es
similar al calor removido por el condensador en todo momento, la Ecuacion 3.21

permite determinar la energia proporcionada por el hervidor.

Qr = mmm(Ts - To) + AV [321]

Donde:
Q,: calor en el rehervidor, (kJ/Batch)
m,,:  masa de la mezcla inicial en el rehervidor, (kg)

Cpn: capacidad calérica media a presion constante de la mezcla, (kd/kg°C)

T: temperatura de saturacion, (°C)

T,: temperatura de inicial de la carga en el rehervidor, (°C)

A calor latente de vaporizacién, (kJ/kmol)

L flujo molar de liquido que regresa del condensador a la columna, (mol/s)

La cantidad de vapor generada cambia continuamente durante la operaciéon de la
columna de destilacién conforme aumenta la cantidad de reflujo, la Ecuacion 3.22

permite determinar la cantidad de vapor que se genera durante la operacién por
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lotes, el valor de la integral se resuelve mediante métodos numéricos en forma

similar a la Ecuacion 3.20 (Coulson y Richardson, 2002, p. 594).

R2
V= J. RdD [3.22]
R1
Donde:
V: flujo molar de vapor que se genera en el hervidor, (mol/s)
R: reflujo
D: destilado

El calor removido en el condensador se calcula mediante la Ecuacion 3.23, esta
cantidad de calor permite proporcionar a la columna de destilacién del reflujo y

obtener un destilado a una temperatura determinada para el almacenamiento.

Qc =Vi+ de_pD(To - Ts) [323 ]
Donde:
Q.: calor en el condensador, (kJ/Batch)

mp: masa del destilado, (kg)
Cpp: capacidad caldrica media a presion constante del destilado, (kJ/kg°C)
T: temperatura de saturacion, (°C)

T,: temperatura de inicial de la carga en el rehervidor, (°C)

3.3.4. DIAMETRO Y ALTURA DE LA COLUMNA

Para determinar los componentes de la torre se asumira un estado cuasi
estacionario, en el cual se desprecia la cantidad de masa retenida en las etapas y
en el condensador. El dimensionamiento de la columna se realizara para el valor

de reflujo mas alto, se sobredimensionara un 20 %, con estos valores calculados
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se procedera a realizar la simulacién en el software Chemcad y se podra validar el

diseno.

3.3.4.1. Diametro de columna

El dimensionamiento del diametro de la columna es un factor muy importante para
que la columna opere de una manera satisfactoria y eficiente. El liquido fluye a
través del plato, pasa por un vertedero y fluye por un canal de descenso hacia el
plato inferior, en cada plato existe transferencia de masa y de calor en modelo de
flujo cruzado, pero en conjunto la columna opera en flujo contracorriente del liquido

y vapor.

El diametro minimo de la columna esta dado por la capacidad maxima permisible
de un plato para manejar flujos de vapor y liquido, a continuacién, se presentan las
ecuaciones que permiten determinar la velocidad del vapor (Perry et al., 2008 p.14-
24).

La velocidad de la mezcla gaseosa que sube por la columna y la cantidad que se
genera de este vapor. El calculo de la velocidad del vapor se realiza mediante la

Ecuacion 3.24.

— 1/2 0,2
0, =k, [pzpvpv] ( 20_0 ) [3.24]
Donde:
U, velocidad maxima de vapor a través del area, (pies/s)
o: tension superficial de liquido, (dina/cm)
ky: coeficiente de capacidad, se obtiene de la Figura 3.10
P densidad del liquido, (kg/m?)

o densidad del vapor, (kg/m?3)

El coeficiente de capacidad maxima (k,) se obtiene de la Figura 3.10. Para

columnas con diametro menor a un metro se recomienda espaciamiento entre
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platos de 0,15 — 0,50 m (King, 2003 p.620; Bernald, 2011 p.189; Sinnot, 2002,

p.727).
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Figura 3.10 Limites de Inundacion o capacidad maxima para platos perforados, platos de

cachuchas

(Perry et al., 2008, p. 14-26)

Se recomienda que el area activa ocupe entre el 60 — 80 % del area transversal

total de la columna. Cuando se disefia la columna se establece un didmetro de

disefio del 70 %, esta relacion se expresa en la Ecuacién 3.25, la diferencia de area

se destina al area que ocupa el bajante y para la zona de calma como se muestra
la Figura 3.11 (Bernald, 2011, p. 185; Perry et al., 2008, p.18-4; Sinnot y Towler,

2002, p.533).

N o
& |

Donde:
Ay area transversal, (m?)

A, area efectiva, (m?)

[3.25]
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Figura 3.11. Distribucién de areas en el plato
(Perry, et al., 1986, p.18-9)

3.3.5. DISENO DE LOS INTERNOS DE PLATO

El disefio de los internos del plato contempla: medio de contacto del gas y liquido
(orificios, campanas de borboteo, valvulas), rebosadero o vertedero, y canales de
descenso o bajantes. En la Figura 3.12 se muestra el corte lateral de una torre de
destilacion (King, 2003, p.202).

3.3.5.1. Diseiio de los medios promotores de contacto

Los medios promotores de contacto se ubican en el area activa de la columna, son
los encargados de promover la transferencia de masa del gas al liquido, pueden
ser: perforaciones, valvulas, caperuzas o proyectores de metal expandido. Para la
separacion del sistema metanol agua se recomienda el uso de perforaciones,

valvulas y caperuzas o campanas de borboteo, los promotores de contacto mas
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utilizados en la industria para separar alcoholes son los de platos perforados
(Bernal, 2011, p.201; Perry et al., 2008, p. 14-28)

Presién =P,
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Figura 3.12 Vista lateral de un plato de una columna de destilacion en operacion normal

(McCabe et al.,

2007, p. 737)

Después de la seleccion del promotor de contacto, se define el patron de ubicacion

en el area activa, los arreglos pueden ser; en triangulo equilatero o en cuadrado, la

distancia entre centro y centro se denomina paso, la distancia usual es de 2 a 4

veces el diametro del promotor de contacto (Bernal, 2011, p.201).

El area no perforada se denomina zona de calma y se utiliza para que el liquido

pueda distribuirse mejor, también se emplea como puntos de sujecion a la

estructura (Sinnot y Towler, 2013, p. 726).

3.3.5.2. Diseiio de rebosadero o vertedero

Los rebosaderos constituyen una parte esencial de las columnas debido a que: dan

lugar a la retencion de liquido, permite el contacto intimo entre las fases y permite
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una adecuada distribucion de liquido en el plato. En columnas de diametro menor
a 0,30 m se recomienda la utilizacion de un rebosadero de forma circular por ser la
opcidn mas economica. La altura del rebosadero se encuentra entre 1,0 a 3,5 veces

el diametro del rebosadero para columnas atmosféricas (Bernal, 2011, p.210).

3.3.5.3. Canal de descenso o bajante

Las dimensiones del canal de descenso tienen como objetivo que el tiempo de
residencia sea suficiente para promover el contacto liquido-gas y evitar un exceso
de liquido en el plato que provoque inundacion en la columna. Se recomienda el
uso de canales de descenso circulares para columnas atmosféricas, el canal de

descenso tiene entre el 50 al 65 % del espaciamiento entre plato y plato.

El canal de descenso esta constituido por el bajante y el faldon, este ultimo que
contribuye a la formacion de un sello entre la superficie del liquido en el plato y el
bajante, este sello es fundamental durante el arranque de la operacion de la
columna, la distancia minima entre el faldén y la superficie del plato es de 1,3 cm
(Sinnot y Towler, 2013, pp. 725-726).

3.3.6. ANALISIS HIDRAULICO DEL PLATO

Una vez que el diseio del plato se encuentra especificado en su totalidad
(distribucion de areas, espaciado de platos, diametro de columna, seleccion de
promotor de contacto, vertedero y canal de descenso), se realiza el céalculo de la
caida de presion del plato para determinar si el plato es hidraulicamente viable. La
caida de presién en un plato se puede dividir; en pérdidas por friccion en los orificios

del plato y caida de presion por el contenido de liquido en el plato.

En la Ecuacidon 3.26 se muestra la expresion para determinar la caida de presion
total del plato, la caida de presidn se expresa como una carga equivalente en

milimetros o pulgadas de liquido (McCabe, et al., pp. 738-740).
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h'l,' = hd + hl [326]
Donde:
h;: caida de presion total, (mm de liquido)
hg: pérdida por friccion en plato seco, (mm de liquido)
h;: carga equivalente de liquido sobre el plato, altura de columna del liquido,

(mm de liquido)

3.3.6.1. Caida de presion a través de los orificios

El limitante hidraulico del gas se determina a través del coeficiente de arrastre. Si
existiese un arrastre significativo se recomienda aumentar el area activa que a su
vez involucra un aumento en el diametro de la columna, también se puede

aumentar el espaciado de plato y disminuir la altura del rebosadero.

Para determinar la pérdida por friccion en plato seco h; se puede calcular con la

Ecuacion 3.27, que es utilizada para placas con orificios

2 2
u’O pU uO pU
o= (2)(22) = 510(2) (2) 227
‘ <Co2> 291 €3/ \py [3.27]

Donde:
hg: caida de presién por los orificios, (mm de liquido)
U, : velocidad del vapor a través de las campanas u orificios, (m/s)

Py densidad del vapor, (kg/m3)
oI densidad del liquido, (kg/m?)

C, : coeficiente del orificio, se obtiene de la Figura 3.13

El coeficiente de orificio depende de la relacion entre el area total de la columna 'y
el area que ocupan los orificios. A partir de la Figura 3.13, se puede determinar el
coeficiente de descarga para platos perforados.



72

Las planchas de acero inoxidable perforada tienen un diametro de orificio de 3/8 de
pulgada, siendo este el mas utilizado en la construccion de torres de destilacion a

pequena escala (McCabe, et al., 2007, p. 740).

ad®_—-
1 \gio pe&d /
89 95cio
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Coeficiente de descarga, C,
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0.60
0.05 0.10 0.15 0.20

Area del orificio/Area de la columna

Figura 3.13 Coeficientes de descarga para platos perforados
(McCabe et al., 2007 p. 739)

3.3.6.2. Caida de presion por la retencion liquido en el plato

El limitante hidraulico del liquido se calcula por el lloriqueo, el lloriqueo es el goteo
de la fase liquida desde el plato superior a través de los orificios del promotor de
contacto. Este valor debe encontrase en el rango de 20 a 25 % de la caida total de
presion. Para disminuir el lloriqueo se recomienda: disminuir el area activa,
aumentar el paso entre promotores de contacto y aumentar el espesor del material

del plato.

La caida de presién por la retencion del liquido aumenta con: la altura del liquido h;

en el plato, resultado de la existencia del vertedero y por la cantidad de liquido que
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cae de la etapa superior. Para determinar la caida de presion por el flujo del liquido

se determina mediante la Ecuacioén 3.28 (McCabe, et al., 2007, p. 739).

hy = B (hw + how) [3.28]
Donde:
h;: altura del liquido, (mm)
B: coeficiente de gasificacion, adimensional
h,,: altura del vertedero, (mm)

how:  altura del liquido sobre el vertedero, (mm)

Los valores tipicos de g para un disefio conservador es de 0,8; este valor puede

encontrarse en el rango de 0,6 a 0,8 (McCabe, et al., 2007, p. 739).

Para determinar la altura del liquido sobre el vertedero, se utiliza la Ecuacion 3.29,
esta dimension permite que exista una correcta transferencia de masa entre la fase
liquida y gaseosa, debe ser por lo menos de un centimetro para asegurar un flujo

de liquido que se encuentre por toda el area de contacto.

qz)z/g [3.29]

hy, = 43,4 (—

Lw

Donde:
how:  altura del liquido sobre el vertedero, (mm)
q - velocidad de flujo del liquido claro, (m3/min)

lw: longitud del vertedero, (m)

3.3.6.3. Inundacion por el canal de descenso

El area del tubo que desciende entre placa y placa debe ser disefiado de tal manera
que la espuma y el liquido se encuentren por debajo de la altura del vertedero de
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salida del plato superior, caso contrario la columna se inundara (McCabe, et al.,
2007, p. 740).

La caida de presion por el drenaje del liquido en el vertedero h, se calcula con la

Ecuacion 3.30

12,5 x 103 [3.30]
h, = ——
P
Donde:
h,: altura por el derenaje del liquido en el vertedero, (mm)

oI densidad de liquido, (kg/m?3)

Para determinar el valor de caida de presion en el bajante por la formacion de
espuma se utiliza la Ecuacién 3.31 (McCabe, et al., 2007, p. 740).

Quw ]2 [3.31]
plAm

hy, = 166[
Donde:
Q- flujo del liquido a través del bajante, (kg/s)
Ay area del bajante o area de la seccion no expuesta al bajante, la que sea
mas pequefa, (m)
hy: altura por formacion de espuma en el bajante, (mm)

Si h, > 5 mm se considera el tiempo de residencia del liquido en el bajante
3.3.7. CAIDA DE PRESION EN LA COLUMNA
La caida de presion total en la columna es la suma de: la caida de presion debido

al arrastre, el lloriqueo, y los diferentes elementos mecanicos presentes en toda la

columna de destilacion. La Ecuacidon 3.32 considera todos estos factores:
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Z.= hg+2B(h, + hyy) + h + hy [3.32]

Para determinar si la columna soporta la caida de presion, se determina el valor de
Z que corresponde a la Ecuacién 3.33. Cuando la altura del liquido aireado en el
plato es mas grande que el espaciamiento de los platos se impide el paso del flujo
de vapor al siguiente plato. Para disefios conservadores se aconseja una fraccion
media de volumen de liquido de 0,5 (McCabe, et al., 2007, p. 741).

7= g_:l [3.33]
Donde:

Da: fraccion media de volumen del liquido, 0,5

Z: caida de presién corregida, altura total del liquido, (mm)

Z.: caida de presion total en la columna, (mm)

3.4. CRITERIOS DE DISENO INTERCAMBIADORES DE CALOR

Para el disefio de intercambiadores de calor, se utiliza la ecuacion general de
transferencia de calor a través de una superficie, se indica en la Ecuacién 3.34.
Para disefar y dimensionar equipos de transferencia de calor se determina el area
necesaria para intercambiar el calor usando la diferencia de temperaturas de los
fluidos (Sinnot y Towler, 2013, p. 1006).

Q = UAAT,, [3.34]
Donde:
Q: calor transferido por unidad de tiempo, (W)
U: coeficiente global de transferencia, (W/m?°C)
A: area de transferencia de calor, (m?)

AT,,: diferencia de temperaturas, (°C)
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El coeficiente global de transferencia de calor es el reciproco de todas las
resistencias de transferencia de calor como se expresa en la Ecuacion 3.35. La
magnitud del coeficiente de transferencia de calor depende: del mecanismo del
calor a transferir (conduccién, conveccion, ebullicién, condensacioén, o radiacion),
de las propiedades de los fluidos y la velocidad de los fluidos (Sinnot y Towler, 2013,
p. 1006).

i:i+i+d°ln(%+&xi+@xi [3.35]
U, hy hog 2k, ia N i h

Donde:

U, coeficiente global basado en el area externa del tubo, (W/m?°C)
hy: coeficiente pelicular externo, (W/m?°C)

h;: coeficiente pelicular interno, (W/m2°C)

hiq: coeficiente pelicular interno sucio, (W/m2°C)

hog: coeficiente pelicular externo sucio, (W/m2°C)

k- conductividad térmica de la pared del material, (W/m°C)
d;: diametro interno del tubo, (m)
d,: diametro externo del tubo, (m)

Para el disefio de los intercambiadores de calor se sigue el procedimiento expuesto

por Sinnot y Towler (2013), que se describe a continuacién (p. 1007):

e Definir la transferencia de calor: flujo de calor, flujo de los fluidos,

temperaturas

e Determinar las propiedades fisicas de los fluidos: densidad, viscosidad,

capacidad térmica, conductividad térmica

e Decidir el tipo de intercambiador a usar (depende del tipo de transferencia,

area disponible, costos)

e Seleccionar un valor estimado del coeficiente global, U.
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e Calcular la diferencia de temperaturas, el area requerida, el coeficiente
individual de transferencia, el coeficiente global de transferencia y

comparar con el valor estimado.

e Calcular la caida de presion.

En la Tabla 3.1 se muestra una estimacion del coeficiente global de transferencia

de calor para intercambiadores de tubos y coraza.

Tabla 3.1 Coeficiente global de transferencia de calor tipicos en intercambiadores de tubos

y coraza
Fluido Caliente Fluido Frio U (W/m2°C)
Orgénico ligero Organico ligero 2 500-5 000
Organico ligero Organico viscoso 250-500
Organico ligero Agua de proceso 2 500-3 500
Organico ligero Agua de enfriamiento 2 000-4 500
Organico viscoso Agua de enfriamiento 250-450

(Sinnot y Towler, 2013, p.1217)

3.4.1. CRITERIOS DE DISENO DEL HERVIDOR TIPO CALDERIN

Cuando los requerimientos de vaporizacién son bajos, se puede considerar un
recipiente cilindrico vertical con una chaqueta o un espiral de calentamiento. El
coeficiente de ebullicion para tubos espirales sumergidos se determina usando las
ecuaciones de transferencia de calor para ebullicién nucleada en un estanque. La
ecuacion que describe el coeficiente de ebullicion nuclear se presenta en la

Ecuacion 3.36.

0,79 . 0,45 0,49
K, "Cpy " py

0,5 0,29 0,24 0,24
a%°u, A%,

hep = 0,00122 (T, — T;)°2*(B, — P,)%2* [3.36]
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hep: coeficiente de ebullicién nuclear, (W/m?°C)

K;: conductividad térmica del liquido, (W/m°C)

Cp,:  capacidad calorifica del liquido caliente, (J/kg°C)
pL: densidad del liquido, (kg/m?)

U: viscosidad del liquido, (Ns/m?)

A calor latente de vaporizacién, (J/kg)

o: tension superficial, (N/m)

o densidad del vapor, (kg/m3)

Ty: temperatura de la superficie de la pared caliente, (°C)

Ts: temperatura de saturacion del liquido hirviendo, (°C)

B,: presion de saturacion correspondiente a la temperatura de pared, (N/m?)

o7

presidn de saturacion a Ts, (N/m?)

El maximo flujo de calor en el mecanismo de ebullicién nuclear se conoce como

“flujo de calor critico” y se determina mediante la Ecuacion 3.37

4e = 0131009 (p, — p)py>(By — P2 [3.37]
Donde:
q.: flujo de calor critico, (W/m?)
g aceleracion de la gravedad, (m?/s)

Las correlaciones para estimar el coeficiente de condensacion por el interior de los
tubos horizontales, cuando son a bajas las velocidades de condensado y vapor se
muestra en la Ecuacion 3.38 las propiedades del liquido y vapor deben evaluarse

a temperatura de saturacion.

M]/ (3.3

h. = 0,76 K
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Donde:
h.: coeficiente de condensacion horizontal por el interior del tubo, (W/m2°C)
I: carga de condensacion en tubos horizontales, velocidad de condenado por

longitud de tubo, (kg/s.m)
o densidad del vapor, (kg/m?3)
pr densidad del liquido, (kg/m3)

Uy viscosidad del liquido, (N s/m?)

g aceleracion de la gravedad, (m?/s)

L: longitud caracteristica de los tubos, (m)
N: numero de tubos

El coeficiente de transferencia para condensacién por dentro y fuera de los tubos

verticales, corresponde a la Ecuacién 3.39

pL(p, — m)gl” : [3.39]

h. = 0,926 K

[= Wce
" mdoN

Donde:

h.: coeficiente de condensacién horizontal por el interior del tubo, (W/m2°C)

I: carga de condensacion en tubos horizontales, velocidad de condenado por
longitud de tubo, (kg/s.m)

P densidad del vapor, (kg/m3)

o1 densidad del liquido, (kg/m3)

UL viscosidad del liquido, (N s/m2)

g aceleracién de la gravedad, (m2/s)

do: diametro interno de tubos, (m)

N: numero de tubos
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En esta seccion es importante evaluar el régimen de condensacion que puede ser:
laminar, turbulento o de transicién. Se evalua a través del numero de Reynolds y
Prandtl.

En la Figura 3.14 se muestra la correlacion del coeficiente de transferencia por

condensacion con flujos mayores a 2 000 Reynolds.
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Figura 3.14 Correlacion pelicular de condensacion en funcion del nimero de Reynolds
(Sinnot y Towler, 2013, p. 827)

3.5. CRITERIOS DE DISENO PARA TUBERIAS

El disefio de tuberias contempla los siguientes parametros a calcular: pérdida de
carga, perdidas por accesorios, pérdidas por equipos dispuestos en la linea, estos

datos se deben determinar para obtener el diametro adecuado de tuberia.

3.5.1. DIAMETRO OPTIMO DE CONDUCCION

La velocidad al interior de la tuberia es uno de los aspectos mas importantes en la
consideracion del diametro interno de la seccién, un valor de velocidad no
apropiado puede ocasionar serios problemas a la tuberia, accesorios y bombas de

la linea de conduccion del fluido.
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En la Tabla 3.2 se muestran valores de velocidad maxima permisibles para la

conduccién de fluidos.

Tabla 3.2 Velocidad méxima segun el tipo de fluido

Velocidad
Fluido Tipo de Flujo
ft/s m/s
Flujo por gravedad 0,50 - 1,00 0,15-0,30
Entrada de bomba 1,00 — 3,00 0,30 - 0,90
Liquidos no viscosos

Salida de bomba 4,00 - 10,00 1,20 — 3,00

Linea de conduccion 4,00 — 8,00 1,20 - 2,40
Linea de conduccion 30,00 — 50,00 9,00 — 15,00

Vapor de Agua
Aire o gas .

Salida de bomba 30,00 — 100,00 9,00 — 30,00

(Sinnot y Towler, 2013, p. 1215)

3.5.2. PERDIDAS DE CARGA

Las pérdidas de carga ocurren por la friccidon que ocasiona el fluido en las paredes
de la tuberia, se determina a través del factor de friccién de Fannig que se muestra

en la Ecuacion 3.40.

= (4fL) v? [3.40]
“\d/2g

Donde:

H: cabeza de pérdida de carga en metros de columna de liquido, (m)

f: coeficiente de friccion de Fanning, adimensional
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longitud de la tuberia, (m)
diametro interior de la tuberia, (m)

velocidad del fluido, (m/s)

@ < &

aceleracion de la gravedad (9,81 m/s?)

El calculo del factor de friccion toma en cuenta el régimen en el que se encuentra
el fluido, el cual esta definido por el numero de Reynolds. La Ecuacion 3.41 permite

calcular el numero de Reynolds:

Re = pDv [3.41]
I
Donde:
Re: numero de Reynolds, adimensional
P densidad de la sustancia, (kg/m3)
D: diametro de la tuberia (longitud caracteristica), (m)
Y velocidad a la que circula el fluido, (m/s)
J viscosidad de la sustancia, (Pa.s)

Si el numero de Reynolds del fluido es menor a 2 000 se encuentra en régimen

laminar, el factor de rozamiento se calcula por medio de la Ecuacion 3.42:

_ E [3.42]
" Re

f
Si el numero de Reynolds del flujo es mayor a 4 000 el calculo del factor de friccidon
de Fannig se determina mediante el empleo del diagrama de Moody que se
presenta en la Figura 3.15, el cual relaciona el coeficiente de friccion y la rugosidad

relativa de la tuberia que depende del material de construccion.

En caudales de 0 a 60 m3*h se consideran los siguientes valores de caida de

presion:

e Zona de aspiracion de bombas: 0,40 kg/cm? (0,39 bar)



83

e Zona de impulsion de bombas: 0,6 a 0,8 kg/cm? (0,59 a 0,78 bar)

Si los valores de caida de presion sobrepasan los valores citados se recomienda
aumentar el diametro nominal de la tuberia, para que las pérdidas disminuyan
siempre y cuando el didmetro no incida en la variacion de la velocidad permisible
(Sinnot y Towler, 2013, p. 1216).
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Figura 3.15 Monograma de valores de coeficientes de friccion en tuberias y nimero de

Reynolds
(Ocon y Tojo, 2007, p. 137)

3.6. CRITERIO DE DIMENSIONAMIENTO DE BOMBAS

El dimensionamiento de las bombas se realiza con base en la ecuacion de

Bernoulli, en el que se introduce el valor de (Hs), se presenta en la Ecuacion 3.43
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P u
a4
Y 29

P u [3.43]
y

+Z1+HB: £+22+hf

Donde:
P: presion en un punto de la tuberia, (Pa)
u: viscosidad, (Pa.s)
v peso especifico, (N/m?3)
altura de la tuberia desde un nivel de referencia, (m)
Hp: cabeza o altura total de la bomba, (m)

hy: cabeza o altura por pérdidas de friccion, (m)

En la Tabla 3.3 se muestra valores de flujo y altura de bombeo para bombas

centrifugas y de desplazamiento positivo (Sinnot y Towler, 2013, p. 1213).

Tabla 3.3 Capacidad maxima de impulsion del fluido segiin el tipo bomba

Tipo de Bomba Rango de Capacidad TDH
(m3/h) m de Agua
Centrifuga 0,25 - 103,00 10,00 - 50,00
Reciprocante 0,50 - 500,00 300,00
Diafragma 0,50 - 500,00 50,00 - 200,00
Rotatoria 0,05 - 500,00 60,00 - 200,00

(Sinnot y Towler, 2013, p. 1215)

El transporte de fluidos liquidos se realiza por medio de bombas que se puede
clasificar como; bombas rotodinamicas y bombas de desplazamiento positivo, se
sugiere la utilizacién de bombas de desplazamiento positivo para la impulsion en
las lineas por donde circule metanol con el objetivo de reducir el riesgo de incendio

por la alta volatilidad del metanol.

Las bombas de desplazamiento positivo tienen la ventaja de modificar el flujo del
fluido de una manera simple mediante controladores electronicos, también se usa

para dosificar sustancias.
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Para la impulsion del fluido al sistema de ultrafiltracion se recomienda el uso de
bombas de desplazamiento positivo, debido a las altas caidas de presion que
genera la membrana, la alimentacion del fluido a filtrar se debe realizar en régimen

laminar para facilitar la formacién de la capa limite de filtrado (Cheryan, 2008, p.141)

En la Figura 3.16 se muestran los regimenes de operacion para bombas de
desplazamiento positivo, la mencionada figura sirve como guia para la seleccion

del tipo de bomba de desplazamiento positivo a utilizar segun los requerimientos
de cabeza o altura total.

Se seleccionara el tipo de bomba a partir del catalogo del fabricante y disponibilidad
del mercado nacional.
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Figura 3.16 Criterios de seleccion de bombas de desplazamiento positivo
(Sinnot y Towler 2013, p1212)

3.6.1. ALTURA TOTAL DE ASPIRACION

Altura total de aspiracion, es la altura en metros de columna de liquido al ingreso

de la bomba, consiste en la suma algebraica de la altura estatica de aspiracion
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(distancia de la superficie libre del liquido al eje de la bomba), presion existente
sobre el liquido y pérdidas de carga por rozamiento de la tuberia de aspiracion
(Sinnot y Towler, 2013, p. 1213)

3.6.1.1. Altura total de impulsion

Es la altura estatica de impulsion, que representa la suma algebraica de pérdida
de carga en la impulsion y presidén sobre el liquido en el punto de recepcién. La
diferencia entre las alturas totales de impulsidon y de aspiraciéon es la carga de la

bomba, es decir, la energia que se debe conferida al fluido.

3.6.2. CARGA NETA POSITIVA DE ASPIRACION

Las siglas NPSH representan la expresion inglesa "Net Positive Suction Head".

Existen dos tipos de carga neta positiva de aspiracion:

NPSH: (NPSH requerida), representa la energia necesaria para llenar la parte de
aspiracion de la bomba y vencer las pérdidas por rozamientos y aumento de
velocidad desde la conexidén de aspiracién hasta el punto donde se incrementa la
energia. Por tanto, un valor que depende del disefio constructivo de la bomba, se

lo conoce a partir del catalogo del equipo.

NPSH disponible (NPSHdis): Es la diferencia entre la presion a la entrada de la
bomba y la tensién de vapor del fluido a la temperatura de funcionamiento, se
cuantifica en metros de columna de liquido. La carga de cabeza positiva de
aspiracion disponible sera siempre mayor o igual a la requerida, esto se expresa

por la Ecuacion 3.44

NSPH, > NSPH, [3.44]



87

NPSHq siempre sera positiva, de este modo se evita que la presion a la entrada de
la bomba descienda por debajo de la presion de vapor del fluido en las condiciones
de temperatura existentes en dicho punto, lo que provocaria la aparicion de
burbujas de vapor, y con ello el peligro de que la bomba entre en cavitacion. El

NPSH4 se calcula mediante la Ecuacion 3.45

NPSHq = Haum — (Hyap + hs + AHg) [3.45]
Donde:
NPSHa: carga neta de succion positiva disponible, (m).
Hatm: cabeza de presion atmosférica, (m)
Ha: cabeza de presion de vapor, (m)
hs: altura estatica de succion, (m)

AHSs: pérdida de carga por friccion de accesorios y tuberia, (m)
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4. DISENO DE EQUIPOS

En esta seccion se detalla: el diagrama de bloques (BPD), diagrama de flujo de
proceso (PFD), los balances de masa y energia, el diagrama de tuberias e
instrumentacién (P&ID) y las hojas técnicas de los equipos para la planta de

recuperacion de metanol y polietilenglicol.

4.1. DIAGRAMAS DE BLOQUES (BPD) Y DIAGRAMA DE FLUJO
(PFD)

El diagrama de bloques se construy6 con base en la norma ISO “Diagrama de flujo
de plantas de procesos 10268:1997”. La representacion de los procesos se realiza
mediante un recuadro rectangular en el cual se muestra el proceso con las
condiciones de operacion, la unién de procesos se realiza mediante flechas y lineas
simples para identificar corrientes. En la Figura 4.1 se visualiza el diagrama de
bloques del proceso en el cual ingresan 316,82 kg de solucion tipo A 'y 169,97 kg
de solucion tipo B y se obtienen 5,65 kg de polietilenglicol y 270,00 kg de destilado
con una concentracion del 93 % en masa de metanol (Organizacién Internacional

de Normalizacién, 2001).

Enla Figura 4.2 y 4.3 se muestran los diagramas de flujo de proceso (PFD), en este
diagrama se representa esquematicamente a los equipos, unidos por lineas que
corresponden a flujo del proceso. Se detalla: las condiciones de operacion de los
equipos, el balance de masa del proceso, el control basico y la denominacion de
los equipos y corrientes. El PFD se desarrollé con base en los criterios expuestos
en el Manual de Ingenieria de disefio, Volumen 15, Anexo A, de Petroleos de
Venezuela S.A (PDVSA., 1994, pp. 10-25).



169,97 kg SolB

316,82kg  Sol A

Acondicionamiento de la solucion tipo B

. . . o

HNO3
20 % 171,00kg  Sol B

Enfriamiento de la solucién tipo B

T:10°C
171,00kg  Sol B
Ultrafiltracion de la solucién tipo B
T:10 °C; pH: 4,0

5,67 kg PEG

165,35kg Sol B

A 4

482,17 kg

y

&
<«

270,00 kg Destilado

Separaciéon de Metanol
Destilacion batch: 0,72 atm Ts: 61,5

212,17 kg Fondos

Figura 4.1 Diagrama de bloques (BPD), planta de recuperacion de metanol y
polietilenglicol
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4.2. BALANCE DE MASA

La ecuacion general del balance de masa (Ecuacion 4.1), se realiza en cada

operacion unitaria del proceso.

Entra — Sale + Generacién — Consumo = Acumulacion [4.1]

La recuperacion de polietilenglicol y metanol es un proceso por lotes, con una
duracién de ocho horas de trabajo, en la Tabla 4.1 se muestra el balance de masa
correspondiente a cada una de las operaciones unitarias con base en el tratamiento
de 316,82 kg de solucion de desecho tipo A y 169,97 kg de solucion de desecho
tipo B, el contenido de metanol en el destilado debe ser mayor a 93 % (m/m). El
detalle de los calculos de los balances de masa y energia para cada una de las

operaciones de la planta se muestra en el Anexo |.

Tabla 4.1 Balance de masa de la planta de metanol y polietilenglicol

Entra Sale

% % % %

Corriente kg Corriente kg ’ ° ’ ’
batch batch | HNOs; | PEG |[CH;0H| H,O
1 169,97 - - 0,00 3,91 | 60,00 | 36,09

Tanque de
acondicionamiento 2-A 1,03 - - 20,39 | 0,00 0,00 | 79,61
TK-3101

- - 3 171,00 | 0,12 3,89 | 59,64 | 36,35
3-A 171,00 - - 0,12 3,89 | 59,64 | 36,35

Intercambiador de ) ) 3-B 171,00 | 0,12 | 3,89 | 59,64 | 36,35

calor E-3101

10 260,56 - - - - - 100,00
- - 10-A 250,56 - - - 100,00
3-B 171,00 - - 0,12 3,89 | 59,64 | 36,35

Tanque de balance

TK-3102 - - 3-C 171,00 | 0,12 | 3,89 | 59,64 | 36,35
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Tabla 4.1 Balance de masa de la planta de metanol y polietilenglicol (continuacion...)

Entra Sale
% % % %
Corriente kg Corriente kg ° ’ ’ ’
batch batch |HNOs;| PEG | CH;0H | H,O
3-D 171,00 - - 0,12 | 3.89 59,64 | 36,35
Ultrafiltracion

F-3101 - - 4 165,35 | 0,13 | 0,60 61,68 | 37,59

- - 5 5,65 0,00 | 100,00 | 0,00 0,00

4 165,35 - - 0,13 | 0,60 61,68 | 37,59

o, 6 316,82 - - 0,00 1,10 55,00 | 43,90

Destilacion

T-3201 i ] 8 | 270,00 | 000 | 0,00 | 9300 | 7.00

- - 9 212,17 | 0,10 | 2,12 6,33 85,94

8 270,00 - - 0,00 | 0,00 93,00 7,00

Condensador - - 8-A 270,00 | 0,00 0,00 93,00 7,00
E-3201 12 - 399261 - - - - 100,00
- - 12-A 1399261 - - - 100,00
13 206,36 - - - - - 100,00

Vapor calderin

- - 13-A 206,36 - - - 100,00
Condensador 11 1 567,95 - - - - - 100,00
parcial . . 11-A |1567,95| - - - 1100,00

4.3. PLANIFICACION DE LA PRODUCCION

La planificacion de la produccion permite optimizar el proceso minimizando los

recursos: humano, técnicos y financieros, durante un turno de operacion de ocho

horas de trabajo. La planificacion de actividades se realizé con los criterios descritos

en los siguientes parrafos.
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El acondicionamiento de la solucion de desecho tipo B tiene un tiempo de duracion
de 30 minutos, en los cuales el operario debera asegurarse que el valor de pH de
la solucidn en el tanque TK-3101 se encuentre en el valor de 4,0. Este tanque se

encuentra provisto de un agitador de 1 HP a 100 rpm (Seccion All.5.1).

Posteriormente la solucion acondicionada es bombeada del tanque TK-3101 hacia
el intercambiador de calor E-3101 que se encuentra en linea para disminuir la
temperatura a 10 °C, esto se logra mediante la circulacidon de 260,56 kg de agua a
4 °C, el tiempo de residencia es de 0,5 h luego la solucién se almacena en el tanque
de balance TK-3102, su funcion es proveer de flujo continuo a la bomba P-3102
que alimenta al sistema de ultrafiltracion que posee una membrana de 30 kDa para
remover el PEG. Esta actividad se ha planificado que debe durar 2,0 horas que
corresponde: al tiempo de bombeo, paso por el intercambiador de calor,
alimentacion a la bomba P-3102 y remocion de PEG. El proceso de lavado de la
membrana para remover el PEG se estima en 1 hora segun el catalogo del equipo
(Anexo IlI).

Se suministra 206,36 kg de vapor saturado a 2,6 bar para el calentamiento y
vaporizacion de la mezcla que se encuentra en el hervidor de la columna de
destilacion T-3201.

La mezcla evaporada asciende por la columna de platos de 240 mm de diametro
con 5 platos de tipo orificios, el diametro de los orificios igual a 9,54 mm, para la
separacion del metanol (Tabla AIV. 1). En el tope de la columna se encuentra un
condensador parcial integrado que permite condensar la mezcla evaporada con el
objetivo de proveer el reflujo necesario a la torre, el control de la temperatura a 61,5

°C en el condensador permite obtener un destilado del 93 % de metanol (m/m).

El destilado que se encuentra en forma de vapor se condensa y se enfria a 30 °C
en el condensador E-3201 para su almacenamiento. Se utiliza 3 992,61 kg de agua

a 4°C para condensar y enfriar el destilado.
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El tiempo de operacion de la columna es un parametro de disefio para determinar

la capacidad de los equipos de transferencia de masa y energia, el tiempo

seleccionado se fundamenta en los siguientes criterios:

e El consumo de vapor en el proceso de elaboracion de las flores preservadas

es alto durante las primeras tres horas del turno y consume el 83 % del vapor

suministrado por el caldero, por tanto, la destilacién se debe iniciar luego de

este periodo de tiempo, sin embargo, la destilacion se debe completar en un

turno de ocho horas, para no influir en el préximo turno de produccion.

e El tiempo para procesar un lote, se encuentra limitado principalmente por la

capacidad de los equipos de transferencia de calor, para procesar un batch

de soluciones de desecho en menor tiempo es necesario incrementar la

capacidad requerida por los equipos de transferencia de calor y por ende los

costos de los equipos.

El tiempo de disefio de la columna para obtener 270 kg de destilado al 93 % (m/m)

de metanol es de 4,5 horas (Seccién Al.6).

En la Tabla 4.2 se indican las actividades con su descripcién y el tiempo de disefio

que corresponde al tiempo optimo a desarrollar durante un turno en la planta.

Tabla 4.2 Tiempo de las actividades a desarrollar en la planta de metanol y
polietilenglicol, tiempo de disefio de los equipos

Actividad Descripcion Tiempo disefio (h)
.. . Acondicionamiento de la
Acondicionamiento solucién tipo B pH 4.0 0,50
Bombeo de 0,25
Filtrado Enfriamiento 0,25
Ultrafiltracion 1,05
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Tabla 4.2 Tiempo de las actividades a desarrollar en la planta de metanol y
polietilenglicol, tiempo de disefio de los equipos, (continuacion...)

Actividad Descripcion Tiempo diseno (h)
.y Recepcion de la solucion de
Recepcion desecho tipo A 0,30
Destilacion Recuperacion de metanol 4,50
., Remocion del PEG de la
Recuperacion de PEG membrana de UF 1,00
Vaciado de fondos de
Limpieza de la columna destilacion y limpieza del 1,00
calderin
“Chiller” Provision de agua a 4°C 6,00

Se determinaron las actividades criticas y éstas corresponden a:
acondicionamiento, filtrado y destilacién. El tiempo optimo corresponde al 20 %
menos del tiempo probable y el tiempo pesimista corresponde al 20 % mas al
tiempo del tiempo probable. En la Ecuacion 4.2 se muestra como se calcula el
tiempo estimado de cada operacion, los tiempos expuestos en la Tabla 4.3

corresponden al tiempo optimista de operacion (Chapman y Faraco, 2006 p,255).

Toptimista + 4 Tprobable + Tpesismista [4.2]
T estimado = 6

La varianza y la desviacion estandar de cada actividad viene dada por la Ecuacion

4.3 y 4,4 respectivamente.

52 = (Tpesimista - optimista>2 [4.3]
- 2

o= [ [4.4]

La varianza de las actividades criticas de 0,027 y la desviacién estandar tiene un

valor de 0,170, con estos valores estadisticos se determin6 que existe el 60 % de
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probabilidad de concluir con todas las actividades criticas del proceso durante las

ocho horas del turno.

Tabla 4.3 Estimacion del tiempo probable para las actividades criticas del proceso

Tiempo . Tiempo Tiempo
S . Tiempo . . 2
Descripcion Optimista probable (h) pesimista | estimado g
(h) () (h)

Acondicionamiento de la
solucién tipo B pH 4.0 0,45 0,50 0,55 0,50 3,12 E-04
Enfriamiento 0,45 0,50 0,55 0,55 2,85 E-05
Ultrafiltracion 1,05 1,16 1,27 1,16 1,43 E-03
Recuperacion de metanol 3,6 4,50 5,40 4,50 2,52 E-02
Total 6,35 6,99 7,68 7,00 2,77 E-02

La programacion de la produccion se realiza mediante el diagrama de Gantt que se
muestra en la Figura 4.4. Para la construccion del diagrama de Gantt se tomo los

tiempos estimados para las actividades criticas.

4.3.1. PLANIFICACION DEL MANTENIMIENTO

Los coeficientes de ensuciamiento seleccionados en el disefio de los equipos de
transferencia de calor son recomendados para una operacién de seis meses,
debido a esto se recomienda que el mantenimiento preventivo de la planta se

realice cada seis meses (Sinnot y Towler, 2013, p. 1215).

El operario en cada turno tiene la responsabilidad de realizar la limpieza de los
equipos y reportar algun inconveniente, para planificar y coordinar acciones vy
realizar los mantenimientos preventivos y correctivos. Se debe evaluar la saturacion
de la membrana de ultrafiltracion mediante la caida de presion en el sistema, se

recomienda cambiar la membrana cuando la caida de presion sea mayor a 30 psi.
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4.4. BALANCE DE ENERGIA

El balance de energia se realizd en todos los equipos para determinar la
temperatura de operacion de cada uno. El flujo de calor se determind en las
corrientes, se realizd el balance de energia en el intercambiador de calor E-3101,
en la columna de destilacion T-3201, en el condensador parcial E-3201 y en el
condensador subenfriador E-3202, Los calculos para obtener las ecuaciones de

disefo se encuentran en la Seccién Al 4.

Se determind que es necesario remover 11 436,5 kJ por cada 171,0 kg de solucién
de desecho tipo B para disminuir la temperatura a 10 °C en el intercambiador de
calor E-3101.

El balance de energia en la columna de destilacion, se realizé con base en un
sistema pseudoestacionario, en el cual se mantiene constante el flujo y la
composicion del destilado respecto al tiempo, para controlar estos parametros, la
relacion de reflujo varia con el tiempo hasta alcanzar un valor de 2,1 (Tabla AlL5)
(Perry et al., 2008, p. 13-100).

En la Tabla 4.4 se muestran las ecuaciones en funcién del tiempo para: el calculo
del destilado, la razon de vaporizacién en el calderin. El calor necesario: en el
hervidor, en el condensador parcial y en el condensador-subenfriador. El tiempo de
operacion de los equipos: columna de destilacion, hervidor y condensador esta

limitado a 4,5 horas que corresponde al tiempo de disefio.

Tabla 4.4 Ecuaciones del balance de energia de la columna de destilacion batch, tiempo de
operacion: 4,5 horas

. . Tiempo de .
Parametro Ecuacion disefio (h) Magnitud
1,98 kmol/h
Destilado D= M 4.5
t 60 kg/h
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Tabla 4.4 Ecuaciones del balance de energia de la columna de destilacion batch, tiempo de
operacion 4,5 horas (continuacion...)

. ., Tiempo de .
Parametro Ecuacion disefio (h) Magnitud
Relacion de y = 12,65 kmol 4,5 2,81 kmol/h
vaporizacion t
Calor en el calderin % = m 4.5 125 784,28 kl/h
Qcr  137634,38K/
Calorenel t t 4,5 -30 585,42 kJ/h
condensador parcial
Calor condensador Qcs _  350471,35k] 45 77 882,52 kJ/h
subenfriador t t

En la Tabla 4.5 se presentan las ecuaciones que permiten determinar: el consumo

de vapor, agua de enfriamiento y diésel. Los calculos detallados se encuentran en

la Seccion Al.4 y ALS.

Tabla 4.5 Ecuaciones para determinar el consumo de vapor, diésel y agua de enfriamiento

en la columna de destilacion, tiempo de operacion: 4,5 horas

Parametro Ecuacion Tiempo disefio (h) Magnitud

(kg/h)

Masa de vapor 206,36 kg 4,5 45,85
My =———

Masa de diésel 16,75 kg 4,5 3.72

mp = —

Masa de agua en el condensador 156795 kg 4.5 348,43

parcial Mer = t
Masa de agua en el condensador _ 399261 kg 4.5 887,25
subenfriador me =

t
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En la Tabla 4.6 se observa la temperatura de operacion de las distintas corrientes
que conforman la planta de recuperacion de polietilenglicol y metanol, las corrientes

se nombran segun el diagrama PFD.

Tabla 4.6 Temperatura de operacion de las corrientes de la planta de recuperacion de
polietilenglicol y metanol

Temperatura

Corriente Inicio de operacion unitaria
“C)

| Ingreso al tanque de acondicionamiento 35.0
5,
solucion de desecho tipo B

Suministro de HNO; 20 %
2;2-A 18,0
hacia el acondicionamiento

Salida del tanque TK-3101
3;3-A 30,0
ingreso E-3101

Salida E-3101
3-B; 3-C; 3-D 10,0
ingreso UF, F-3101

Salida permeado UF
4 10,0
ingreso a destilacion
5 Salida retenido 10,0
6 Ingreso de la solucion tipo A destilacion 25,0
7 Ingreso a destilacion 18,0
8 Destilado 61,5
9 Fondos 78,0
10;11; 12 Agua de enfriamiento 4,0
10-A; 11-A; 12-A Agua de enfriamiento 25,0 *
13; 13-A Vapor saturado 120,0

* Temperatura maxima para una operacion optima del equipo de enfriamiento “chiller”
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Una vez obtenidas las variables de disefio y dimensionamiento de la columna de
destilacion, se procede con la simulacion de la columna de destilacion para su

validacidn, la simulacién se realizé en el software Chemcad 6.1.3.

En la Figura 4.5 se observa la variacion de la composicidon masica del destilado en

funcién del tiempo.

\
0,9
0,8
0,7
0,6
0,5
0,4
0,3
0,2
0,1

0

Fraccion en masa

0 0,5 1 1,5 2 2,5 3 3,5 4 4,5 5

Tiempo (h)

Metanol Agua

Figura 4.5 Fraccion mésica en el destilado en funcién del tiempo

En la Figura 4.5 se observa como la composicion en el destilado permanece
constante en una concentracion del 93 % de metanol. Esta grafica concuerda con
el modelo pseudoestacionario de disefio de la torre de destilacion, en el cual se
cambia continuamente la relacion de reflujo respecto al tiempo, para obtener un

flujo y una composicién constante en el destilado.

En la Figura 4,6 se muestra la grafica de la variaciéon de la composicion de la carga
en el hervidor respecto al tiempo. Con el transcurso del tiempo se observa, que la
concentracién de metanol en el hervidor se agota, la operacién de la columna de

destilacion finaliza en 4,5 horas, tiempo en el cual se obtiene una composicién de
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metanol en el hervidor menor al 9,0 %. En Tabla Al.6. se observa que composicion

calculada en el hervidor fue de 6,3 % de metanol.

0,9
0,8
0,7
0,6
05 | T——
0,4
0,3
0,2
0,1

Fraccion masica

0 05 1 1,5 2 25 3 35 4 45 5
Tiempo (h)

—— Metanol Agua
Figura 4.6 Fraccion mésica en el hervidor en funcion del tiempo

En la Figura 4.7 se muestra como varia la razéon de reflujo en la columna de

destilacién con el tiempo.

Razon de reflujo (R)

o

0,5 1 1,5 2 2,5 3 3,5 4 4,5 5
Tiempo (h)

Figura 4.7 Fraccion masica en el hervidor en funcidn del tiempo
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En la Figura 4.7 se observa que el cambio de la razdn de reflujo R es muy semejante
a los valores obtenidos graficamente del diagrama de equilibrio liquido — vapor,
como se puede observar en la Tabla Al.7. Es asi como, la relacion de reflujo es muy
similar hasta las 4,1 horas, a partir de este tiempo la razén de reflujo aumenta
drasticamente hasta el final de la operacion. Esta grafica permite validar la
obtencion de las rectas de operacion de la torre que se utilizaron para el disefio de

la columna de destilacion.

En la Figura 4.8 se muestra la grafica de la variacidén de la temperatura en el tope

de la columna de destilacion en funcion al tiempo.

[¢)]
9,

(o))
o

(

Tempreatura ( °C)
N N w w B D (O] (9]
o [0} o u o (6} o [0}

=
ul

0 0,5 1 1,5 2 2,5 3 3,5 4 4,5 5
Tiempo (h)

Figura 4.8 Variacion de la temperatura del destilado en funcién del tiempo

En la Figura 4.8 se observa la variacion de la temperatura del destilado, ésta
temperatura permanece constante en 61,5 °C, el control de esta temperatura es
fundamental para obtener un destilado con una concentracién mayor al 93 % en
masa de metanol, requisito para la reutilizacion en el proceso productivo de

preservacion de flores (Silva y Girnaldas S.A., 2012, pp. 2-4; Sellegard, 1995, p.2).
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En la Figura 4.9 se muestra la variacion de la temperatura del hervidor en funcidon
al tiempo. Se observa que la temperatura de saturacion de la mezcla que se carga
inicialmente en el hervidor es de 72 °C y al pasar al tiempo, mientras se agota el
metanol la temperatura de saturacion aumenta hasta 91 °C, temperatura de

ebullicién del agua pura en la ciudad de Cayambe.
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70
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Tiempo (h)

Temperatura (°C)

Figura 4.9 Variacion de la temperatura del hervidor en funcién del tiempo

4.4.1. CONSUMO DE ENERGIA ELECTRICA

En la Tabla 4.7 se presenta el consumo energético de los equipos eléctricos que
intervienen durante la recuperacion de metanol y polietilenglicol a partir de las
soluciones de desechos del proceso de preservacion de flores, se toma en cuenta
el diagrama de Gantt, que permite optimizar el proceso de y el funcionamiento de

los equipos.



Tabla 4.7. Consumo energético de los equipos utilizados en la planta
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. . ‘1 Consumo Tiempo estimado | Consumo
Equipo Cantidad | Codigo energético (HP) de operacion (h) kW-h
Bombas centrifugas 1 P-1101 0,75 6,75 3,77
Bombas centrifugas 1 P-1102 0,75 5,00 2,79
Existente
Compresor 1 5,00 0,40 1,49
B-1001
Agitador 1 A-3101 1,00 0,50 0,50
Enfriamiento de 1 E-1101 12,00 6,75 60,34
agua “chiller
68,89

Las bombas centrifugas son utilizadas para el sistema de recirculacion de agua de
enfriamiento. La primera bomba P-1001 opera por 6,5 horas y se encarga de
mantener la temperatura a 4 °C en el tanque pulmoén TK-1001, mientras la segunda
bomba P-1002 opera por 5,0 horas y provee de flujo de agua de enfriamiento a los

distintos intercambiadores de calor existentes en la planta.

La bomba P-3101 es de diafragma, utiliza aire comprimido para su funcionamiento,
permite transportar la solucion de desecho tipo B desde el tanque TK-3101 pasando
por el intercambiador de calor hasta el tanque de balance TK-3102, en un tiempo

estimado de 30 minutos.

La bomba P-3102 es de desplazamiento positivo de tipo tornillo, que opera durante

1,05 horas; tiempo de residencia en el sistema de ultrafiltracion.

La bomba P-3201 es de diafragma, se utiliza para descargar los fondos de
destilacion y realizar la limpieza de la columna de destilacién, el tiempo estimado

de esta actividad es de una hora.
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El compresor que suministra la cantidad de aire necesario a las distintas bombas
de diafragma es de 5 HP de potencia, el compresor opera en relacion de un tercio

del tiempo de funcionamiento de las bombas, el compresor existe en la planta.

El agitador funciona durante la etapa de acondicionamiento de la solucién tipo B,

durante 0,5 horas.

La provisién de agua de enfriamiento es suministrada por un “chiller’. El tiempo de
operacion estimado del “chiller” corresponde a 1,5 veces del tiempo de operacion

de la torre de destilacién. El tiempo es de 6,8 horas.

4.5. DISPOSICION EN PLANTA (LAYOUT) Y PLANOS DE
ELEVACION

Para una operacion segura, que permita realizar limpieza y mantenimiento de los
equipos se realizé la distribucion y disposicion de los mismos, mediante la
construccion del Lay-Out. Para determinar la distancia minima que existe entre los
equipos se siguen los criterios expuestos en la norma técnica complementaria
“‘Almacenamiento de liquidos inflamables y combustibles “ITC- MIE- APQ 17, que
trata sobre el almacenaje de productos quimicos inflamables (Instituto Nacional de

Seguridad e Higiene en el trabajo, 2001, p. 2).

La distancia minima entre equipo y equipo que almacena una cantidad inferior a los
3 000 L de sustancias inflamables con punto de inflamacién menor a 55 °C
corresponde a V4 de la suma de sus diametros y como minimo 1,5 m. La distancia
a la que se encuentra la torre de destilacidn con el tanque de acondicionamiento es

de 1,5 m (Instituto Nacional de Seguridad e Higiene en el trabajo, 2001, p. 6).

Desde la Figura 4.10 hasta la 4.12 se observa el lay-out, vista frontal y vista 3D de
la disposicion de los equipos en la planta de recuperacion de metanol y

polietilenglicol.
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4.6. DIAGRAMA DE TUBERIAS E INSTRUMENTACION Y
CONTROL (P&ID)

El diagrama de tuberias e instrumentacion y control (P&ID) se construyd con base
en el diagrama de flujo de procesos. En el diagrama P&ID se observa la
identificacion de los equipos con sus caracteristicas basicas, la identificacion de
tuberias y sistema de control. El sistema de control se encuentra bajo la norma
ANSI/ISA-S5.5-1-1991 “Instrumentation symbols and identification” (ANSI/ISA 5.1-
1991., 2009, p.5).

En la Figura 4.13 se muestra la simbologia y abreviaturas utilizadas en los

diagramas de tuberias e instrumentacion.

En la Figura 4.14 consta el proceso de ultrafiltracion que esta integrado por: el
tanque de acondicionamiento TK-3101, bomba de desplazamiento positivo tipo
diafragma P-3102, intercambiador de calor E-3101, tanque de balance TK-3102,
bomba de desplazamiento positivo tipo tornillo P-3103 y el sistema de ultrafiltracion
F-3101A/B.

En el tanque de acondicionamiento TK-3101 existe un control de tipo on/off, que
permite controlar el valor de pH de 4,0 en el tanque, mediante la adicion de acido

nitrico que es dosificado por la bomba P-3101

La temperatura de la solucion de desecho tipo B es controlada en el tanque de
balance TK-3102 mediante un lazo de control de tipo on/off que abre o cierra el flujo

de agua de enfriamiento.

El sistema de ultrafiltracion cuenta con dispositivos de medicidon de presion a la
entrada de la alimentacion y a la salida del permeado, que permiten determinar el
estado de la membrana durante la operacién, control que realiza el operario en

planta.
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En la Figura 4.15 se muestra el area de destilacion, constituida por la torre de
destilacion por lotes T-3201, se observa el sistema de control tipo cascada que
permite mantener el flujo y la concentracion del destilado constante. Para una
operacion segura de la torre de destilacion se ha colocado un lazo de control tipo

cascada para controlar la presion y la temperatura en el interior de la columna.

La presion en el hervidor y en el tope de la columna se controla mediante un lazo
de control de tipo on/off y se encuentra unido en lazo cascada a un control de nivel
on/off que actua manipulando el flujo de vapor hacia la torre. Cuando el nivel del
liquido en el hervidor se encuentra por debajo de los tubos del serpentin se

suspende el paso de vapor.

En la tuberia que conduce el vapor de calentamiento hacia la torre de destilacién
se ha colocado una pierna colectora de condensado, la funcidn de esta tuberia es
recolectar el condesado existente en la linea y solo permitir el paso de vapor hacia
la torre de destilacidon, de esta manera se aprovecha completamente la energia del
vapor en el serpentin, ademas en la linea de vapor se encuentra la valvula manual

de diafragma HA-3114 para regular manualmente el flujo de vapor.

Para mantener un flujo y concentracion constante en el destilado, se manipula el
flujo de agua de enfriamiento, que ingresa al condensador parcial de la columna, a
través de un control de temperatura, con valor de “set point” de 61,5 °C, ubicado en
el condensador parcial. Este control se encuentra en lazo cascada con un control

que mide la densidad del destilado a la salida del intercambiador E-3201.
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4.7. DIMENSIONAMIENTO Y ESPECIFICACION DE LOS EQUIPOS
PROPUESTOS

En el proceso de recuperacion de metanol y PEG, el equipo principal es la columna
de destilacion, la cual, disefiada y dimensionada con base en los balances de masa
y energia, asi como: por los requerimientos de operacion, capacidad de
procesamiento y tiempo de operacion. El material de construccién y espesor se
selecciond en funcion de la temperatura y presion de disefio del equipo, los calculos

detallados y simulacién se encuentran en los Anexos IV y V respectivamente.

Los equipos secundarios: ultrafiltracion, unidad de enfriamiento e intercambiadores
de calor se dimensionaron con base en los balances de masa y energia, se
determinaron las dimensiones y caracteristicas de los equipos, se procedio a la

busqueda en el mercado nacional.

Una vez dimensionados los equipos principales y secundarios, se procedio a la
seleccion de los equipos complementarios: bombas de diafragma, bombas
centrifugas, valvulas de alivio, sistema de control, completando asi los

requerimientos de la planta.

Desde la Tabla 4.8 hasta la Tabla 4.15 se presentan las hojas de las
especificaciones de los equipos: tanque de agitacion, intercambiadores de calor,
ultrafiltracién, bomba de diafragma, columna de destilacion batch, unidad de

enfriamiento, bombas centrifugas y tanque de almacenamiento de agua.
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Tabla 4.8 Hoja de especificaciones del sistema de ultrafiltracion

HOJA DE ESPECIFICACION N.° 1

Nombre del equipo: TANQUE DE ACONDICIONAMIENTO TK-3001

Modelo: Material de construccion:
. Acero inoxidable 304
Fabricante: SIDIMEC S.A. Codigo: ASME VII DIV. 1
N/A Numero en planta: 3101

Parametros de diseiio:
Presion interna: 15 psig

Dimensiones: Temperatura maxima: 48 °C

Altura 1 140 mm Esfuerzo de traccion (S): 23 900 psi
Diametro 1 140 mm Eficiencia de juntas (E): 0,85

Volumen 1.26 m3 Tapa: tipo toriesférica

Espesor: 4:7_ mm 6 3/16” Tiempo de contingencia: 4 turnos de 8 horas
Conexiones 2(1/2”) y 2(1/4”) Parametros de Operacion:

Altura respecto al piso 500 mm Presion interna: 10,5 psig

Temperatura maxima: 40 °C
Tiempo de contingencia: 4 Turnos

Potencia: 1,0 HP
Sistema de agitacion Tipo de Agitador: Turbina 4P.
rpm: 100

Funcionamiento: Este equipo permite estabilizar el pH de la solucion de desecho tipo B, almacenar
la solucidn de desecho tipo B hasta por 4 turnos. El tanque se encuentra equipado con un sistema de
agitacion, control de pH que permite controlar el flujo de acido nitrico que alimenta la bomba
dosificadora, control de pH y alarma de nivel alto.

Modalidad de operacién: Opera en modo batch.

Esquema del Equipo:

1140 mm
\\m\\\a\\\\\\\\\a\\\\\\\\m

Y

ARy

22 7

VISTA FROMNTAL

VISTA SUFERIOR

100 mm




Tabla 4.9 Hoja de especificaciones del sistema de ultrafiltracion
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HOJA DE ESPECIFICACION N.° 2

Nombre del equipo: INTERCAMBIADOR DE CALOR DE PLACAS

E-3101
Fabricant Material de construccion:
abricante: .
, Modelo: Acero inoxidable (AISI 304)
Coditer SA | T2-BFGIOH | 4 100 E-3001
Numero en planta: 1
Parametros de disefio:
Numero de placas: 19
P max: 15 bar
Dimensiones: T max: 139 °C
L:213 mm Potencia: 22,8 kW
A: 130 mm Area total: 0,30 m?

Conexiones 4 (17)

Coeficiente global de transferencia: 705,34
W/m’K
Resistencia al ensuciamiento 1 e -4 m*’K/W

Funcionamiento: El intercambiador de calor E-3101 permite enfriar la solucion de

desecho tipo B hasta 10 °C previo al proceso de ultrafiltracion

Modalidad de operacién: Opera en modo batch.

Esquema del Equipo:

=, )

T

140 (5.5%)"

B4 2527

:;SE

Hﬂ*

n‘-d*i? PR

5156 = 1420 (20 3" - 58 37}




Tabla 4.10 Hoja de especificacion del sistema de ultrafiltracion
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HOJA DE ESPECIFICACION N.° 3

Nombre del equipo: ULTRAFILTRACION F 3101 A/B

Fabricante: Koch

Modelo:
PM30

Material de construccion:

Polisulfona
Codigo: F-3101

Numero en planta: 2

Dimensiones:

D: 102 mm

H: 1 082 mm

Area de filtrado: 2,3 m?

Parametros de disefio:

Membrana de polisulfona

Poro: 30 kDa.

Caida de presion maxima: 40 psi
Presion del permeado: menor a 20 psi
Td: 60 °C

pH: 1,5a 13,0

Conexiones:

Pardmetros de operacion:
Sanitaria de 3” T op: 10 °C

P op: 55 psi

pH: 4,0

Q:180,0 L/h

Funcionamiento:

La solucién acondicionada por pH y posteriormente por temperatura, ingresa al sistema de
ultrafiltracion, en el cual existe varios cartuchos con membrana de corte de 30 kDa. que

retienen el PEG y permiten que se filtre la solucién tipo B.

Esquema del equipo:

'

j 20 Smiitan Cloniection
| AL

A Olj
T ’

Do Nanltamy Conhecition

’;— 0D

i i
T

______. T‘_FIT ﬂ'"'----.._

Model A
inches (mm)
3043 4.0{102)

c D Permeate Process

inches (mm) inches (mm}  inches (mm) Conneciion Connection

40755 (1040 3(7T6) %' TIC ¥TC
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Tabla 4.11 Hoja de especificacion de la columna de destilacion

HOJA DE ESPECIFICACION N° 4

Nombre del equipo: COLUMNA DE DESTILACION T-3201

Fabricante: Industrias Romero

Material de construccion:
Acero inoxidable AISI 304
Cédigo: T-3101

Numero en planta: 1

Modelo:

Dimensiones:

Rehervidor:

D: 1300 mm

H: 900 mm

Columna

Espaciamiento entre plato: 240,0 mm
Distancia entre paltos 228,6 mm
Area total: 0,045 m?

Area activa: 0,031 m?

Perforaciones: do: 9,54 mm tres bolillos
Espesor plato 2,0 mm

Espesor columna 4,4 mm
Condensador Parcial

SpiraxSarco EVC-1F

Parametros de diseio:

P disefio: 2,41 psig

T diseno: 105,0 °C

Espesor columna, rehervidor, condensador
Condensador

Coraza: 2,0”

Potencia: 77,8 kW

Flujo de vapor: 45,85 kg/h
Flujo de agua: 887,25 kg/h

T agua de enfriamiento 4 °C
Rehervidor

Tubo concéntrico: 4 m x 2”
Area de transferencia: 0,64 m?
T vapor 40 psi: 120 °C
Parametros de operacion:

T condensador: 61,5 °C

T rehervidor: 87 °C

P: atmosférica 0,72 atm

Funcionamiento:

La columna de destilaciéon atmosférica
por lotes permite recuperar metanol con
una pureza masica superior al 93 %, el
tiempo de operacion de disefio
corresponde a 4,5 horas con flujo de
destiladko de 60,0 kg/h. Posee
condensador parcial y rehervidor. La
temperatura en el condensador es de 61,5
°C. El vapor que ingresa al rehervidor se
encuentra en 120 °C, a 40,0 psi.




Tabla 4.12 Hoja de especificacion bomba de dosificacion
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HOJA DE ESPECIFICACION N.° 5

Nombre del equipo: BOMBA DE DOSIFICACION P-3101

Material de construccion:
Fabricante: Modelo:

PVDF
ProMinent P-ALP-004-SW

Cédigo: P - 3101

Numero en planta: |
Dimensiones: Parametros de diseiio:
Ver esquema del equipo Volumen maximo 1,0 L/h — 28,9 L/h
Conexiones 4" NPT Preson maxima: 2,0 — 10,0 bar

Funcionamiento: Permite dosificar 4 mL de acido nitrico al 20 % (m/m) por cada
litro de solucién tipo B, en el tanque de acondicionamiento TK-3101, cuenta con
medidor de pH en linea que le permite aumentar o disminuir el flujo.

Modalidad de operacion: Opera en modo batch.

Esquema del Equipo:

177 H

1425




Tabla 4.13 Hoja de especificacion de la bomba de desplazamiento positivo
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HOJA DE ESPECIFICACION N.° 6

Nombre del equipo: BOMBA DE DESPLAZAMIENTO POSITIVO
P-3101/ P-3102

. Material de construccion:
Fabricante: Modelo: . .
Polipropileno
C -
rane DL-15 Cédigo: P-3101/ P-3102
Numero en planta: 2
Parametros de disefio:
Dimensiones: 0,15 m*/h a 4,50 m*/h
Ver esquema del equipo 1,5 bar a 7,0 bar
Entrada de '4” roscada ISO 228/1 Parametros de operacion:
Diafragma NSPH: 1,34 m
TDH: 45 psi
Funcionamiento:

La bomba P-3101 permite transportar la solucién de desecho desde el tanque TK-
3101 al intercambiador de calor E-3101

La bomba P-3201 se utiliza para vaciar los fondos de destilacion al finalizar la
operacion de la columna de destilacion.

Modalidad de operacién: Opera en modo batch.

Esquema del Equipo

F-- :;n\ ) 1 — Dimensionas mm
j;:, I 1& jp %‘ I ]é I A B c D
Ll u ’ DL15 212 293 185 195
% @) DL25 263 372 252 220
‘;;LJ' ) * | oLao 353 439 334 255
LS5 DL 50 450 522 443 340
| f f"F_;ﬂ\ I T \]Er] DL 80 558 785 578) 470

T =1 |
) r ) l
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Tabla 4.14 Hoja de especificacion de la unidad de enfriamiento

HOJA DE ESPECIFICACION N.° 7

Nombre del equipo: UNIDAD DE ENFRIAMIENTO “chiller”

. Material de construccion: Acero

Fabricante: | Modelo: . .

galvanizado prepintado

ECCLASH-COMPACT-1

Ecogreen CCLASH-CO CT-1C Cédigo: E-1101

Numero en planta: 1

Parametros de diseiio:
Dimensiones: Capacidad: 12,5 T enfriamiento/h
Ver esquema del equipo Voltaje: 208-230 V

Compresor: tipo piston

Potencia: 5,51 W
Funcionamiento:

La unidad de enfriamiento permite proporcionar agua de enfriamiento a los equipos de
transferencia de calor para mantener las condiciones de operacion en la planta de
recuperacion de metanol y polietilenglicol.

Modalidad de operacion: Opera en modo batch

Esquema del Equipo:

G
F 4-10%20

Dimension . Modelo MEMACOTDC

1212
502
1700
1135
1162
132
254
235
B0
504.5

>

2-Red

IO TmmEA®

=]

UNIT men
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5. ESTUDIO DE PREFACTIBILIDAD ECONOMICA

La prefactibilidad econémica para la implementacion del proyecto de una planta de
recuperacion de metanol y polietilenglicol a partir de soluciones de desecho
provenientes del proceso de preservacion de flores, se evalua por medio del
indicador econdmico relacion costo-beneficio, se toma en cuenta costos: de
inversion, fijos, variables e ingresos por ahorro de compra de materia prima y

tratamiento de desechos.

5.1. INVERSIONES

Los costos de inversion estan constituidos por: costos de equipos, mano de obra e
insumos. En esta seccion no se toma en cuenta costos del terreno, permisos de
funcionamiento ni patentes porque la empresa ya se encuentra constituida y en

funcionamiento. En la Tabla 5.1 se presentan los costos por equipos e instalacion.

Tabla 5.1 Costos de inversion para la planta de recuperacion de metanol y polietilenglicol

Costo Costo total
Equipos Unidades | unitario (USD)
(USD)
Tanque de acondicionamiento 1 3500,00 | 3 500,00
Bomba de detsplazamlento ) 440,00 880,00
positivo
Intercambiador de calor 2 627,00 1 254,00
Sistema de ultrafiltracion 1 3 000,00 | 3 000,00
Columna de destilacion 1 16 872,00 | 16 872,00
Unidad de enfriamiento 1 8 754,00 | 8 754,00
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Tabla 5.1 Costos de inversion para la planta de recuperacion de metanol y polietilenglicol
(continuacion...)

Costo Costo total
Equipos Unidades unitario (USD)
(USD)
Tuberia (m) 20 25,00 500,00
Accesorios de tuberia 20 30,00 600,00
Obra civil 1 15 000,00 | 15 000,00
Total, de la Inversion 50 360,00

La inversion total asciende a 50 360,00 USD en la implementacion de equipos, los

costos que se muestran en la Tabla 5.1 fueron proporcionados por Alinatura S.A.

5.2. COSTOS FIJOS Y COSTOS VARIABLES

5.2.1. COSTOS F1IJOS

Los costos fijos hacen referencia al personal necesario para operar en la planta de
recuperacion, de acuerdo con la planificaciéon de la produccion, es necesario
contratar a una persona para que realice las actividades previstas en un turno, el
salario contempla los beneficios de ley. En la Tabla 5.2 se presentan los costos de
ndémina de personal, en el cual se contempla: pago patronal al IESS (11,15 %),

décimo tercer y décimo cuarto sueldo (Instituto Ecuatoriano de Seguridad Social,

2017).

Tabla 5.2. Costos de nomina para la planta de recuperacion de metanol y polietilenglicol
Careo en la Salario Aporte Total, Total, | Décimo | Décimo Total
P%an ta minimo | patronal IESS | mensual | ,pual tercero cuarto (USD’)
(USD) (USD) (USD) | (usp) | (USD) | (USD)
?)fg;i‘i‘géie 500,00 55,75 555,75 | 6669,00 | 500,00 | 386,00 | 755500
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El salario se fijo6 en 500,00 USD que corresponde al salario percibido por los

operarios en Alinatura S.A que tienen funciones semejantes.

El mantenimiento de la planta también es considerado como un costo fijo,
equivalente al 10 % del costo total de los equipos, es decir 5 036,00 USD (Sinnot y
Towler, 2013, p.245).

5.2.2. COSTOS VARIABLES

Los costos variables corresponden directamente a los costos asociados al proceso,

en este caso corresponden al costo de diésel y consumo de energia eléctrica.

Los valores que se presentan en la Tabla 5.3 corresponden a la operacién de planta
por un batch con los tiempos estimados de operacién de los equipos indicados en
la Seccion 4.4.

Tabla 5.3. Costos variables de la planta de recuperacion de metanol y polietilenglicol, por
lote de produccion

Servicio Consumo Costo Total

Batch (USD)
Energia eléctrica (kw-h) 70,05 0,09 6,30
Diésel (gal) 4,00 1,20 4,80
Acido nitrico 20 % m/m (kg) 1,03 0,45 0,46
Total 11,56

5.3. INGRESOS POR AHORRO

Durante el segundo semestre del 2016 la empresa Alinatura S.A contrato los
servicios de una empresa externa para la recuperacion de 32 887,62 kg de solucién

de desecho, cada kilogramo de solucién tratada tuvo un costo de 0,60 USD.
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En la Tabla 5.4 se presentan los costos por servicio de destilacion contratados
durante el 2016.

Tabla 5.4 Costos por servicio de destilacion

Soluciones de Soluciones de Costos de destilacion Total, anual (USD)
desecho/semestre (kg) desecho/afio (kg) (USD/kg) ’
32 887,62 65 775,24 0,60 39 465,14

Se procesan 486,79 kg/batch de soluciones de desecho. Con base en la cantidad
de soluciones de desecho recuperadas en 2016 se deberian realizar 136 batch
anuales obteniendo como resultado 270,00 kg de metanol y 5,65 kg de

polietilenglicol.

En la Tabla 5.5 se muestran costos: fijos, variables y por depreciacion, de un afo
de operacion, considerando que se realizan 136 batch/afo, en 2016. Se consideré
una vida util de los equipos de 10 afios y se realizé una depreciacion lineal (Sinnot
y Towler, 2013, p.241).

Tabla 5.5 Costos totales anuales

Costos (USD)
Costos por mantenimiento 5 036,00
Costos fijos anuales 7 555,00
Costos Variables anuales 1572,16
Depreciacion anual 5 036,00
Total 19 199,16

Batch anuales 136,00

Costo/batch 141,17
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En la Tabla 5.6 se muestra el costo total de tratamiento de un kilogramo de solucion

de desecho.

Tabla 5.6 Costos por solucion de desecho tratada

(USD/kg de
Costos solucion de desecho)
Depreciacion de equipos 0,07
Mantenimiento de equipos 0,07
Costos fijos 0,11
Costos variables 0,02
Total 0,27

El costo por tratar 1 kg de solucién de desecho es de 0,27 USD y el costo del

servicio de tratamiento de 1 kg a través de una empresa externa es de 0,60 USD,
existiendo un ahorro de 0,33 USD.

Por tanto, la relacion costo beneficio corresponde al valor de 1,82, el valor es mayor

a 1 por lo que se considera un proyecto rentable un proyecto rentable.

En la Tabla 5.7 se muestra el ahorro total por la implementacion de la planta de

recuperacion de metanol y polietilenglicol.

Tabla 5.7. Ahorro por tratamiento de soluciones de desecho batch

Batch

Ahorro Valor comercial Total,

(kg) (USD) (USD)

Masa solucion tratada 486,79 0,33 189,85

Masa de metanol 93 % (m/m) | 270,00 0,95 256,50
Masa de PEG 5,65 1,24 7,01

Ahorro total

481,06
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Al asumir el ahorro global permite determinar que la recuperacion de la inversion
se realiza en el momento que se opera el batch numero 137, que en las condiciones

de 2016 se realizaria en 1,06 afnos.
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6. CONCLUSIONES

La implementacién de la planta de recuperacion de metanol y polietilenglicol
permite obtener: 270,00 kg de metanol con una pureza del 93 % (m/m) y

5,65 kg de polietilenglicol por cada batch operado.

Mediante la recuperacién de metanol y polietilenglicol se reduce en un 57 %
la generacion de residuos de la planta de preservacion de flores, disminuyen
los costos operativos, mejora la productividad, aumenta el espacio operativo

de la empresa Alinatura S.A.

El costo por tratar 1 kg de solucién de desecho se reduce de 0,60 USD a
0,27 USD, lo que permite a la empresa Alinatura S.A recuperar la inversion

en 1,06 anos.
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ANEXO I

BALANCE DE MASA Y ENERGIA

El contenido de sodlidos totales, porcentaje de metanol, pH y temperatura de las
soluciones de desecho varia segun el tipo de flor a preservar, sin embargo, con
base en los analisis realizados en el laboratorio de la empresa se obtuvieron valores

promedio que se presentan en la Tabla Al.1

Tabla AL.1 Caracterizacion de las soluciones de desecho provenientes del proceso de
preservacion de flores.

Parametro Solucion de desecho A Solucion de desecho B
Solidos totales (g/L) 10 35
Metanol % (m/m) 55 60
pH 6,5 6,0
Temperatura (°C) 30 25
Densidad Relativa (20/4) 0,9052 0,8946
Volumen (L) 350 190

Con los datos que se muestra en la Tabla Al.1 se procede a determinar la masa de

las soluciones de desecho Ay B.

0,9052 kg » ]
Mg 4 = 350 L X I - 316,82 kg de solucion de desecho tipo A

0,8946 kg

Mgrp =190 L X ——

= 169,97 kg de solucion de desecho tipo B

Se generan 316,82 kg de solucion tipo A y 169,97 kg de solucién tipo B, en total
existen 486,79 kg de efluentes que provienen del proceso de preservacion de flores,
las mismas que seran tratadas para recuperar metanol y polietilenglicol para su

futura reutilizacion en el proceso de preservacion de flores.



137

Se determind la composicion de las soluciones de desecho con base en la

caracterizacion presentes en la Tabla Al.1.

Por lo tanto, para la solucién de desecho tipo A,

10 1k
MpEGsolA — 350,00 L 1 i,g X 1 Ooogg = 3,50 kg de PEG
55k
Mcuzonsola = 316,82 kg 100 kgg = 174,25 kg de metanol

M qguasoia = 316,82 kg — 174,25 kg de CH;0H — 3,50 kg PEG = 139,07 kg agua

La composicidn de la solucidon de desecho es:

~ 35009 1kg
MpgG sorp = 190 L 1L <1 000g 6,65 kg PEG
0 kg

100 kg = 101,98 kg de metanol

M aguasots = 169,97 kg — 101,98 kg de metanol — 6,65 kg PEG = 61,34 kg agua

Mcuson solp = 169,97 kg

En la Tabla Al.2 se muestra la composicion de las soluciones de desecho que
ingresan a la planta de recuperacion de polietilenglicol y metanol, la numeracion de

las corrientes guarda relacién con el diagrama de flujo del proceso.

Tabla AL2 Caracterizacion de las soluciones de desecho provenientes del proceso de
preservacion de flores

Corriente 1 6
Descripcion Solucion Tipo B Solucion tipo A
Masa | Moles % % Masa | Moles % %
Sustancia | (kg) | (kmol) | Masa | Moles | (kg) | (kmol) | Masa | Moles
PEG 6,65 0,02 3,91 0,25 3,50 0,01 1,10 0,00

Metanol 101,98 | 3,19 | 60,00 | 48,20 |174,25| 545 55,00 41,00
Agua 61,34 | 3,41 | 36,09 | 51,54 |139,07| 7,73 43,90 59,00
Total 169,97 | 6,61 | 100,00 | 100,00 |316,82| 13,18 | 100,00 | 100,00




138

AlL.1 BALANCE DE MASA EN EL TANQUE DE ACONDICIONAMIENTO TK-3001

Para obtener un valor de pH 4,0 en la solucion de desecho tipo B se debe adicionar
acido nitrico a la solucion. De acuerdo con los analisis realizados es necesario

adicionar 5 mL de acido nitrico al 20 % (m/m) por cada litro de solucién tipo B.

La cantidad de &cido nitrico al 20 % (m/m) por batch a adicionar se calcula a

continuacion.

Densidad relativa del acido nitrico al 20 % a 20 °C es: 1,0818 (Perry et al., 2008,
p. 2-102).

5mlL de sol HNO5 1L 1,0818 kg

X X
190L 1L 1000mL 1LsolHNO;s

= 1,03 kg de HNO5 al 20 %

En la Figura Al.1 se muestra el balance de masa en el tanque de acondicionamiento
TK-3101.

6,65 kg PEG

101,98 kg CHsOH

61,34 kg H,0

0,21 kg HNOs 169,97 kg Sol B

0,82 kg H,O
1,03 kg HNOs al 20 %
—

\4

Acondicionamiento de la solucion tipo B

pH=4,0; T=30°C

0,21kg HNO3
6,65kg  PEG
101,98 kg CH,OH

62,16kg HO V¥
171,00kg  Sol B

Figura AI.1 Balance de masa tanque de acondicionamiento TK-3101
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AL2 BALANCE DE MASA SISTEMA DE ULTRAFILTRACION

En la Figura Al.2 se muestra el diagrama del balance de masa de la operacién de
ultrafiltracién, ingresan 170,99 kg de solucién de desecho tipo B, previamente
acondicionado a un valor de pH 4,0 y a una temperatura de 10 °C. Segun Rito-

Palomares, la remocion de polietilenglicol a estas condiciones fue del 85 % (2001).

0,21 kg HNO3
6,65 kg PEG
101,98 kg CH,OH
62,16kg HO
171,00 kg So[B

v

5,65 kg PEG Ultrafiltracion de la solucién tipo B

&
<«

pH = 4,0; T= 10 °C

0,21kg HNO3
1,00kg  PEG
101,98 kg CH,OH

62,16kg HO v
165,35kg  Sol B

Figura AI.2 Balance de masa sistema de ultrafiltracion F-3101

AL3 BALANCE DE MASA COLUMNA DE DESTILACION T-3201

La operacion de la columna de destilacion se realiza por lotes, con relacion de
reflujo variable en el tiempo para obtener un destilado constante del 93 % (m/m).

Se detallan los calculos del balance de masa.
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La alimentacion a la columna de destilacion corresponde a la suma de la corriente

de la solucion filtrada tipo B y la corriente de la solucién tipo A que se presenta en

la Figura Al.3.
174,25 kg CH,OH
5,65 kg PEG Ultrafiltracién de la solucion tipo B 8 3
< pH = 4,0'. T: 10 oC 139,07 kg HZQ
316,82 kg solA
0,21kg HNO3
1,00 kg  PEG >
101,98 kg CH3OH
62,16kg H,O 0,21 kg HNO3
165,35kg Sol B 4,50 kg PEG
276,23 kg CHSOH
201,23 kg H,O
v 482,17 kg alimentacién
Separacién de Metanol
P=0,72 atm; Ts= 64,5 °C

Figura A3 Balance de masa corriente de ingreso a la columna de destilacion T-3101

En la Tabla Al.3 se muestra la composicion masica y molar de la carga en el

hervidor en cada batch de operacion.

Tabla AlL.3 Composicion mésica y molar de la alimentacion en el hervidor de la columna
de destilacion

Corriente 7
Descripcion Solucién entrada a destilacion
Sustancia Masa kg kgmol % Masa % Moles
Acido nitrico 0,21 0,00 0,04 0,02
PEG 4,50 0,01 0,93 0,06
Metanol 276,23 8,63 57,29 43,54
Agua 201,23 11,18 41,73 56,39
Total 482,17 19,83 100,00 100,00
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AL3.1 REFLUJO MINIMO Y NUMERO DE ETAPAS

Para determinar la composicion del destilado y de los fondos de destilacion es
primordial determinar el numero de etapas que posee la columna de destilacion, de
igual manera es necesario conocer las distintas rectas en las que operara la
columna. Para determinar el numero de etapas se utiliza el método McCabe-Thiele

y se comprueba el resultado con la ecuacion de Fenske descrita en la Seccion 3.3

Los datos de equilibrio a presion constante del sistema metanol-agua se obtuvo
mediante el modelo termodinamico NTRL utilizando el software Chemcad a la
presion de 545 mm de Hg que corresponde a la presion atmosférica en la ciudad
de Cayambe. En la Tabla Al.4 se muestran los datos de equilibrio liquido y vapor

para el sistema metanol-agua.

Tabla Al.4 Equilibrio liquido-vapor sistema metanol-agua a 0,72 atm modelo
termodinamico NTRL

Fraccién molar metanol vapor Fracciénlirzlll(l)ilg(r) metanol Volatilidad relativa
0,000 0,000 0,000
0,050 0,271 5,414
0,100 0,424 4,235
0,150 0,521 3,473
0,200 0,589 2,944
0,250 0,639 2,558
0,300 0,680 2,265
0,350 0,713 2,036
0,400 0,741 1,853
0,450 0,767 1,704
0,500 0,790 1,581
0,550 0,812 1,477
0,600 0,833 1,389
0,650 0,854 1,314
0,700 0,874 1,249
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Tabla Al. 4 Equilibrio liquido-vapor sistema metanol-agua a 0,72 atm modelo
termodindmico NTRL (continuacion...)

Fraccidon molar metanol vapor | Fraccion molar metanol liquido | Volatilidad relativa

0,750 0,894 1,192
0,800 0,915 1,143
0,850 0,935 1,100
0,900 0,956 1,063
0,950 0,978 1,029
1,000 1,000 1,000

Volatilidad media 2,054

(Chemcad 6.1.3)

En la Figura Al.4 se muestra el diagrama de equilibrio liquido-vapor a 0,72 atm para

el sistema metanol-agua.

0,9

0,8

0,7

0,6

0,5

0,4

0,3

0,2

0,1

Fraccion molar de metanol en el vapor, (y)

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

Fraccion molar de metanol en el liquido, (x)

Figura Al.4 Diagrama de equilibrio sistema metanol-agua método termodinamico NTRL a
0,72 atm
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El reflujo minimo se determina trazando una recta entre el punto del destilado (0,88)
y la composicioén en el rehervidor (0,43), la pendiente de esta recta corresponde a

la relacién de liquido vapor (L/V)min, como se observa en la Figura Al.5.

1,00

n90

(o]
o

~
o

[e2)
o

o

w b U
o

N
o o
I~

=
o
~]

o
o

Fraccion molar de metanol en el
vapor, (y)

000 010 020 030 040 050 060 070 080 090 1,00
Fraccion molar de metanol en el vapor, (x)

Figura ALS Reflujo minimo, composicion en el destilado de 0,88 y en el hervidor 0,44

La relacion minima de liquido y vapor corresponde a la pendiente de la recta que
se forma entre la composicién en el destilado y la composicion inicial en el hervidor,

la Ecuacion Al.1 permite determinar la pendiente de la recta.

(b)) Loz [AL1]
V/min - Xp — Xwi

Donde:

V: vapor que se genera en el hervidor, (mol/s)

L: liquido que regresa del condensador a la columna, (mol/s)

Yp: fraccion molar del componente mas ligero en el vapor destilado

Vwi- fraccion molar del componente mas ligero en el vapor en el rehervidor
Xp: fraccion molar del componente mas ligero en el liquido en el destilado

Xwi fraccion molar del componente mas ligero en el liquido en el rehervidor
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L 0,88 — 0,75
( ) = = 0,29
min

% ~ 0,88 — 0,43

El reflujo minimo se determina mediante la Ecuacion Al.2

(%) | [Al.2]

La relaciéon minima de liquido vapor es 0,29; por lo tanto,

(R)ppin = 0,29 = 0,41
mn T 10,29

El minimo numero de etapas necesarias para lograr la separacion se realiza
trazando la recta con pendiente Rmin y se toma como punto la composicion molar
en el destilado requerida. En la Figura Al.6 se observa la cantidad minima de etapas
incluida el hervidor, cada recta horizontal entre la linea de 45° y la linea de equilibrio
constituye una etapa, se observa que existen seis rectas en el diagrama que
equivale a cinco platos tedricos y un hervidor. Se comprueba el numero de etapas

con la ecuacion de Fenske.

0,9 —
20,8 — |
) |
50,7
2 ]
30,6 —
UA
02
E Sy
T
5%
] I
EOE
:50,2 —
80,1
S
[T
0 N
o o1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
Fraccion molar de metanol en el liquido, (x)

Figura AL.6 Minimo niimero de etapas teoricas, Rmin= 0,41
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Al.3.1.1 Composicion final de los fondos de destilacion

Las rectas de operacion se trazan con distintos valores de pendiente, iniciando en
la relacion L/Vmin manteniendo como punto la composicién del destilado y se
grafican los seis platos tedricos determinados previamente. Se determinaron las

composiciones finales en el hervidor para cada una de las rectas de operacion de

la columna.

En la Figura Al.7 se muestra el ejemplo de calculo para el valor de (L/V)
correspondiente a 0,396 en el diagrama de equilibrio x-y se ha graficado la recta de

operacion y=0,369x + 0,54 y las seis etapas tedricas, a estas condiciones se

determiné que la composiciéon molar del hervidor es 0,25.
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Figura AL.7 Diagrama de equilibrio X,y recta de operacion y = 0,396x + 0,54

La cantidad de destilado producido por lote se determina mediante la Ecuacion Al.3

_Wi(xwi_xwf) [A|3]

Xp — Xwfr
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Wi contenido molar inicial en el hervidor, (mol/s)
Wr: contenido molar final en el hervidor, (mol/s)
XD: fraccion molar de metanol en el destilado

Xwi: fraccion molar de metanol inicial en el hervidor
Xwf: fraccion molar de metanol final en el hervidor

La composicion molar inicial en el hervidor se encuentra disponible en la Tabla Al.3,
estos valores se remplazan en la Ecuacién Al.1, la composicion molar requerida es
del 88,20 % de metanol.

W W = 19,83(43,54 — 25,00)
T (88,20 — 25,00)

= 5,82 kgmol de destilado

Wir=14 = 14,01 kgmol en el hervidor

En la Tabla Al.5 se presenta las distintas rectas de operacion de enriquecimiento y

la cantidad de destilado producido en cada una de las relaciones L/V.

Tabla ALS Ecuaciones de las rectas de operacion de enriquecimiento ROE

LV Corte en Reflujo Xw (Wi- Wi)
Pendiente eJ]: Y ROE R % mol kmol
0,288 0,639 | y=0,288x+0,639| 0,394 46,000 0,000
0,396 0,540 |y=0,396x+0,540| 0,655 25,000 5,817
0,452 0,490 y=0,452x+0,490 | 0,825 20,000 6,845
0,509 0,440 y=0,509x+0,440 | 1,035 15,600 7,632
0,565 0,391 y=0,565x+0,391| 1,300 12,000 8,208
0,622 0,341 y=0,622x+0,341| 1,644 9,800 8,534
0,678 0,291 y=0,678x+0,291 | 2,108 7,000 8,924

En la Figura Al.8 se muestra un diagrama de la separacion de metanol con el

respectivo balance de masa de cada uno de los componentes.
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0,21kg HNO3
450kg  PEG 251,10 kg CH,OH
276,23 kg CH,OH 18,90 kg H,0
201,23 kg H,0 270,00 kg  Destilado
482,17kg  batch | Separaciéon de Metanol
g P=0,72 atm; Ts= 64,5 °C
021kg  HNO3
4,50 kg PEG
25,13kg  CH,OH
182,33 kg H,0
¥ 212,17kg  Fondos

Figura AL8 Balance de masa en la columna de destilacion T-3201

En la Tabla Al.6 se muestra la composicidon molar y masica de las corrientes de

destilado y de fondos resultantes del proceso de destilacion.

Tabla AI.6 Composicion masica y molar de las corrientes resultantes de la destilacion

Corriente 8 9
Descripcion Salida, destilado Salida, fondos
Sustancia | Masa | Moles % Yo Masa | Moles % Yo
kg kmol Masa | Moles kg kmol | Masa | Moles
Acido nitrico| 0,00 0,00 0,00 0,00 0,21 0,00 0,10 0,03
PEG 0,00 0,00 0,00 0,00 4,50 0,01 2,12 0,10
Metanol | 251,10 7,85 93,00 | 88,20 | 25,13 0,79 6,33 7,19
Agua 18,90 1,05 7,00 | 11,80 | 182,33 | 10,13 | 85,94 | 92,68
Total 270,00 | 8,90 100,00 | 100,00 | 212,17 | 10,93 | 94,48 | 100,00

El método analitico para determinar el numero de platos tedricos incluido el calderin

y el condensador estd dado por la ecuacion de Fenske (Ecuacion Al.4). La

volatilidad relativa media se determin6 con los datos de equilibrio xy presentes en

la Tabla Al.4, entre los valores de 0,88 y 0,06; corresponde al valor de 2,02
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xp (1 — Xws)
log <XSVf(1 — }‘?,Df))

log(Tiap)
o (0,8820(1 _ 0,07190))
§{70,0719(1 — 0,8820)
log(2,02)

[AL4 ]

Ndmero minimo platos =

Numero minimo platos = =639=7

En la ecuacion de Fenske se incluye al hervidor y condensador como etapas
tedricas. Se concluye que la columna de destilacién debe tener cinco platos tedricos

como minimo para lograr la separacion de la mezcla agua-metanol.

AL3.2 RELACION DE VAPORIZACION DE LA COLUMNA DE DESTILACION

El tiempo de operacion de la columna de destilacion se calcula mediante la

Ecuacion 3.20. La solucion de la integral se realizd con los datos expuestos en la

Tabla Al.7 mediante una integracion grafica método de los trapecios.

Tabla AL.7 Composicion en el hervidor a distintas relaciones de L/V

1
L/V Xy Xp — Xy | (1 —L/V)(xp — X,)?
0,283 0,42 0,46 6,58
0,396 0,37 0,51 6,36
0,452 0,20 0,68 3,95
0,509 0,16 0,724 3,88
0,565 0,12 0,76 3,98
0,622 0,10 0,782 4,32
0,678 0,07 0,81 4,73

Para encontrar el valor de la integral se utiliza el método de los trapecios, se

encuentra descrita en la Ecuacion Al.5.

b b [AL5]
[ 760 = 22 G + 27G0) + 4 27 G) + £ )
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0,42 1
~ 1,47
4[(),07 (1 - L/V)(xD - xw)2

La relacion de vaporizacion con el tiempo de operacion de la torre se calcula en la
Ecuacion Al.6, los datos alimentacién se obtienen de la Tabla Al.3 y los datos al

final de la destilacion se obtiene de la Tabla Al.6.

Wi (Xwi — Xwyr) f"Wf dx,, [AL.6]
4 xy; (L= L/V)(xp —x)?

Remplazando los valores:

o - 19,8300(0,8820 — 0,4354)(1,4685) _ 13,00
B v Ty

La Ecuacion Al.6 depende de la cantidad de vapor a generar y del tiempo que opere
la columna de destilacion, la cantidad de vapor que se genera durante los cambios

de relacion de reflujo es 13,00 kmol.
La cantidad de liquido condesando respecto al destilado se calcula mediante la

integracion numérica de Ecuacion Al.7, los datos para la integracion numérica se

encuentran disponibles en la Tabla Al.5 en la columna R y la columna Wi-Wr.

R2
|4 =J. RdD [ALT7]
R1

R=R2
V= f RdD = 12,30 kmol
R=R1

El valor de la integral de la Ecuacion Al.7 comparado con el valor obtenido de la
Ecuacion Al.6 es similar y permite comparar los dos métodos para determinar la

cantidad de vapor que se genera en la torre, se asume el promedio de estos valores
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que es 12,65 kmol, como la cantidad de vapor que se genera en la torre de

destilacion en un lote.

AL4 BALANCE DE ENERGIA INTERCAMBIADOR DE CALOR AGUA DE
REFRIGERACION ACONDICIONAMEINTO SOLUCION (E-3101)

Se procede a determinar en flujo de calor para enfriar la soluciéon de 30 a 10 °C

mediante la Ecuacion Al.8.

El Cp medio de la solucién de metanol a la concentracion molar de 45,8 %
corresponde a 0,80 kcal/kg°C (Perry et al., 2008, p 2-184)

Q= msolBCpsolB(Tf - To) [A|8]
Donde:
Q: calor transferido por unidad de tiempo, (W)

mg, . Masa de solucién tipo B, (kg)

Cpsor g: Capacidad caldrica a presion constante de la solucién B, (kJ/kg°C)

Ty: temperatura final, (°C)
T,: temperatura inicial, (°C)

=171,00 kg x 0,8 keal (10-30)°C =-2736 keal K = —11436,5 K
0= """ batch ' kg°C B batch kcal " batch

El suministro de agua de enfriamiento se realiza a 4 °C, se recomienda que el
retorno de agua previamente utilizada hacia el equipo de enfriamiento no sobrepase
los 25 °C. La cantidad de agua necesaria para enfriar la solucién de desecho tipo
B se calcula igualando el calor perdido por la solucion y el calor ganado por el agua

de enfriamiento (Ecuacién Al.9).

msolBCpsolB(Tf - To) = _maguacpagua(Tf - To) [A|9]
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kc
kg

kc
kg

al al
171,00 kg % 0,806 °C (10 — 30)°C = —Mgguq X 1 X °C (15—-4)°C

Magua = 490,20 kg de agua de enfriamiento

AL5 BALANCE DE ENERGIA COLUMNA DE DESTILACION T-3201

El balance de energia en la columna de destilacion se realiza segun la Figura Al.9

y se calcula mediante la Ecuacién Al.10.

Figura AIL.9 Balance de energia columna de destilacion.

Q, = Q.+ DHy [Al.10]
Donde:
Q,: flujo de calor que ingresa en el hervidor (W/m2°C)
Q.: flujo de calor que se remueve en el hervidor (W/m?°C)
D: masa de destilado, (kg)

Hp: entalpia en el destilado, (kJ/kg)
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ALS5.1 BALANCE DE ENERGIA EN EL HERVIDOR

Se conoce que toda la masa que se evapora en el hervidor tiene que condensar
para mantener las condiciones de reflujo y para obtener una cierta cantidad de
destilado, el calor que aporta el hervidor se determina mediante la Ecuacion Al.11

y la Ecuacion Al.12 permite calcular calor removido por el condensador.

Qr = mmem(Ts - To) + AV

[Al.11]

Donde:
Q,: calor transferido en el hervidor por unidad de tiempo, (W)
m,,:  masa de alimentacion en el calderin, (kg)
Cpm: capacidad caldrica a presidon constante de la mezcla, (kJ/kg°C)
T: temperatura de saturacion, (°C)
T,: temperatura inicial, (°C)

Qc = VA+ myCpp(T, — T) [Al12]
Donde:
Q.: calor transferido en el condensador por unidad de tiempo, (W)

flujo de vapor en la torre, (kg)
A calor latente de vaporizacion, (J/kg)
mgy: masa de destilado, (kg)
Cpq:  capacidad caldrica a presidon constante del destilado, (kJ/kg°C)
T: temperatura de saturacion, (°C)

T,: temperatura inicial, (°C)

En la Tabla Al.8 se determinar el calor latente medio segun la variacion de la
composicion en el hervidor. En la Figura Al.10 y Al.11 se muestra el diagrama el
diagrama de temperatura de punto de burbuja versus concentracion y el diagrama
de entalpia versus concentracidon del sistema metanol-agua (Perry et al., 2008, p.
2-188 y 2-210).
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Tabla AL8 Calor latente de vaporizacion de la mezcla metanol-agua en funcién de la

100
90
80
70
60
50
40
30
20
10

T (°C)

Figura AIL.10 Temperatura de punto de burbuja, rocio versus concentracion sistema

0,1

composicion en el hervidor

Xw Hv Hl A
% mol kJ/kmol kJ/kmol kJ/kmol
0,42 38 803,38 1 250,59 | 37552,78
0,37 39 218,17 1366,17 | 37851,99
0,20 40 182,24 1770,25 | 38411,99
0,16 40714,58 | 2029,34 | 38 685,24
0,12 41 480,55 | 2397,60 | 39082,95
0,09 41 480,55 | 2397,60 | 39082,95
0,07 42 682,09 | 2924,76 | 39 757,33
0,06 42 682,09 | 292476 | 39757,33
0,05 42 682,09 | 2924,76 | 39757,33
38 882,21
0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7

Fracion molar de metanol

metanol-agua 0,72 atm.

0,8

0,9
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La cantidad de vapor generado en el hervidor es de 12,65 kmol/batch se determina
a por medio de las Ecuaciones Al.6 Al.7, la capacidad cal6rica a presion constante
para la mezcla de metanol al 45,8 % en moles que se encuentra en el hervidor
corresponde a 0,80 kcal/kg°C, la masa inicial en el hervidor se obtiene de la Tabla
Al.3 (Perry et al., 2008, p2-184).

Se remplazan los valores en la Ecuacion Al.11 para determinar el calor que ingresa

al sistema en el hervidor:

_ 182,17 kg x 080 I8N 1gyoc + 12,65 3888221
Or = Sl kg °C 1 kcal """ batch "7 kmol
— 566 029,27
Qr = " batch

AL5.2 BALANCE DE ENERGIA POR CONDENSACION

El calor removido en el condensador se calcula a partir de la Ecuacién Al.12. El
calor latente de condensacion de la mezcla al 88 % molar es -36 702,50 kJ/kmol,
(Figura Al.10).

El vapor condensado en la columna es 12,65 kmol/batch (Ecuaciones Al.6 y Al.7),

el destilado obtenido en la operacién de un batch es 270 kg (Tabla Al.6).

El valor de la capacidad calérica media a presidén constante de la mezcla al 88 %
molar es 0,67 cal/g°C (Perry et al., 2008, p. 2-184). Para obtener un destilado del
88,20 % molar el condensador debe encontrarse a la temperatura de 61,5 °C y el
destilado se almacenara a 30 °C, estos valores se sustituyen en la Ecuacion Al.12,

por lo tanto:

— 1265000 367025 4 970 K9 gy KU A8 K
Qe = 12654 ten " kmol batch~ " kg 1kcal

(30 —61,5)
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= —464 287,63 il 23 819,10 il = —488 106,73 il
Qc = """ batch " batch """ batch

Kern (1999), recomienda para columnas de destilacion pequefas la utilizacion de
un condensador parcial ubicado en el tope de la columna que se encarga de
condensar la relacién de reflujo; para condensar y subenfriar el destilado se ocupa

otro condensador (p. 320).

ALS5.2.1 Balance de energia en el condensador parcial

La generacion de vapor es de 12,65 kmol/ batch (Ecuacion Al.6 y Al.7), se obtiene
como destilado 8,9 kmol (Tabla Al.6). El reflujo existente en la columna de
destilacion durante el proceso batch es la diferencia de estos dos valores y
corresponde a 3,75 kmol de vapor que se condensa, la Ecuacion Al.13 permite

determinar el calor removido por el condensador parcial.
Qcr = RA [ALL13]

Donde:
Q.r:  calor transferido en el condensador parcial por unidad de tiempo, (W)
R: reflujo, (kmol)

A calor latente de vaporizacion, (J/kg)

= 3,75 kmol X —36 702,50 il = —137 634,38 il
Qcr = 3, batch " kmol " batch

ALS5.2.2 Balance de energia en el condensador subenfriador

El calculo del calor removido en el condensador subenfriador se determina
mediante las Ecuaciones Al.14 y Al.15. Se ocupa las propiedades termofisicas de
la Seccion Al.5.2
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Qcs = DA+ myCpp (T, — Ty) [Al.14 ]
Q.= VA+ myuCpp(T, — Ty) [Al.15]
Donde:

Q.s:  calor transferido en el condensador subenfriador por unidad de tiempo, (W)

V: flujo de vapor en la torre, (kg)
A calor latente de vaporizacion, (J/kg)
my: masa de destilado, (kg)

Cpq:  capacidad caldrica a presidon constante del destilado, (kJ/kg°C)
T: temperatura de saturacion, (°C)

T,: temperatura inicial, (°C)

Remplazando los valores se obtiene:
kmol kJ kg kcal 4,18 kJ

= 8,9 —36 702,50 ——+ 270 ——— % 0,67 30 — 61,5)°C
Qes batch femol batch kg °C 1 kcal ( )
= —326 652,25 K 23 819,10 K = —350 471,35 K
Qs = """ batch """ batch """ batch

AL5.3 CONSUMO DE VAPOR, AGUA DE REFRIGERACION Y DIESEL

AlLS.3.1 Consumo de vapor

Para vaporizar 12,65 kmol de la mezcla se provee al hervidor de la columna de

destilacion vapor saturado a 2,6 bar y 120 °C. El flujo de vapor es suministrado por

un caldero pirotubular existente en la planta de preservacidon de rosas, el flujo de

vapor por batch de determina a partir de la Ecuacion Al.16

0y = my X 4, [A1.16 ]

A, = 2 742,90 ,’j—; (Willey, 2004, p.5)
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k
my = g 00
2742,90 7% ate
g

ALS5.3.2 Agua de refrigeracion

El calor removido por los condensadores se logra mediante el suministro de agua
de refrigeracion a 4 °C, el agua no debe sobrepasar la temperatura de 25 °C para

que la unidad de enfriamiento “chiller” funcione en 6ptimas condiciones.

La cantidad de agua de refrigeracién por batch se determina por medio de la
Ecuacién Al.17 (Carrier, 2016).

CPagua = (Perry et al., 2008 p. 2-148)

—Qc= maguacpagua(Tf - To) [ALL17 ]

Calculo de la masa de agua de enfriamiento en el condensador parcial

137 634,38 bcictjch
Mogua,cr = =1567,95

k] 0
4187 %r (25— 4) °C

g . .
batch de agua de refrigeracion

Calculo de la masa de agua de enfriamiento en el condensador subenfriador

350471,35 5 kt] 7
magua,c,s = =3992,61

4,18 —2— kg °C (25 —4)°C

g . -,
vatch de agua de refrigeracion
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ALS5.3.2 Consumo de diésel

El diésel provee la energia necesaria para generar vapor en el caldero que tienen
una eficiencia del 80 %, el consumo de diésel se determina a partir de la Ecuacion
Al.19.

Q.= mp XP.x0,8 [Al.18 ]

P.; = 18 200 2= (Himmelblau, 1997, p. 636)

_ 566 029,27 k] /Batch — 1675 Kg de diésel = 3 84gal diésel
T g 200 B Z326KI/KG o™ T harch € T 2P Tharch
Ib 1BTU/LB * "

AL6 TIEMPO DE OPERACION DE LA COLUMNA DE DESTILACION

El tiempo de operacion de la columna es un parametro de disefio para determinar
la capacidad de los equipos de transferencia de masa y energia, el tiempo
seleccionado primordialmente depende del flujo de vapor disponible del caldero

existente en la planta:

e EI consumo de vapor en el proceso de elaboraciéon de las flores
preservadas se incrementa durante las primeras tres horas del turno y
consume el 83 % del vapor suministrado por el caldero, por lo tanto, la
destilacion se debe iniciar luego de este periodo de tiempo, sin embargo, la
destilacién se debe completar en el turno de ocho horas, para no influir en

el préximo turno de produccion.

e La capacidad nominal del caldero es de 10 BPH, con un flujo de 156 kg de
vapor saturado por hora a una presion de 40 psi y 120 °C, el caldero opera

al 80 % de la capacidad nominal es decir 125 kg/h de vapor y el consumo
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de vapor aproximado en la empresa es de 95 a 100 kg/h al inicio de
produccién, después de 3,0 a 3,5 horas el consumo de vapor se reduce a
60 kg/h.

El tiempo de disefo considerado es de 4,5 horas y la operacién debe iniciar

después de las tres primeras horas del turno.

En la Tabla Al.9 se muestra las ecuaciones del balance de energia de la columna

de destilacion.

Tabla AL9 Ecuaciones del balance de energia de la columna de destilacion batch, tiempo

de diseno 4,5 horas

. ., Tiempo de .
Parametro Ecuacion disefio (h) Magnitud
1,98 kmol/h
Destilado = M 4.5
t 60 kg/h
Relacién de y = 12,65 kmol 4,5 2,81 kmol/h
vaporizacion t
Calor en el calderin & = M 4.5 125 784,28 kl/h

t t

Qcr 13763438k

Calorenel t ‘ 45 -30 585,42 kl/h
condensador parcial

Calor condensador Qcs _ 35047135k 45 77 882,52 k/h

subenfriador t t

En la Tabla Al.10 se muestra las ecuaciones que permiten determinar: el consumo

de vapor, agua de enfriamiento y diésel en la columna de destilacion
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Tabla AIL.10 Ecuaciones del balance de energia de la columna de destilacion batch, tiempo

de disefio 4,5 horas

Pardmetro Ecuacion Tiempo disefio (h) Magnitud
(kg/h)
Masa de vapor 206,36 kg 4,5 45,85
my =
Masa de diésel 16,75 kg 4,5 3,72
mp =———
t
Masa de agua condensador parcial 156795 kg 45 348.43
Mmey = f
Masa de agua condensador S 3992,61 kg 4,5 887,25
= —

subenfriador

t
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ANEXO II
DIMENSIONAMIENTO DEL TANQUE DE ACONDICIONAMIENTO

Los criterios de disefo y dimensionamiento se muestran en la Seccién 3.1. El
tanque de acondicionamiento se disefié y dimensiond para almacenar por lo menos
4 turnos de produccion de la corriente de desecho tipo B. Con base en la Tabla Al.1

se conoce que el flujo volumétrico es de 190 L.

AlIlL.1 CAPACIDAD DE ALMACENAMIENTO

Para determinar el volumen liquido a almacenar en el tanque de acondicionamiento
se utiliza la Ecuacién All.1, el tiempo de contingencia es de cuatro turnos de

operacion de la planta de preservacion de flores.

Vi=Vi'te [All 1]
Donde:

v volumen de liquido, (m3)

Ve volumen total, (m?3)

te: tiempo de contingencia

Remplazando los valores se obtiene:
V, =019 %4 = 0,76 m3

El volumen de disefo se determina mediante la Ecuacién 3.2

~ (076 x1,2)

=114 m3
0.8 m

AIL2 DIMENSIONES DEL TANQUE DE ALMACENAMIENTO

Para determinar las dimensiones (didmetro y altura) del tanque se utilizé la

Ecuacién 3.3 con una relacion de diametro altura (D/H) de 1 con el fin de optimizar
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la cantidad de material a utilizar en construccioén, las planchas de acero inoxidable

existen en tamano estandar de 1,22 por 2,44 m (Acerocenter, 2017, p.2)

Como resultado se obtuvo que las dimensiones del tanque son:
D=1,13m
h=1,13m
V=1,14 m3

El numero de planchas de acero se determinan mediante la Ecuacion All.2

Ac

Nplanchaszg [A|| 2]

nDh mwx1,13x1,13
= 1,35

axl  122x244

Nplanchas=

Se necesitan 1,35 planchas, es decir 2,00 planchas comerciales de acero

inoxidable para la construccion del tanque de acondicionamiento.

AIL3 ELECCION DE LAS TAPAS Y CALCULO DEL VOLUMEN DE LA TAPA

El tanque de acondicionamientos tendra tapas del tipo toriesférica, debido a que
son las mas recomendadas para almacenar liquidos volatiles como es el metanaol,
ademas permite que el liquido no se estanque en las paredes ocasionando
corrosion y soporta hasta 15 bar de presion absoluta, el volumen de la tapa se

determina mediante la Ecuacion [3.5](Sinnot y Towler, 2013, p. 636).

V, = 0,089 D3
V, = 0,089 (1,13)% = 0,12 m®
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Por lo tanto, el volumen de disefio total del tanque de acondicionamiento

corresponde a 1,26 m?3

V=V.+V,
V=114+0,12 = 1,26 m3

AIL4 PRESION Y TEMPERATURA DE DISENO

A partir de la Ecuacion [3.8] se procede a determinar la presidn de disefio del tanque

de acondicionamiento.

La presion atmosférica es de 0,72 atm en la ciudad de Cayambe, la altura del liquido

sera el 80 % de la altura total del tanque con un sobredimensionamiento del 20 %

Pp = f(Patmosférica + pgh)
P, = 1,2(72 954 Pa + 874,9 (9,8)(1,13 X 0,8)Pa) = 96 928 Pa

La temperatura de disefio se calculé con la Ecuacion [3.9] y corresponde a la

maxima temperatura que alcanza el equipo bajo las condiciones de operacion.

El proceso mas severo de preservacion de flores mantiene la temperatura de la

corriente de desecho a 40,0 °C

Tp = 1,2 * Toperacién

Tp =1,2%x40,0°C =48,0°C

AILS ESPESOR DEL TANQUE DE ACONDICIONAMIENTO

Se determina el espesor minimo del tanque de acondicionamiento para que no

sufra deformaciones permanentes.
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En la Seccidon 3.1.5 se explico que los esfuerzos dependen: del material de
construccion, el tipo de junta y la geometria de la tapa. El material seleccionado es
el acero inoxidable AISI 304 debido a la compatibilidad con el sistema agua
metanol, resistencia a la corrosion a valores de pH 4,0 y la disponibilidad en el

mercado.

La tension permisible para el acero inoxidable en el rango de temperatura de 0 a
50 °C es de 165 N/mm? (23 900 psi). El factor de soldadura corresponde a 0,85, la
inspeccion se realizara visualmente. El esfuerzo tangencial se calcula mediante la

Ecuacion All.3 y el esfuerzo de la junta mediante la Ecuacion All.4.

PR

t= —
SE—0,6

[All. 3]

14 psi 1 140 mm

t =
0,85 x 23 900 psi — 0,6(14 psi)

= 0,78 mm

El calculo del esfuerzo en la junta de la tapa tipo toriesférica se realiza mediante la

Ecuacion All.4:

PL

= SE—o01p

[All. 4]

. 14 psi x 1 140 mm
"~ 0,85 % 23900 psi — 0,1(14 psi)

= 0,78 mm

El esfuerzo de la junta es de 0,78 mm y el esfuerzo tangencial es 0,78 mm. Estos
valores indican que el tanque soporta esfuerzos similares en toda la superficie del
tanque. Segun la norma “ASME BPCV Section VIII Division 1” un tanque no pude
tener un espesor inferior a 1,5 mm. El espesor minimo de acuerdo con la norma
ASME es de 1,5 mm (3/16 pulgada), al espesor calculado en el disefo se
adicionara: 1,0 mm para minimizar el desgaste debido a corrosion, 1,0 mm como
margen por fabricacién y se afiade un factor de seguridad del 20 % como se
muestra en la Ecuacion All.5 (2013, UG16, p.15.)
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[All. 5]

t= f ' (tmin + tcorrosién + tconstrucci()n)

t=12-(1,5+1,0+1,0)0mm=42mm = 3/16"

El espesor comercial de las planchas de acero mas cercano a 4,2 mm corresponde
a 3/16 de pulgada (Acerocenter, 2017).

AIL6 SISTEMA DE AGITACION

De la Figura 3.4 se selecciona el agitador tipo turbina. En la se muestran las

dimensiones del tanque de agitacion calculado en esta seccion.

Tabla AIlL 1 Dimensiones del tanque de acondicionamiento

Dimensiones mm
Diametro externo 1 149,00
Diametro interno 114,00

Altura 114,00

Volumen (m?) 1,26

Las dimensiones del agitado se determinan a continuacién por medio de las

relaciones existentes en la Figura 3.5:

Longitud total del agitador, por lo tanto:

D, 1
S:—:—
7 p, 3
D 1
S, = d =
1150 mm 3
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La posicion del agitador debe ser igual a la distancia desde el fondo hasta la mitad
del agitador, cuando se lo coloca en el centro del tanque de agitacion.

D,=E

E =390 mm

El nivel maximo del fluido corresponde al 80 % de la altura de disefio del tanque de
agitacion, esta altura corresponde a 910 mm.

D, =H

H =910mm

Se recomienda utilizar cuatro deflectores ubicados a 90° cada uno para aumentar
la turbulencia durante el mezclado, por lo tanto, el ancho del deflector es:

J o1

S:—:—
> D, 12

_ 860 mm

12 =71mm

AIL6.1 SISTEMA DE AGITACION

El calculo de la potencia del agitador se realiza mediante la Ecuacion 3.12 El
coeficiente del impulsor Km, se obtiene de bibliografia y corresponde a 1,27 en
régimen turbulento para un impulsor con 4 palas inclinadas 45°, se recomienda un
mezclado entre 20 a 150 rpm, se selecciona 100 rpm (Atiemo-Obeng, Penney y
Armenante, 2004, p.362)

P= K, x pxN3xD?

kg rev 1min
P=1,27 %8749 ﬁ X (100— X

3
) x (0,38m)? = 746,28 W = 1HP
min 60 s

Se procede con la seleccion comercial del agitador, en la Figura All. 1 se muestra

las caracteristicas del motor seleccionado.
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Do pmeen

& 1 100 RPRE 3947 T amps, 203-230/4E0 0k 5 Phase

* MaxTorgue 522 inch pounds: Orer Hung ks = B31

s Bobation = Reversibky Moorging = HOrEanta, Yertcal, of 90 angles
w Totally Enclos=d Fan Cocled J08-22003EN0 Velts

50 HI 3 Phase
& TTFC EnCingure; Shafl = 1,00 = L
Gearcase: DeeCast Alominum: B=arings Bal; Mountng: Horfoontal, Wemical or

%0 angies Rotanon; feversible; Encdosure: TEFC

Figura AII. 1 Motor con reduccién a 100 rpm, potencia 1 HP
(Electric-motor, 2017)
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ANEXO III

DIMENSIONAMIENTO DEL SISTEMA DE ULTRAFILTRACION

Se ha seleccionado mediante catalogo () la membrana que cumple con los

requerimientos para el proceso de ultrafiltracion descrito en la Seccién 3.2.
El requerimiento principal del sistema de ultrafiltracion es una membrana con
tamano de poro de 30 kiloDalton, en la Tabla Alll. 1 se describe las caracteristicas

de la membrana seleccionada.

Tabla AIIL. 1 Especificaciones de la membrana Koch 3043-25-43-PM30

Descripcion Valor
Tamafio de poro 30 000 Da
Densidad de poro 43 000 x pulg?
Material de construccion Polisulfona
Area de filtrado 2,3m?
Presiéon maxima de operacion 40,0 psi
Presion permeado operacion normal 20,0 psi
Presion transmembrana 35,0 psi
pH de operacion 1,5a13,0
Temperatura méxima de operacion 60,0 °C

(Koch, 2012)

Mediante la Ecuacion 3.13, se determina el Flux

130,6kg
Cantidad de sol. filtrada  0,8749kg/L
FLUX = = = 64,9 x1,2=778
Unidad de area disponible 2,3 m? m2h m2h

El valor del Flux tiene un valor de 65 L/m?h, se aplica un factor de seguridad
correspondiente al 20 % y el nuevo Flux es de 78 L/m?h, Cheryan (2008),
recomienda que el FLUX se encuentra entre 60 a 140 L./m?h (p.118).
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En la Figura Alll.1 se observa la membrana 3043-25-PM30 correspondiente al
catalogo. De la Figura Alll.2 se conocen las dimensiones de: conexion sanitaria de
alimentacion de 3 pulgadas, conexion del permeado de 1 2 de pulgada, una

longitud de 43 pulgadas y diametro de 8 pulgadas.

La capacidad de la membrana con un FLUX de 78,0 L/m?h se calcula mediante la

Ecuacion Alll.1:

t, = Capacidad de la membrana = FLUX X Agictiva [Alll. 1]

L
Q= 78m X 2,3m? =179,4L/h
El tiempo de residencia en la membrana a operacion normal se determina mediante

la Ecuacion Alll.2.

Q

G apacidad de la membrana [Alll. 2]

ty

190 L

tr =
L
179'4H

= 1,06 horas

Tubuiar Modules A
Construction and Operation -

\ ‘5;‘ ﬁ

Figura AIII.1 Operacion de la de la membrana Koch 3043-25-43-PM30, A: flujo de

alimentacion; B: retenido; C: flujo permeado; D: membrana Tuburar; E: polisulfona
(Koch, 2012, p 14)
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PRODUCT
DESCRIPTION

Membrane Polymer:
Housing Construction:
Seal/Potting Material:
Storage Solution:
Options:

Membrane Type:

Folysuffone

Palysulfone

Proprietary Epoxy Compound
Glycein

PM10. PM30, PMIGO, or PMS00

Regulatory and Quality Information:
Al cartridge companents in contact with the process fluid have passed USP Class VI test guidelines.
Ceriificate of quality is nciuded with each cartridge.
Change control notification procedures apply.

Koch Part

Membrane MWCO Membrane Area  Fiber Diameter

PRODUCT Number Mt Type (Daltons) {2 (m2)] {mil {mm)}
SPECIFICATIONS 0721107 3043-25.43PM10 PMI0 10,000 25(23) a3 (11)
AR ER| 3043.25-43-PM30 P30 30,000 25(23) 43(1.1)
0721109 3043.25-43-PM100 PM100 100,000 25(23) 43(1.1)
0721116 3043-25-43-PMS00 PMS00 500,000 25(23) 43(1.1)
Maximum Infet Pressure: 40 psi (2.4 bar)
OPERATING AND Maximum Trangmembrane Pressure: 35 psi (2.4 bar)
DESIGN Maximum Operating Temperature (at pH 6.0): 140°F (B0°C)
INFORMATION* Maximum Permeate Side Back Pressure: 20 psi (1.4 bar)
Maximum Differential Pressure Feed Side: 30 psi(2.1 bar)
Allowable pH: 1.5=13.0@ 130°F (%4°C)
Maximum Total Chlorine (During Cleaning): 200 ppm @ pH 10-10.5, 130°F (84°C), O ppm @ pH < 95
" Consult KMS Process Technology Group for specific applicatons.
NOMINAL
DIMENSIONS ( i

Y A7 Saritarr Corec o
[ X
l / “‘/ —43

£ Sareirai Conimgec Haoi .."
.
A ) b‘i }, ]
W, 4
|'.l B ,'II
Mode! A B Cc D Permeate Process
incheas (mm) inches (mm)  inches (mm)  inches (mm)  Connection  Connection
3043 4.0(10Z) 431092y 400 (10£0) 3(78) 147 TIC ¥TC

Figura AIIlL2 Catalgo de la de la membrana Koch 3043-25-43-PM30
(Koch, 2012, p 1)
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ANEXO IV

DISENO Y DIMENSIONAMIENTO DE LA COLUMNA DE
DESTILACION

AIV.1 DIAMETRO Y ALTURA DE LA COLUMNA

Para el calculo del diametro de la columna, es necesario conocer la velocidad y el
flujo de generaciéon de vapor. Con el tiempo de disefio 4,5 h se determina un flujo
medio de destilado que corresponde a 60,0 kg/h (Tabla Al.9).

Las propiedades fisicas del metanol se presentan en la Tabla AlV. 1

Tabla AIV. 1 Propiedades fisicas del metanol

Propiedad fisica Valor

*Densidad destilado liquido (62 °C) | 786,00 kg/m’
(88 % mol metanol)

**Densidad metanol vapor (62 °C) 1,19 kg/m’

***Tension superficial metanol 19,00 dina/cm
*Perry et al., 2008, p.2-211;

** McCabe et.al, 2007, p.743;
*#* Lange y Dean, 1999, p.1650

Se procede a determinar la velocidad del vapor por unidad de area mediante la
Ecuacion 3.24; el coeficiente de capacidad se obtiene de la Figura 3.10, el valor en
x se obtiene de la Ecuacion AlV.1.

L 0,5
il (p—") AV, 1]
VipL

Donde:
p, . densidad del liquido, (kg/m?3)
Py densidad del vapor, (kg/m3)
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El valor para L/V se toma el maximo en el que opera la columna de destilacién que
corresponde a 0,678 (Tabla Al.5)

0,5

L (p")o's = 0,678 (1’19) = 0026
v\ip,) 7 786)

El valor de Kv de la Figura 3.10 corresponde a 0,18

1 0,2
786,00 — 1,19]2 (19,00) ? _pies

57 1392
1,19 20,00 s

i, =0,18 -

Para determinar el flujo de vapor se aplica la Ecuacion AlV.2
V=DR+1) [AIV. 2]

El valor del destilado corresponde a 60,0 kg/h (Tabla Al.9), el reflujo toma el valor

maximo de la operacion 2,1 (Tabla Al.5)

V=D(21+1,0)

60kTgx3,1
V_

h S kg
3 6OOE X 1'19W

= 0,043m3/s

El area transversal se calcula con la Ecuacién AIV.3:

A = Flujo de vapor [AIV. 3]
Y™ Velocidad maxima de vapor por unidad de area
3
0,043 % ,
Ay =———=10,031m
Co139T

El area de burbujeo se encuentra entre 0,6 a 0,8 del area total, para el disefio se

tomo el valor de 0,7
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0,031 m? )
Acotumna = T = 0,044 m

El didmetro de la columna es:

4 % 0,044\%°
= (—) =0,24m = 10 pulg

¢ i

AIV.2 DISENO DEL INTERIOR DEL PLATO

El disefio de los internos del plato contempla: medio de contacto del gas y liquido
(orificios, campanas de borboteo, valvulas), rebosadero o vertedero; y canales de
descenso o bajantes.

AIV.2.1 SELECCION DEL PROMOTOR DE CONTACTO

En la Figura AIV. 1 se muestra el comportamiento de los platos para el sistema
metanol-agua.

Figura AIV. 1 Perfil de comportaiento de platos, sistema metanol-agua, columna didmetro
3,2 pies
(Perry, et al., 1986, p 18-6)
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Mediante la Ecuacién AlV.4 se determina el eje x de la Figura IV.1 y se ingresa a

la grafica para determinar el factor Fgt.

Fge = Upp,*/? [AIV. 4]
Donde:
Fg: factor F
Uy velocidad superficial del vapor por unidad de area, (pie/s), (Ecuacion 3.24)

Jo densidad del vapor, (Ib/pied)

1
0,5 3

ie 1,19k ie b
P = 45720 x (= 2) = 123(25) ()
s m3 s / \pie3

Se observa de la Figura AIV.1 que los platos de orificios poseen una eficiencia de
la columna del 91 % y es la mayor respecto a los otros tipos de platos, en
bibliografia adicional recomiendan el uso de platos perforados para la separacion
de alcoholes (Bernal, 2011 p.199; King, 2003, p.603).

Con base en el anterior analisis, se selecciona como promotor de contacto liquido
vapor los platos de tipo perforado, el tamano de orificio recomendable es desde 1/8
a 1 pulgada y el valor usual es de 3/8 de pulgada equivalente a 9,5 mm; la
disposicion de las perforaciones seleccionada es tres en bolillo; el porcentaje de la

relacion area del orificio con el area activa se calcula mediante la Ecuacion AlV.5.

El espesor para los internos de la columna es de 1 hasta 4,76 mm, lo usual es
utilizar espesores de 2 mm, los calculos se realiz6 mediante la Ecuacion AIV.5
(Perry et al., 1986, p.18-9; Bernal, 2011, p. 202).

A do\*

20 _ 0,905 <_0> [AIV. 5]
Ay p

Donde:

Ay: area con orificios, (mm?)
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Ay: area activa, (mm?)

d,/p: relacién diametro de orificios y la distancia entre orificios, relacion comercial
2 a 4, usual 4 Adimensional (Bernal, 2011, p.202)

A
A—O = 0,905(4)2 = 14,5 %

A

AIV.2.1 DISENO DEL VERTEDERO

El vertedero seleccionado es de tipo circular, la altura del vertedero sobrepasa el
nivel del plato, 0,5 a 1,0 diametros del vertedero, para el disefio se asume 0,75
(Bernal, 2011, p. 200).

La distancia entre el vertedero a las paredes de la columna se encuentra definido

en la Ecuacion AlV.6 para el disefio se recomienda una relacion de 0,25

t, = d,/D; [AIV. 6]
Donde:
t,: distancia desde la pared al rebosadero
d,: diametro del rebosadero, (cm)
D;: diametro de la columna, (cm)

Por lo tanto, el diametro del rebosadero es:
d, =0,25D, = 0,25 % 0,24 m = 0,06 m = 2,4 pulgada

La altura del vertedero es 4,5 cm que corresponde al 0,75 veces el diametro del

vertedero
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AIV.2.2 DISENO DEL BAJANTE

El bajante tiene una distancia de 0,6 veces del espaciamiento del plato, el
espaciamiento del plato es de 9 pulgadas (Seccion AlV.1), la altura del vertedero
desde el plato superior es de 5,4 pulgadas, en la Tabla AlV. 2 se muestra un

resumen del dimensionamiento de la columna de destilacion.

Tabla AIV. 2 Dimensiones de la columna de destilacion T-3201

Pardmetro Valor
Diametro de columna 240,00 mm
Numero de etapas 5
Diametro de bajante 60,00 mm
Altura del vertedero 45,00 mm
Altura del bajante 14,00 mm
Area total 0,045 m?
Area activa 0,031 m?
Espaciamiento de plato 228,70 mm
Diametro de orificio platos 9,54 mm
Porcentaje de area con orificios 14,5%
Espesor de plato 2,00 mm
Relacion espesor del plato perforado/ didmetro 0,21
de orificio

AIV.3 ANALISIS HIDRAULICO DEL PLATO

AIV.3.1 CAIDA DE PRESION POR LOS ORIFICIOS

La caida de presioén viene dada por la Ecuacion 3.27 y 3.28, la velocidad del vapor
por las campanas se calcula mediante la Ecuacion AlV.7, la velocidad del vapor se

obtiene de la Ecuacion 3.24 y el porcentaje de areas de la Tabla AlV.2
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U, [AIV. 7]
Uy = A_O
Ag
U, = M =9,58m/s
© 0,145 '

El coeficiente de descarga se obtiene de la Figura 3.13 el valor de x es 0,145 y la
curva de interseccion 0,2 estos datos se obtuvieron en el dimensionamiento de la
columna, estan presentes en la Tabla AlV.2, el valor del coeficiente de carga, Co

es 0,73. Los valores de densidad se encuentran en la Tabla AlV.1

h, = 51,0 9,587 (1’19)—1329 d tanol
d — ) 0’732 786 = B mmdade metano

AIV.3.1 CAIDA DE PRESION POR LA RETENCION DE LIiQUIDO

La caida de presion por la retencion del liquido corresponde a la altura del liquido

que se encuentra en el plato por la cresta del vertedero.

De la Tabla AlV. 2, se conoce que la altura del vertedero es 45 mm, por lo tanto,

h,, = 45,0 mm de metanol

La altura del liquido que se encuentra sobre el vertedero h,,, se calcula mediante
la Ecuacion 3,29; la cuerda del vertedero, en este caso corresponde al perimetro

del vertedero, se presenta en la Ecuacion AlV. 8

L, = md, [AIV. 8]
Donde:
Ly: longitud de la cuerda del vertedero, mm
dy: diametro del vertedero, mm
Por lo tanto:

L, = m(6,00 mm) = 18,85 mm
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La relacion L/V corresponde al valor de 2,1 disponible en la Tabla Al.5; la cantidad
de vaporizacion es de 12,65 (Tabla Al.9), con estos datos se procede a determinar

la cantidad de liquido existente en la columna.

kmol y 32 kg 1h

2,1 %281 ,
L = h llckmol 60 min _ 0,004 m3 /min
786 m—%
0,004 m3\*/*
how = 43,4 0019m = 15,44 mm de metanol

Para determinar la caida de presion por el flujo del liquido se determina mediante

la Ecuacion 3.28.

hy = B(hy + how)

El coeficiente de aireacion, 8, corresponde a 0,7 para efectos de dimensionamiento
(Bernald, 2011, p. 204)

h; = 0,7(45,0 + 15,45) = 48,36 mm

AIV.3.2 CAIDA DE PRESION POR LA RETENCION DE LiQUIDO

La retencién por la formacién de espuma se calcula mediante la Ecuacion 3.30.

1,25 x 10°

- 786 = 15,90 mm de metanol

La caida de presiéon en el bajante por la formacién de espuma se calcula con la

Ecuacion 3.31,

kmolXSZkg>< 1h _0053kg
h 1kmol 3600s ' S

Lyg =21 %285
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h—166[ 0,053 2—01<10
b~ 786 x 0,028] ~

AIV.3.3 CAIDA DE PRESION TOTAL DEL PLATO

La caida de presion total se determina a partir de la Ecuacion 3.32
Z.= 13,29+ 2 x 0,7(45,00 + 15,44) + 15,90 + 0,10 = 113,90 mm de metanol
Para determinar si el espaciamiento de los platos es el correcto se determina la

columna media de volumen de liquido, para disefios conservadores se utiliza un
valor de @ de 0,5 (McCabe, et. al, 2007, p. 740)

113,90
7. =

c 05 = 227,81 mm = 8,97 inch <9 inch

1m m kg
AP =227,81mm——Xx9,8—786 — = 1754,77 Pa = 0,017 atm
1 000 mm 52 m3

AIV.3.4 DIMENSIONAMIENTO DEL HERVIDOR TIPO CALDERIN

El dimensionamiento del calderin consiste en determinar el area de transferencia
de calor para su posterior construcciéon mediante la Ecuaciéon AlIV.9. Los valores:
del flujo de calor; coeficiente global de transferencia y la temperatura media

logaritmica fueron calculados a continuacion
El flujo de calor determinado es de 125 784,28 kJ/h se observa en la Tabla Al.9.
El coeficiente global de transferencia U es 863,40 W/m?°C se determind mediante

la Ecuacion [3.35]donde se considerd una ebullicion nucleada de una solucion

alcohdlica, cuyas propiedades fisicoquimicas se midieron (Tabla Al.1) y otras
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propiedades se determinaron mediante bibliografia; El fluido que circula por el
interior de los tubos es vapor humedo al 10 %. El serpentin fue seleccionado en
acero inoxidable AISI 304 cédula 40 (Bernal, 2011, p. 165).

La temperatura media logaritmica se determiné mediante la Ecuacion AIV.9 con un
valor de 67,62 °C.

Con estos valores el area de disefio fue de 0,64 m?Z.

A continuacion, se detallan los calculos de los valores, anteriormente descritos:

Las propiedades del liquido y vapor en el calderin se tomaron como referencia la
composicion media existente durante la operacion de la columna que corresponde
al 12 % del contenido de metanol, la temperatura de saturacion se evalué mediante
el diagrama de temperatura de burbuja y rocio en funcién de la fraccién molar del

metanol que se muestra en la Figura Al.10.

El dimensionamiento inicia con el valor supuesto del coeficiente global de
transferencia de calor para vaporizadores de vapor y compuestos organicos ligeros.
Este valor se encuentra entre 500 a 1 000 W/m?°C por lo tanto se tomd como
referencia de calculo 800 W/m?°. Con este dato, se determind el area de
transferencia a partir de la Ecuacion AlV.9; el calor suministrado al calderin es de
125 784 kJ/h, disponible en la Tabla Al.9 (Sinnot y Towler, 2013, p.817).

Q [AIV. 9]

EL vapor saturado ingresa al serpentin y condensa a la temperatura de 120 °C, la
mezcla inicial existente en el hervidor se calienta hasta la temperatura de ebullicion
que corresponde a los 66,0 °C e inicia la evaporacion a presion constante. La

temperatura media logaritmica se determina mediante la Ecuacion AIV.10
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(AT1 — AT2) [AIV. 10]
LMT Dgencipie = T AT1
L

NAT?

La temperatura AT1 corresponde a la diferencia de temperaturas entre la
temperatura de la mezcla al inicio de la destilaciéon (18 °C) y la temperatura de

condensacion del vapor, que tiene un valor de 102 °C

La temperatura AT2 corresponde a la diferencia de temperaturas entre la
temperatura de ebullicion de la mezcla al finalizar la operacion (78 °C) y la

temperatura de condensacion del vapor, tiene un valor de 42 °C

La temperatura media logaritmica se obtiene al remplazar las temperaturas de los
terminales de entrada y de salida del intercambiador de calor en la Ecuacién AlV.10

(102 — 42)
LMT Dsoncipte = ~———rn—r = 67,62

in ()

El area de transferencia se determina mediante la Ecuacién AIV.9

kj 1000/ 1h
125 784 7 X 1 X 3600
w

SOOW X 67,62 °C

A = = 0,64 mz

El area de transferencia de calor calculada corresponde a 0,66 m? se ha
seleccionado un tubo de acero inoxidable de 4 metros de longitud, mediante la

Ecuacion AIV.11 se determina el diametro del intercambiador de calor.
At = mtDoL [AIV. 11]
Despejando el diametro del tubo y remplazando los valores se tiene:

At 0,64 m?

- = _—046m=2"
nl 1(4,4m) m

Do
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Con el diametro del tubo se calculan los coeficientes de transferencia de calor. Por
el interior del tubo circula vapor de agua y en el exterior se produce la evaporacion

nucleada.

Coeficiente de evaporacion nucleada mediante la Ecuacion 3.36

0,79 . 0,45 0,49
K" "Cpy " py

0,5,,02910,24 0,24
o u, A% p,

hep = 1,22 l l (T, — T;)***(P, — Ps)0’75

hep: coeficiente de ebullicién nuclear, (W/m?°C),
K;: 0,52 (W/m°C),

Cp,: 3970, (J/kg°C),

pL: 926,5 (kg/md),

Ui 1,85 x 104, (N s/m?),

A 2 131,54 x 10® (J/kg),
o: 0,0486 N/m
Py 1,24 (kg/m3),
Ty: 120 °C suministro de vapor del caldero a 2,6 bar
T: 78 °C
P,: 0,82 x10° (N/m?)
P, 0,68 x10° (N/m?)
Por lo tanto,
0,79 0,45
|[ 052~ -3970 kg]oc 926,555 0as 1|
hep = 0,00122| g 555 — |
N~ 4 Ns™ ] ’ kg
[0,0486 — -1,85x107*— +2131,54x103 7%= -124-%5 0'24J
m m kg m

706.07
hep = 0,00122 [W] (120 — 68)%%* - (8,2x 10* — 6,8x 10*)%75

hep = 4 439,82 ——
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En ebullicion nucleada, el maximo flujo de calor permisible se conoce como “flujo

de calor critico” y se determina mediante la Ecuacion 3.37.

0,25
4c = 0,1317\[Jg(pL — p,)py (P, — 135)0,24]

Donde:

q.: flujo de calor critico por unidad de area, (W/m?)
A calor latente, (J/kg)

o: tension superficial, (N/m)

g aceleracion de la gravedad, (m?/s)

pL: densidad del liquido, (kg/m?)
Py densidad del vapor, (kg/m3)
P,: presion de saturacion correspondiente a la temperatura de pared, (N/m?)

presidn de saturacion a Ts, (N/m?)

o7

Remplazando:

q. = 0,131(2 131,53x103[0,0468 - 9,8(926,54 — 1,24)1,242(1,4x10%)024]0.25

— 6 w
q. = 1,45 x 10 3
Al multiplicar por el area de transferencia se obtiene el flujo de calor critico, por lo
tanto:

w
Q.=145x 106? x 0,64 m? = 928 000 W

Se comprueba que el flujo de calor critico es mayor al flujo de calor requerido, por

lo tanto, el mecanismo de ebullicidon utilizado es el correcto.

w
Geb = hep (T, = T;) = 4 439,82 x (120 — 68) = 230877 —;
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A continuacion, se determina el coeficiente de transferencia de calor por los tubos,
el fluido que circula es vapor al 90 %, este empieza a condesar en el calderin, la
masa de vapor que circula corresponde a 45,85 kg/h (Tabla Al.10). El coeficiente
de transferencia de calor se evalua por medio del coeficiente de carga de
condensado por tubo horizontal (Ecuacion3.38), las propiedades se evaluan a
temperatura de saturacion del vapor 120,0 °C, los valores se obtuvieron de tablas

de vapor

1/3
pL(pL — pv)gl /
uL T

hC = 0,76 Kl I

Para utilizar la Ecuacion [3.38] primero de debe calcular la carga de condensacion

en tubos horizontales, mediante la Ecuacion AlV.12.

r=We [AIV. 12]
" LN
Donde:

We: cantidad de condenado, kg/s
L: longitud caracteristica, (longitud de los tubos, m)

N: numero de tubos

Remplazando los valores en la Ecuacién AlV.12 se tiene:

4585kg _ 1h

X k
h 3600 s _ 0’0032_9
I4m ms

=

A continuacion, se remplaza los valores y se calcula el coeficiente de transferencia
de calor por condensacion horizontal en tubos, el fluido que circula por los tubos es

vapor de agua humedo 90% a 2,6 bar (Ecuacion 3.38).

941 (941 — 1,18)9,81"*

h, = 0,76 (0,68
¢ (0.68) 16 6ax10-% - (0,0032)
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he = 8257,18 —

Se procede a calcular el coeficiente global de transferencia de calor por medio de
w
20

m=4°C

(Sinnot y Towler, 2013, p. 1215)

la Ecuacion 3.35 La resistencia de ensuciamiento para el vapor es de 0,0006

w
m2°c

y para vapores organicos ligeros es de 0,0002

Up + Ry > U,

El diametro externo del tubo de 2 pulgadas cédula 40 es de 60,30 mm con un

espesor de 3,91 mm (AceroCenter, 2017).

La conductividad térmica es de 21,3 W/m°K a 400 °K (Incropera y DeWitt, 2004)

60.30
1 1 00006400002+ 00603 1n (56'39)
U, 825718 443982 @ ’ 2(213)
U, =814 18
b m2°C

El coeficiente global de disefio determinado es mayor al U asumido por lo que se
acepta el disefio del calderin con un tubo de 4,0 m de longitud de 2” de diametro
ubicado en el interior del hervidor, se recomienda que se encuentre a la altura de
1,0 a 1,5 D desde el piso, eso quiere decir que se ubica a 5,0 cm sobre la base del
calderin, en la Tabla AlV. 3 se muestra las especificaciones y dimensiones del

intercambiador de calor (Bernald, 2011, p. 224).

Tabla AIV. 3 Dimensionamiento del serpentin de calentamiento
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Parametro Valor
Material Acero inoxidable AISI 304
Diametro de tubo 2,0 pulgadas cédula 40
Longitud de tubo 4,0 m
Coeficiente global de disefio 814,18 W/m2°C
Disposicion Cuadrada
Altura desde la superficie del calderin 50,0 mm

AIV.3.5 DIMENSIONAMIENTO DEL CONDENSADOR

Para disminuir costos de implementacién y area de instalacion se sugiere que el
condensador esté, divido en dos equipos el primero se encontrara como otro plato
en la columna, en esta etapa se condensara la cantidad de reflujo necesario y se
aprovechara el efecto de la gravedad para suministrar el liquido necesario a la

columna de destilacion como se muestra en la Figura AlV.2.

Enirada de vapor E
—

Salida de

el =
Entrada
3'!- AEEE
Raed i jo
Condensado

Figura AIV.2 Disposicion de condensador parcial, reflujo por gravedad
(Kern, et al., 1999, p 312)

El calor removido por el condensador parcial es la diferencia entre la energia

necesaria para condensar la cantidad de masa vaporizada 12,65 kmol y la cantidad
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de energia necesaria para condensar el destilado 8,90 kmol, esta cantidad

corresponde a 3,75 kmol que debe condensar durante las 4,5 horas de operacion.

El flujo de calor del condensador parcial es de 30 585,42 kJ/h (Tabla Al.9). Para
remover el calor se utiliza agua de enfriamiento a 4 °C y se recomienda que la
temperatura del agua de salida sea inferior a 25 °C para la correcta operacion de la

unidad de enfriamiento.

El vapor condensable del destilado se encuentra a una temperatura de saturacién
de 61,5°C.

La temperatura media logaritmica se determina mediante la Ecuacion AIV.10:

(57,5 36,5)

1n(3¢%)

LMTD = 46,21

El coeficiente global de transferencia para condensadores de liquidos organicos
con agua de refrigeracion se encuentra entre valores de 700 a 1 000 W/m?°C
(Sinnot & Towler, 2013, p.820)

El area de condensacion se determina mediante la Ecuacion AIV.8 y AIV.9

KJ 1000] _ 1h

30 463,07 7~ X
A Wh TR 3600 _ g 12
800 —55 (46,21 °C)

Con el area determinada de 0,24 m? y las temperaturas de los fluidos, se busca en
catalogo el intercambiador de calor de tubos y coraza que sirva como condensador

y permita una operacion en el rango de temperaturas determinado.

La masa de agua de enfriamiento es 349,0 kg/h a una temperatura de 4°C
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Enla Figura AlV. 3 se presenta el diagrama del intercambiador de tubos y coraza
seleccionado, en la Figura AlV. 4 se observa las caracteristicas del intercambiador

seleccionado.

El intercambiador de calor seleccionado es el modelo EVC 27-1 F que permite
condensar flujos de vapor hasta 50 kg/h, con un flujo de transferencia de 31 kW vy
permite el flujo de agua de enfriamiento de 1 350 kg/h, la longitud del intercambiador
de calor es de 0,41 m, didametro de coraza es 2 pulgada con 8 tubos de 12 mm de

diametro.

Salida vapor no condensado

Ingreso agua de ‘ ' ’ Salida agua de proceso

proceso

b= ' ? Entrada delvapor

Salida del condensado &

Salida del condensadp

Figura AIV. 3 Vista frontal condensador Parcial EVC-1F
(SpiraxSarco., 2015, p 3)

Caudal de Caudal agua Entrada max.

decalor | vapor Phw | ke | eevapor | SEECGe | Ccamisa.
EVC 1%" - 1F 30 187 804 DN32 DN15 DN40
EVC2'-1F | 50 31,3 1350 DN40 DN1S ' DNSO0
EVC 3" - 1F 75 46,9 2020 DNG5 DN15 DNSO
EVC3 -1F | 100 625 i 2690 ] DN65 ' DNi15 I Dnao
EVC4" -1F | 200 1250 5370 DN80 DN25 _ DN100
EVC6" - F a0 1875 8060 DN100 DN25 DN150
EVC10"-1F | 500 3125 13400 DN150 DN40 ' DN250
EvC10"-1F | 750 4687 20100 DN150 DN4O | DN250

Figura AIV. 4 Caracteristicas condensador Parcial EVC-1F
(SpiraxSarco., 2015, p 3)
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El coeficiente de transferencia de calor se evalua por medio del coeficiente de carga
de condensado por tubo horizontal (Ecuacion 3.38), las propiedades se evaluan a

temperatura de saturacion del vapor 61,5°C.

1/3
pL(pL — pv)g

h, =076 K;|—————

Donde:

h.: coeficiente de condensacion, (W/m2°C)

K;: 0,42 (W/m°C)
pL: 786 (kg/m3)
UL 4,85 x 104, (N s/m?)
Dy 1,18 (kg/m?3)

El valor de la carga de condensacion se calcula mediante la Ecuacién 3.38; la
cantidad de condensado en reflujo es de 3,75 kmol/batch o 106,21 kg por batch lo
que equivale a 23,57 kg/h.

23,57kg y 1h "
h 3600 s _ 0,011_9
0,41(8) ms

Con el valor de la carga de condensado, remplazamos los valores:

786 (786 — 1,18)9,8 "/

h, = 0,76 (0,42
¢ (0.42) 4,24x10~* - (0,0011)

he = 8569,22 —

El coeficiente de transferencia de calor por los tubos, agua se determina mediante

la Ecuacion AIV.13, la masa de agua que circula es de 349 kg/h (Tabla Al.10)
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Nu-k [AIV. 13]
hi =
Lc
Donde:
Nu: numero adimensional Nusselt
K: constante de conductividad térmica (W/mK)
Le: longitud caracteristica en este caso diametro de los tubos

El numero de Nusselt, se calcula mediante la Ecuacion AlV.14.

Nu = 0,45 - Re?/3 - pr1/3 [AIV. 14]
Donde:

Re: nuamero adimensional Reynolds

Pr: numero adimensional Prandlt

De bibliografia se conoce de que Pr es 8,81 entre la temperatura de 4 y 25 °C
(Incropera y Deeitt, 1999, p.846)

Se procede a calcular el numero de Reynolds mediante la Ecuacién AIV.15

Re =P VD [AIV. 15]]
u
Donde:
p: densidad del fluido, (kg/m?)
v velocidad del fluido, (m/s) Ecuacion [AIV. 16]
D: longitud caracteristica en este caso el diametro interno
u viscosidad, (N s/m?
p=_" [AIV. 16]
p - Af
Donde:
m: masa de fluido, (kg/s)
Ag: area anular por donde circula el fluido, (m?)

p: densidad del fluido, (kg/m?)
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kg 1h
. 349373600 5 1M
2 __ . 2 )
905 kg 0508 ~8 00125 s
m 4
998 - 1,76 - 0,012
Re = = 219783

959x10-°

Remplazando los valores en la Ecuacion AlV.14 se tiene:

Nu = 0,45(21 978,3)%/3 - (8,81)'/3 = 729,25

Remplazando los valores en la Ecuacion AlV.13 se tiene:

729,25-0,598 263408
P 0,12 B U m2ec

Se procede a calcular el coeficiente global de transferencia de calor por medio de
w

m2°c

la Ecuacion 3.35. La resistencia de ensuciamiento para el vapor es de 0,0008

(Sinnot y Towler, 2013, p. 1215)

1 1

Uy~ 363408 @ 856922

+ 0,0008

Up = 839,02 W
b= "7 m2°C

El valor del coeficiente global de ensuciamiento es mayor al asumido por lo que se

acepta el disefio.

AIV.3.6 DIMENSIONAMIENTO DEL CONDENSADOR

El intercambiador de calor E-3201 que se dimensiond es un intercambiador de calor

de tipo placas con flujo en contracorriente, con 13 placas del modelo PO, con un
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area de transferencia de 0,31 m?, la temperatura media logaritmica es: 42,62 °C,
que permite remover un flujo de calor de: 77 882,52 kJ/h. A continuacién, se

presenta los calculos que se realizaron en el dimensionamiento del intercambiador.

Los equipos de condensacion requieren equipos con gran area de transferencia, o
disposicion de alimentacion en flujo cruzado, en el mercado existen
intercambiadores de calor de placas con altos coeficientes globales de
transferencia que permiten obtener areas pequefas, son utilizados en procesos a
pequefia escala o cuando se desea inocuidad, son muy utilizados en la industria

alimenticia y farmacéutica (Sinnot & Towler, 2013, p.820).

El flujo de calor es de 77 882,52 kJ/h y el agua de enfriamiento de 0,25 kg/s, estos

valores se obtienen de la Tabla Al.9 y Tabla Al.10 respectivamente.

AIV.3.6.1 Calculo de la temperatura média logaritmica

Se prosigue a determinar la temperatura media logaritmica de la Ecuacion AlV.10,

la alimentacion se realiza en flujo cruzado.

Temperatura de entrada del agua “chiller”, (t1) 4°C

Temperatura de salida del destilado, temperatura de saturacién, (T2) 61,5°C

Temperatura de entrada del destilado, temperatura de saturacién (T1) 61,5°C

Temperatura de salida del agua maxima recomendada, (t2) 25°C
La temperatura media logaritmica se determina mediante la Ecuacion AIV.10:

_(57,5—36,5)

L

= 46,21
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AIV.3.6.2 Calculo del area de transferencia de calor

De acuerdo con los coeficientes globales para agua vs agua o vapor el coeficiente
de transferencia se encuentra entre 1 500 a 2 000 W/m?°C para placas normales
(Tabla AlIV.3), se prosigue a calcular el area de transferencia mediante la Ecuacién

AlV.9, se asume un coeficiente global de 1 700 W/m2°C

En la Tabla AlV. 4 se muestra las caracteristicas del intercambiador de calor de tipo

placas

Tabla AIV. 4 Coeficientes de transferencia de calor, intercambiadores de calor tipo placas

Lado 1 Solucién acuosa | Vapor solvente organico | Agua 40 °C
Operacion
Lado 2 Agua o vapor Agua o vapor Agua o vapor
u (cst) 50 100 0,6
Propiedades o
fisicas del fluido K (W/m°C) 1,422 0,418 2,259
Cp (J/kg°C) 39748 2092 4184
Coeficiente global U= W/m?°C
Placas corrugadas 1050 -1 200 1860 -2 100 3130-3950
Placas normales 700 — 820 1 500 -2 000 3 000-3 700
Velocidad de flujo (m/s) 0,6-0,8 09-1,1 NA
Caida de presion kPa/HTU 100 —200 26 —32 14,7 - 29,4

(Coditer, 2016, p4)

El area de transferencia se determina mediante la Ecuacién AlIV.9, se remplaza

valores, por lo tanto:

77 882,52% L (1)2]0] X 3230
A= = 0,27 m?

14 o
1700755 (46,2 °C)
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Para los siguientes calculos de: numero de unidades de transferencia NTU, area
de transferencia, coeficientes peliculares, es necesario conocer las dimensiones de

los distintos intercambiadores de calor existentes en el mercado local.

En la Tabla AlV. 5 se muestran las caracteristicas del intercambiador de calor de

tipo placas normales.

Tabla AIV. 5 Especificaciones técnicas, intercambiadores de calor tipo placas

Tipo P 20 PO P2 P5
Ancho mm 280,00 180,00 320,00 350,00
Area de intercambio de
calor/placa (m?) 0,031 0,012 0,120 0,140
Numero maximo de
placas 175 75 250 200
Area maxima de
intercambio de
calor/placa (m?) 5,40 2,40 30,00 28,00
Flujo por canal (m*/h) | 0,05 -0,15 0,14 - 0,25 0,45 -0,70 0,36 - 0,90
Flujo total maximo
(m3/h) 2,50 11,00 50,00 16,00
Presion maxima de
disefio atm 10,00 16,00 10,00 12,00

(Coditer, 2016, p6)

AIV.3.6.3 Calculo de nimero de unidades de transferencia

El nimero de unidades de transferencia NTU para cada fluido se determina

mediante las Ecuaciones AlV.17.

NTU = [AIV. 17]
~ C,-LMTD
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Donde:

NTU: numero de unidades de transferencia
LMTD: Temperatura media logaritmica

A calor latente de vaporizacion, (J/kg)

Cp : capacidad caldrica a presiéon constante, (J/kg°C),
Remplazando los valores de la Ecuacion AIV.17:

2 131,53 x103 [ /k
NTU = X10°J/k9 _ 11 nry

J .
41841257 - (46,2)

AlV.3.6.4 Calculo del coeficiente global de transferencia de calor
Para realizar el calculo del coeficiente global de transferencia se seleccioné el
intercambiador de calor PO. Se determina el numero de placas con el area

anteriormente calculada, por medio de la Ecuacién AIV.18

En la Tabla AlV. 6 se indican las caracteristicas del intercambiador de calor de tipo

placas.

Tabla AIV. 6 Dimensiones del intercambiador de calor tipo placas modelo POBF

Modelo, bastidor PO-BF
Altura, H, (mm) 380,00
Ancho, W, (mm) 180,00

Distancia entre placa b, (mm) | 2,75

Espesor de placa x, (mm) 0,60

Méxima presion, (barg) 16,00

(Coditer, 2016, p.8)
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El niumero de placas que debe tener el intercambiador de calor se calcula mediante
la Ecuacion AlIV.18.

Ay [AIV. 18]
N, =——
24p
Donde:
Np: numero de placas
Ao: area requerida
Ap: area de transferencia de canal

Reemplazando los valores en la Ecuacion AlIV.18, y el area de referencia del

intercambiador de calor de placas modelo PO (Tabla AlV. 5)

027
P 2(0,012)

= 11,25 = 12 placas

o Coeficiente pelicular del agua por las placas

El numero de placas es igual al numero de placas calculadas por el método NTU;
a continuacion, se presenta la Ecuacion AIV.19 que permite determinar el

coeficiente pelicular en régimen turbulento para el agua de enfriamiento

hizo = 0,2546 Dﬁc- (Re)%%8 - (Pr)05° [AIV. 19]
Donde:
K: constante de conductividad térmica, (W/mK)
D,: diametro equivalente, (2 b); b distancia entre placas
Re: numero adimensional Reynolds
Pr: numero adimensional Prandlt

La velocidad de fluido para el agua se calcula, mediante la Ecuacién AlV.16; el area
de flujo corresponde al numero de placas Np por el canal de flujo del intercambiador

(W) y la distancia entre placas (b).
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kg 1h
887,25~ 1 m
Spp— h 3600s 0045™
998m—% - ((0,18m - 2,75 - 10-3)11)m? S

Se procede a determinar el numero de Reynolds mediante la Ecuacién AlV.15:

o, _ 998X 0,045 x 0,012
€= 959x10-6

= 56 815,8

Para obtener el coeficiente pelicular del agua de enfriamiento se sustituyen los

valores de la Ecuacion AIV.19

w
m2ec

h, = 0,2546 X (56 815,8)%%8 x (21)%°° = 2 624,28

o Coeficiente pelicular de condensacion

El coeficiente pelicular por condensacion en intercambiadores de calor tipo placas
se determina mediante la Figura 3.38, a continuacion, se determina el numero de
Reynols para el destilado, primero se calcula el coeficiente de condensacion
(Ecuacion 3.38). La masa de destilado es de 60 kg/h (Tabla Al.9).

60kg ., 1h
[= R "3600s  _ 540k
(0,18 m x 2,75 x 1073)11 ““ms

La Ecuacién AIV.20 permite determinar el numero de Reynolds:

4r [AIV. 20]
13

Re =

Remplazando los valores se tiene:

4(3,06)

82—1,85X10—4:6618'20
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De la Figura 3.14 el corte del eje de las y corresponde a 1,6; el coeficiente pelicular

se determina mediante la Ecuacion AlIV.21.

b ) 1/3
0= <k_z) [Wwpz)gl

Las propiedades del destilado se determinan a temperatura de saturacion 61,5 °C,

[AIV. 21]

despejando el coeficiente pelicular y remplazando los valores se tiene:

211/3

L6 0 52 (812 —1,19)9,8

h-=5111,81——
¢ m2°C

o Coeficiente global de transferencia de calor

Se calcula el coeficiente global de transferencia de calor, por medio de la Ecuacion

3.35 La resistencia de ensuciamiento para un sistema vapor organico - agua de

enfriamiento es 1,0 E-

1 1 1
_— — 1
Up 2 642,28 + 5111,81 +0,000

Up=1712,1 W
b= "“m?2°C

El coeficiente global de disefio 1 712 W/m?°C es mayor al coeficiente global
supuesto en el disefio 1 700 W/ m?°C, por lo que se acepta el intercambiador de
calor, por ser procesos de cambio de fase, la caida de presidon no es un parametro
de disefio (Kern, 1999, p.214)
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Se aplica un 20 % de sobredimensionamiento en el area de transferencia y se

necesita un intercambiador de calor de placas modelo PO de 13 placas.
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ANEXO V

DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPOS SECUNDARIOS

AV.1 DIMENSIONAMIENTO DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR E-3101

El intercambiador E-3101 permite enfriar la solucion de desecho tipo B después del
acondicionamiento de pH, de 30 a 10 °C para lograr condiciones de operacion
previas al proceso de ultrafiltracion. En el proceso se remueven 11 436,5 kJ por
cada 171,00 kg de solucién (Seccion Al.4).

Se utilizdé un intercambiador de calor de placas con un coeficiente global de
transferencia de 705,00 W/m?°C y un area de transferencia de 0,46 m? con
alimentacion de flujo tipo cruzado que permite una temperatura media logaritmica

de 20,0 °C, a continuacion, se presenta los calculos del dimensionamiento.

El calor por retirar en el condensador es de 11 436,50 kJ, el tiempo de disefo
corresponde al tiempo estimado de operacién 0,5 h (Tabla 4.2), incluye el tiempo

de bombeo y enfriamiento

Qp-sir 114365k kJ
— oon = 2287307

El calculo de masa de agua de enfriamiento se muestra a continuacion, Ecuacion
Al.9:
kg 1 batch kg 1h kg

— 130,28 x = 260,56—2 X ———— = 0,072 -2
Magua batch = 05 h ~3600s S

AV.1.1 CALCULO DE TEMPERATURA MEDIA LOGARITMICA

El intercambiador de calor permite llegar a condiciones de operacion previas a la

ultrafiltracién, operacién en flujo en contracorriente.
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Temperatura de entrada del agua “chiller”, (t1) 4°C

Temperatura de entrada del destilado (T1) 30 °C

Temperatura de salida del destilado, tanque TK-3102 (T2) 10°C

Temperatura de salida del agua, temperatura maxima operacion “chiller” (t2) 25°C
La temperatura media logaritmica, se determina por medio de la Ecuacion AlV.10

(26 — 15)
LMT Dgensipie = 26N
Ln (—)

15

=20°C

De acuerdo con los coeficientes globales para agua vs agua o vapor el coeficiente
de transferencia se encuentra entre 700 a 820 W/m2°C para placas normales. Se

selecciond 750 W/m2°C como coeficiente supuesto (Tabla AlV. 4).

2287307 77" X 35007
Ap = 7 = 0,45 m?
700 —757 (20 °C)

AV1.2 CALCULO DE NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA

El nimero de unidades de transferencia NTU, para cada fluido se determina

mediante las Ecuaciones AV.1

Tl_TZ_ tZ_tl [AV1]

NTU = 737D’ LMTD

Donde:

NTU: numero de unidades de transferencia
LMTD: temperatura media logaritmica

T1: temperatura de entrada fluido caliente, (°C)

T2: temperatura de salida fluido caliente, (°C)
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t1: temperatura de entrada fluido frio, (°C)

to: temperatura de salida fluido frio, (°C)

Remplazando los valores de la Ecuacién AV.1 para el fluido caliente y fluido frio,

respectivamente:
30 —-10
NTU = = 1,00 NTU
20
Nru =22 _ 105 NTU
20

AV1.3 CALCULO DE NUMERO DE PLACAS DEL INTERCAMBIADOR

Remplazando los valores del area de referencia del intercambiador de calor de
placas modelo PO en la Ecuacion AIV.18 (Tabla AlV. 5).

0,45

N =—2 _— 1875~ 19 pl
P = 2(0,012) pracas

o Coeficiente pelicular del agua por las placas

La velocidad de fluido para el agua se determina mediante la Ecuacién AlV.16, el
area de flujo corresponde al numero de placas Np por el canal de flujo del

intercambiador (W) y la distancia entre placas (b).

kg 1h
260,56~ x o1 m
p— h " 3600s _008™
998m—% X ((0,018m X 2,75 X 10-3)19)m? S

Se procede a determinar el numero de Reynolds mediante la Ecuacion AlV.15:
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oy _ 998X 0,080,012
= T 695 x10-5

= 13785,32

El numero de Reynolds se encuentra en régimen turbulento, el coeficiente pelicular

se determina mediante la Ecuacién AIV.19 (Sinnott y Towler, 2008, p. 1256).

w
m2°c

h, = 0,2546 X (13 785,32)%69 x (13,83)%°° = 884,48

o Coeficiente pelicular de la solucién por las placas

El calculo del coeficiente pelicular se inicia determinando la velocidad de la solucién
por las placas, la velocidad de fluido para la solucion de desecho tipo B se
determina mediante la Ecuacién AlV.16; el area de flujo corresponde al numero de

placas Np por el canal de flujo del intercambiador (W) y la distancia entre placas (b).

kg 1h
1718 x 2 "
Spp— h *3600s — 0.06™
894m—g3 X ((0,018 x 2,75 X 10-3)18)m? S

Se calcula el numero de Reynolds mediante la Ecuaciéon AlV.15:

P, _ 998X006x0012
© =" o959x10-6

El numero de Reynolds se encuentra en régimen laminar (Re < 2 100), el coeficiente

pelicular se determina mediante la Ecuacion AV.2 (Sinnott y Towler, 2008, p. 1256).

h = 0,0362Cp X (Re)%*? x (Pr)%3¢7 [AV.2]

Remplazando los valores de la Ecuacion AV.2

J
kg°C

h =0,0362 (3 340 )(751)0’42(5,21)0’367 =3516,13

m2°C
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Una vez determinados los coeficientes peliculares, se revisa la resistencia de

ensuciamiento en el catalogo del intercambiador de placas.

o Coeficiente global de transferencia de calor

Se procede a calcular el coeficiente global de transferencia de calor por medio de

la Ecuacion 3.35. La resistencia de ensuciamiento para un sistema vapor-agua de

”_ (Coditer, 2016, p. 6)

m2°c

enfriamiento es 1,0 E-5

1 1

U, 88448 351513

+ 0,00001

Up = 705,34

m2°C

El coeficiente global de disefio 705,34 W/m?°C es mayor al coeficiente global

supuesto en el disefio 700 W/ m?°C, por lo que se acepta el intercambiador de calor.

Se aplica un 20% de sobredimensionamiento y se necesita un intercambiador de

calor de placas modelo PO de 23 placas.

o Caida de presion en el intercambiador

La caida de presion de un intercambiador se puede estimar mediante la ecuacion

de Cooper descrita en la Ecuacion AV.3

_2fGL . 25 [AV.3]
= gbp T T Reo?

AP

Donde:

f: factor de friccion
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G: velocidad masica, (Kg/h)

g aceleracion de la gravedad

Dc: diametro caracteristico

L: longitud del canal, L = I X ny; I = Ap/W
Np: numero de pasos

p: densidad, (kg/m?)

Remplazando los valores en la Ecuacion AV.3, la caida de presion por el lado del

agua es:
I 045 )
018 7
2,5
f =0,14

~ (13 785,32)03

_2(0,14)(260)22,5
~ 9,81 (54E — 03)998

kgf .
= 895,06F ~ 1,27 psi

Remplazando los valores en la Ecuacion AV.3, la caida de presion para la solucion

es.
[ 045 .
018 7
= 2,5 = 0,34
f= (751,00)03
2(0,34)(342)%2,5 kgr

= 445,72 —- =~ 0,81 psi

~ 9,81 (54E — 03)843 m2

En la Tabla AlV. 6 se presentan los parametros de caida de presidbn maxima, este

disefio cumple con la caida de presion por lo que se acepta el disefio.
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AV.2 DIMENSIONAMIENTO DEL SISTEMA DE AGUA DE REFRIGERACION

El sistema de refrigeracion de agua se dimension6 de acuerdo con los
requerimientos energéticos de los procesos de: enfriamiento de la solucion de
desecho tipo B proveniente del acondicionamiento y de los condensadores de la
torre de destilacion. A continuacion, se determina la cantidad de agua de

enfriamiento necesaria.

La masa de agua durante la operacion del condensador parcial es de 348,43 kg/h.
La masa de agua utilizada en el condensador subenfriador es de 887,25 kg/h, estos
valores se pueden observar en la Tabla Al.10. La masa de agua para enfriar la
solucién de desecho a 10°C es de 260 kg/h (Seccion AV.1)

En total la masa de agua para los procesos es de 1 465,98 kg/h, se aproxima al

valor de 1 500 kg/h para los siguientes calculos.

= 1500 kg X 4,18 K x (4 — 25)°C = 131 670 } 0,94 BTU 1T enfri.
Q= h " kg°C B h  1kJ 12000 BTU

Q = 10,3 toneladas de enfriamiento - 1,2 f seguridad = 12,5 T.enfriamiento

Se necesita un equipo de enfriamiento de agua “chiller’ de 12,5 Toneladas de
enfriamiento de capacidad, se selecciond un equipo con estas caracteristicas
disponibles en el mercado nacional, en la Figura V.1 se describe la unidad de

enfriamiento de 12,5 Toneladas.
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Figura V.1 Detalles de la unidad de enfriamiento ECCLASH-COMPACT-1C.

El diagrama de la Figura AV.2, se utiliza para la instalaciéon de la unidad de
enfriamiento. Se recomienda que el tanque de pulmoén tenga por lo menos de 1,5 a

3,0 veces la capacidad del “chiller”.

Diagrama Refrigeracion

Intercambiador
de calor

Chiller

Bomba de
Agua # 2

Bomba de

Agua # 2 anque de Agua

Figura AV.2 Diagrama de instalacion de la unidad de enfriamiento “chiller”
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AV.3 DIMENSIONAMIENTO DEL TANQUE DE AGUA FRIA

El material del tanque de agua de enfriamiento se utilizd polietileno para evitar
pérdidas de calor al ambiente. En el mercado local existen varios tipos de tanques

que satisfacen estas necesidades como se observa en la Figura AV.3.

El volumen necesario para el tanque de almacenamiento de agua de enfriamiento
se determina a continuacion, la capacidad debe ser entre 1,5 a 3 veces la cantidad

de agua necesaria, se escoge el doble de la capacidad:

kg 1000 L

1500 — x 2 X =3006,01 L =3000Ldecapacidad

h 998 kg

A B C D E

250 Lt. 54 72 79 87 95
500 Lt. 78 98 104 92 103
1000 Lt. 91 119 128 131 148

3000 Lt. 111 143 152 169 185
5000 Lt. 173 207 218 194 215

10000 Lt 220 240 252 245 273
Dimensiones en cms.

Figura AV.3 Tanque de almacenamiento de agua de enfriamiento

En la Figura AV.4 se muestra el diagrama de instalacion del tanque de

almacenamiento de agua de enfriamiento.
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Figura AV .4 Diagrama de instalacion tanque de almacenamiento de agua de enfriamiento
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Con base en el balance de masa y energia que se encuentran en el Anexo | y con

el dimensionamiento de la torre de destilacion en el Anexo IV se procedié a realizar

la simulacion de la torre de destilacion batch en el software Chemcad 6.1.3, desde

las Figura AVI.1 hasta la se muestra la captura de pantalla con las condiciones de

la simulacion.

) o
I =

Ciodiamired Banon T3
Ggpia- e i
L

De-stdaaa
e e B

[3—5—‘__‘:,;

Foavikag

Figura AVI.1 Diagrama de la simulacion torre de destilacion batch, Chemcad 6.1.3

@ 61,5°C

Columna Batch T-3001

Agua-metanol
0,72 atm

Edit Batch Charge/Add
Flazh Cancel ak.
Strearmn Mo, 102
Stream Name Pot Charge
Temp C 28
Pres atm 0.7200001
Vapor Fraction 0
Enthalpy MJ/h -5231.09
Total flow 469.9999
Total flow unit kg
Comp unit weight frac
Water 0.438298
Methanaol 0.5617021

Figura AVIL.2 Condiciones de la alimentacion a la columna batch, Chemcad 6.1.3
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Figura AVL3 Condiciones de operacion columna batch, 5 platos teoricos y un
condensador parcial, no se incluye al calderin Chemcad 6.1.3

Startup option:

Froduct azsignment;
Digtillate tank. #

Decatter tank #

First spec mode

First spec value

Second spec mode

Second spec value

Condenzer temp

Degrees subcooled

Integration time step size in hours:

——

Step size [hr)

Record frequency

—

Operation step stop options

2. Dustillate temperature v Stop when:
E1.5 ©

Stop value
1. Dist mass rate Y]

58 karh

Far subcooled condenser only:

Stop tolerance

tin. runtime [hr)

"] Batch Operation Parameters -
General | Additional 5ettings | Estimations
00, Start with current column content v Step: 1

0.0s hr
3 iterations

Time v

45 hr

0.om
hir

Help

% Edit nest step
" Edit specified step
" Exit oper. steps

Step

Cancel ‘ 0K

Figura AVI.4 Condiciones de operacion columna batch, flujo de destilado 58 kg/h,

temperatura de condensacion 61,5 °C, operacion en una etapa por 4,5 horas; recopilacion
de datos con un paso 0,05 horas, Chemcad 6.1.3
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En la Figura AVI. 5 se muestran los resultados de la simulacién en el software

Chemcad 6.1.3. Se observa que el balance de masa es muy similar al calculado

analiticamente que se encuentra representado en la Figura Al.8.

Hame
- = {Owerall

Molar flow kmol

Ma=z=z flow kg

Temp C
Fre=z atm
Vapor mole
Vapor mass
Enth MJ
Entropy

Tc C

Fc atm

Scd. =sp gr.
5cd. =p gr.

Degree API

fraction
fraction

MI/C/h

WL
air

Average mol wt

Actual dens kg/m3
Aeotual vol m3
5td lig m3

5td wap ©
Vpres atm

T

Figura AVI. 5 Resultados de la simulacion de la destilacion batch a 0,72 atm.
Chemcad 6.1.3

m3

Fot Charge

[ I LS I S ]

[ T o o e Y . I - T e e Y -

1
1%
ISR RIS S T

[ I T S BT =

Accumulator

261.000
61.500
0.720
1.000
1.000
-1787.6
-0.9343
250.43%
26.710
0.81
1.038
2.261
30.061
0.788

7.003
0.321
154.601
0.81

CO G BY R3Oy 2 B
Weom B R Lh L
2 =] non k) ol D -]

Distillate

0.096
2.3900
61l.500
0.720
1.000
1.000

-15.862
-0.01038
250.43%

26.710
0.814
1.038

42.261

30.0681
0.798
3.633
0.004
2.162

0.315

Con base en los resultados del dimensionamiento de la columna: diametro de

columna, relacion de areas, diametro de orificio, espaciamiento entre platos y caida

maxima de presion que se muestran en la Figura AVI. 5 se comprobd en el software

Chemcad 6.1.3 a través de su aplicacién de diseno y dimensionamiento de plato,

en la Figura AVI. 6 se seleccion6 el promotor de contacto; en la Figura AVI. 7 se

introdujo los valores de: diametro de columna, espaciamiento entre platos,

eficiencia, diametro de orificio, arreglo de la disposicién de los orificios y espesor

de plato
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61,5°C

Columna Batch T-3001
Agua-metanol
0,72 atm

| L

- Tray Sizing -

Tray Type

* Sieve Tray
" Bubble Cap Tray

MNumber of sectionz

% Detailed printout
™ Simple printout

[ Rezize the column after each run.

Help | Cancel ‘ 0F.

Figura AVI. 6 Seleccion del tipo de elemento de contacto liquido-vapor, Chemcad 6.1.3

- Sieve Tray -

61,6°C

="

Columna Batch T-3001
Agua-metanol
0,72 atm

Starting Stage

Ending Stage

Tray diameter
Tray zpacing
Mo. of passes
Hole & /Tat &
‘weir height
Flood cormelation

D owncomer

Clearance
Optional flow area
Side width

Center width
Off-center width

Oiff-zide width

Downcrr A7 Tat &

Help

0.050% m

Fair ¥

0.04445 m

e
an
0.00635 m

System factor

Flood percent

Huole diameter
Hale pattern Square pitch v
Hale pitch 0.015875 "

00019812 m

Tray thickness
[ Splash Baffle
Efficiency for Fractionator
Light key 2 Methanal v
Heawy key 1 \water ¥
Efficiency for absorbers

—

Thickness specifications
07z atm
0.es

92223 .
0.00079375 m

Cancel ‘

Solute

Design pressure
Juoint efficiency
Allowable stress

Carrosion allow.

Sectior:

Figura AVI. 7 Dimensionamiento del plato Chemcad 6.1.3, criterios Tabla AIV. 2
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En las Figura AVI. 8 se muestran los resultados obtenidos del dimensionamiento

de los platos de la columna de destilacion.

Vapor load is defined as the vapor from the tray below.
Liguid 1load is defined as the ligquid on the travy.

Sieve Tray S5izing for Equip. 1

Section: 1

Flood correlation: Fair

Tray Vapor Ligquid Space MNPass Diamecer (flood PresDrop

kg/h kg/h m m atm

1 169.10 111.10 0.23 1 0.25 63.16 0.0037
2 148.11 890.11 0.23 1 0.25 58.83 0.0038
3 134.70 T6.70 0.23 1 0.25 50.80 0.0040
4 130.98 T2.88 0.23 1 0.25 48.40 0.0041
5 130.98 4180.00 0.23 1 0.25 117.10 0.0058
Total column pressure drop = 0.022 atm

Figura AVI. 8 Resultados del dimensionamiento del plato, Chemcad 6.1.3

Se observa que la caida de presion total de la columna es muy similar a la
determinada en el Seccién AlV.3.2 (0,017 atm), de igual manera se observa que
los valores de la relacion de liquido-vapor estimados son similares con los

estimados mediante la integracion numérica del diagrama de equilibrio Tabla Al.5.

En la Figura AVI. 9 se muestra en detalle del dimensionamiento de un plato, que
cumple con los parametros previamente calculados, la caida de presion es similar

a la calculada 0,017 atm.

Se observa que los tiempos de residencia se encuentran en valores bibliograficos
recomendados y esto permite dar un mayor sustento al disefio del plato, con esta
simulacion se puede observar que existe una retencién de 0,96 kg de destilado en
cada etapa, y esto facilita a que la torre llegue a un pseudoequilibrio durante el

arranque de la préxima operacion.
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Tray Loadings Vapor Liguid
169.104 kgi/h 111.104 kg/h
199.953 m3/h 0.140 m3/h

Density 0.246 kg/m3 795.624 kg/m3

Tower internal diameter, 1 D.Eﬂﬂ

Tray spacing, M e assssssamasas 0.000

Ho. of tray liguid passes e cvinesssnnnns 1

Downcomer dimension Width m Length m Lrea mZ

Side 0.036 0.153 0.004

Avg. welr length M 000 cesssssssssmsans 0.153

Weir height, 1 0.051

Flow path length 1 0.123

Flow path width 1 0.185

Tray area, m2 =00 i s essssssasaas 0.031

Tray active area mmd =00 teessssssasasans 0.024

g flood e e e e e 159.487 =

*# % flood > 30%, possible entraimment flooding

Fractional entraimment = = = ... cciecieransnn- 1.000

Reration factor 0000000 e e e e e e 0.559%8

Minimum (Weeping) wvapor flow Ko/l v vevvnrnns 107.707

Tray press lo=s=, 1 0.064

Tray press los3, a2t =0 cecsesssnasnsans 0.005

Downcomer clearance 11 0.044

Downcomer backup m 000000 e e es s nsssnnnns 0.118 *=

=% Downcomer backup > Tray spacing, possible backup flooding

Downcomer residence time S8C .. ue e venransnn- 11.470

Downcomer apparent residence time sec  ..... 0.000 #*=*%

%% Downcomer app. residence time < 3.0 sec, poz=sible choke flooding

Downocomer velocity miEec 0 i e eerens 0.010

Ligquid holdup 11 0.001

Ligquid holdup o 0.963

Design pressure atl =000 cecsasssnasassns 0.720

Joint efficiency =000 i i i i e easaas 0.850

Bllowable stress athlh =0 i e e esnnsssnnnns 932.230

Corrosion allowance I =00 cessssssnasasasns 0.001
Column thickness m =000 ..t eircsasasans 0.000
Bottom thickness m =000 i isessssasassns 0.000

Figura AVI. 9 Resultados del dimensionamiento de un plato, Chemcad 6.1.3
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ANEXO VII

ANALISIS CUANTITATIVO DEL DESTILADO

En esta seccion se observa el analisis de espectrofotometria en el rango UV-Visible
realizado en la empresa Allinatura S.A. Al producto destilado obtenido durante la
operaciéon de la torre de destilacion que se construyd con base en este
dimensionamiento, también se incluye el resultado de analisis mediante
cromatografia de gases realizado en el Laboratorio de Analisis Instrumental de la

Escuela Politécnica Nacional

En las Figuras AVIl.1 y AVII.2 se muestran los espectros del producto obtenido de

la columna de destilacion.

3.000
' Il =oh nuevo 0207
Bl ruestra 1owls
2800FF--------F-- - R L L L EEEE T
A H i H i H i H i
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2 o 1 1 1 1 1 1 1 1 1
w
O
<
x :
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[ 1 e  EEnt e LR
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i | |
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Figura AVII. 1 Grafica absorbancia vs longitud de onda, metanol nuevo (99 %), metanol
destilado (84 %), agua destilada
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En la Tabla AVIl.1 y AVIIL.2 se presenta la concentraciéon en volumen y en masa,

densidad y pH de las muestras de: metanol nuevo grado técnico y el destilado

recuperado.

Tabla AVII.1 Concentracion volumétrica, concentracion masica, densidad y pH metanol

nuevo y destilado

% CH;OH % CH;OH Densidad
Muestra pH
(V/V) (m/m) (g/cm?)
Nuevo 99,6 99,3 0,7913 6,26
Destilado 85,8 80,4 0,8424 4,71
0500 X X
: | ELTERTE
0 450 La ---------------------------------------------- IMetanol nuevo. wl
: I 11etanol Destilad:
0400 5— -------- [ s Lmmeeem e -E -------- R LT P R bmmmeemm
0.350 .- -------- I EEEEEEEE [ EEEEEREE LEEEEETEE -. -------- B R LEEEEE T Rt
E 0.300 ;""""'*"'"""""""*""""‘i ----------------------------------------------
= : :
Jir} ,
2 . .
% 0.250 E— -------- [ I FI— J: -------- [ E [ [
o h
(=}
w .
ﬁ 0.200 e ot
01580 Er --------------------------------------------------------------------------------
0100 ;- --------------------------------------------------------------------------------
0.080 E—------------------------------------------------------------------ R Lok
0.000 libss Lo : ! \ :
190.0 300.0 A400.0 500.0 5000 7000 s00.0 900.0 1000.0 1100.0

i

Wavelength(nm)

Figura AVIL. 2 Grafica absorbancia vs longitud de onda, metanol nuevo (99 %) metanol

destilado (94 %), agua destilada
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Tabla AVIL2 Concentracion volumétrica, concentraciéon masica, densidad y pH metanol

nuevo y destilado

% CH3;OH % CH3;OH Densidad
Muestra pH
(v/v) (m/m) (g/cm?)
Nuevo 99,6 99,3 0,7913 6,26
Destilado 97,8 94,1 0,8024 4,81

En la Figura AVII. 3 se presenta el resultado del analisis de las muestras de metanol

nuevo de dos empresas proveedoras distintas y de tres muestras de destilado de

diferentes dias.

Se observa que la calidad de destilado recuperado es acorde con los

requerimientos de la empresa Alinatura S.A. y respecto al disefio planteado (5

etapas tedricas) vs el construido (6 etapas tedricas) se puede decir que la eficiencia

segun Murphe es del 75 %, un valor que se encuentra dentro de rango segun

bibliografia (Perry, 2008, p.13-106)



()

| oo

S
P

P,

220

ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-018-013

OT. 001-2018
PARAMETROS DE LA MUESTRA
Cliente Héctor Villalba
Muestras Metanol
Fecha de recepcion de la muestra 01/03/2018
Fecha de inicio del analisis 01/03/2018
Fecha de fin del analisis 08/03/2018
RESULTADOS
Muestra % Volumen
Muestra MeOH nueva 7991
Sk Muestra nuevo 2 88.22
Composicién de Ia muestra Muestra destilado 3 86.96
Muestra 1 97.34
Muestra 2 88.28
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Figura AVII. 3 Resultado de analisis de cromatografia de gases



