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RESUMEN

Cada vez mas aumenta la concienciacién climatica en la sociedad siendo el
calentamiento global o la contaminacion del medio natural factores importantes que las
personas en tienen en cuenta para lograr un medio ambiente saludable para las generaciones
futuras. En la Industria Quimica, se desarrollan nuevas vias de produccion de distintos
compuestos empleando materias primas distintas que no provengan de combustibles fésiles

0 empleando rutas distintas cuyos residuos sean menores o aprovechables para el proceso.

En este proyecto presentado a continuacion, el objetivo principal consistird en
aprovechar un compuesto obtenido en las biorrefinerias, el Acido Levulinico, para obtener
compuestos de demanda en el mercado actual evitando asi la generacién de estos a través

de combustibles fosiles que puedan generar un alto impacto en la huella de carbono.

La planta quimica consta de tres secciones principales: la primera transforma la
materia prima principal, el &cido levulinico, en gamma-valerolactona; la segunda seccién
transforma esa gamma-valerolactona producida en acido pentanoico, un compuesto de alto
valor afladido; y la ultima seccién tiene como objetivo transformar el 4cido levulinico en etil

levuliniato.

Realizando una evaluacién econémica se llega a la conclusion de que se deben
realizar cambios sustanciales en el proyecto para que este sea viable econémicamente debido

a que se necesitarian un periodo estimado de 15 afios para poder amortizar la inversioén inicial.



EXECUTIVE SUMMARY

Nowadays, the climate awareness in society grows being the global warming or the
natural environment important facts that people have in mind to achieve a healthy environment
for the future generations. In Chemical Industry, they develop new ways of production for
different products using different raw materials that don’t come from fossil fuels or employing

another chemical way which waste are lower or usable again for the process.

In the project that we present, the main goal will consist in take a compound obtained
in the biorefineries, the Levulinic Acid, to obtain different high demand compounds in actual

market avoiding using fossil fuels that cause a high impact in carbon footprint.

The chemical plant has three principal sections. The first one transforms the main raw
material, the levulinic acid, into gamma-valerolactone, the second one transforms gamma-
valerolactone in a high added value compound, the pentanoico acid. And the last section has

the main goal to transform the levulinic acid into ethyl levulinate.

Looking into the economic evaluations, we can conclude that modifications should be
implemented in this project to make this economically viable. It would be necessary a period

of 15 years to amortize the initial inversion.
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1. CONSIDERACIONES BASICAS



Consideraciones basicas

En el mundo actual, cada vez mas consciente del cambio climatico y de los problemas
ambientales generados por accion del ser humano, la industria quimica ha ido adaptandose
hacia procesos o formas de trabajo mas respetuosas con el medio ambiente. Es por este
motivo que el factor ambiental es clave, junto al aspecto econémico y social, para el disefio

de un proceso quimico hoy en dia.

Otro factor a estudiar para la industria es el aprovechamiento de residuos u otras
materias primas con el fin de darles una vida util y no desecharlas aumentando la cantidad de
residuos. Es aqui donde entra la economia circular, en donde los residuos generados en un
proceso no son desechados directamente, sino que se estudia si estos residuos pueden tener
algun aprovechamiento para transformarlos en productos que o bien se pueden recircular al
propio proceso o transformarse en otros compuestos quimicos de alto valor afiadido. Obtener
productos quimicos a partir de otras rutas empleando como materias primas residuos de
distintos procesos es un avance a nivel industrial, ya que permite disminuir el impacto

ambiental que genera una planta.

En el proyecto que se presentara a continuacion, se ha obtenido &cido levulinico a
partir de residuos de biomasa en una biorrefineria. Es el objetivo de este proyecto es
transformar ese acido levulinico en compuestos quimicos de alto valor afiadido que sean
aprovechables para la industria. Muchos de los compuestos producidos provienen de la
petroquimica, con lo que estudiar estas vias de obtencidn a partir de materias primas que son
residuos en distintos procesos no solo puede generar un nuevo mercado econémico
interesante, sino que es una ventaja muy interesante a nivel de seguridad ambiental tan

necesario en este momento historico.

1.1 ACIDO LEVULINICO

El acido levulinico, también conocido como 4cido 4-oxopentanoico o acido y-

cetovalérico, es un compuesto organico con férmula quimica CsHgOs.

Fig. 1. Estructura molecular del acido levulinico.

Presenta en su estructura un grupo cetona y un grupo carboxilo, de tal modo que
posibilita maltiples opciones de reaccion. Ademas, tiene una estructura solida cristalina, la

cual es soluble en agua y en disolventes organicos polares.
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1.2. ACIDO LEVULINICO COMO MOLECULA PLATAFORMA

El concepto de molécula plataforma viene relacionado intrinsecamente con la biomasa,
de la cual se pueden obtener distintos compuestos que pueden ser transformados en una alta
variedad de elementos con un valor afiadido superior, son los considerados “building blocks”
o moléculas plataforma. Estas moléculas se caracterizan por poseer mdultiples grupos
funcionales (por ejemplo: grupos carbonilo, hidroxilo, carboxilo, etc.) que les confieren una
gran versatilidad para ser sometidos a diferentes transformaciones quimicas para la obtencion

de diversos compuestos quimicos.

Farmer y Mascal (2014) definieron las moléculas plataformas como moléculas
guimicas provenientes de la biomasa y que pueden ser usadas como punto de partida para la

produccion de otras moléculas.

El creciente interés por este tipo de moléculas nace a partir de la propia obtencién de
estas frente a la biomasa, ya que el acido levulinico actualmente es obtenido a partir del acido
maleico lo que lo hace un proceso mas caro. Cambiar el foco de produccién de esta molécula
para obtenerla a través de la biomasa y obtener asi otras moléculas de mas valor afiadido,
puede abaratar costes de produccion de estos compuestos finales ofreciendo un precio mas
bajo en un mercado creciente. Estudios recientes avalan que el 4cido levulinico es una de las

12 moléculas mas prometedoras a partir de la biomasa (Bombgardner, 2015)

Como se ha dicho anteriormente, debido a los grupos funcionales que presenta en su
estructura, se pueden obtener una gran cantidad de moléculas, las cuales vienen descritas en
la siguiente figura. Muchas de estas moléculas tienen un alto valor afiadido y un interés
creciente en un mercado que aumenta progresivamente debido a las nuevas tecnologias que

se van desarrollando con el tiempo.
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Fig. 2. Derivados del &cido levulinico como molécula plataforma (Kumaravel et al., 2019)

Todos estos productos obtenidos a partir del acido levulinico se especula que puedan
estar en el mercado en 2022, dirigiéndose hacia un mercado completamente desarrollado en

2030, donde ya se producirdn en grandes lotes a escala industrial (Broxterman et al., 2017)

1.3. OBTENCION DEL ACIDO LEVULINICO A TRAVES DE PROCESOS DE
BIORREFINERIA

El 4cido levulinico es producido a partir de los residuos celulosos de la biorrefineria a
través de un proceso de deshidratacién de esa biomasa con acidos en los que se produce
furfural y acido férmico a la vez que el &cido levulinico como se presenta en la Figura 3. (Bozell
et al., 2000)
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1.4. PRODUCTOS DEL ACIDO LEVULINICO

Una vez estudiado los procesos de produccion de esta molécula plataforma, se
describiran 3 moléculas que seran producidas a través del 4cido levulinico atendiendo a sus
intereses industriales y a su posible potencial econémico, ya que como se explicé previamente

estos compuestos nacidos de residuos de biorrefinerias se sitian en un mercado en aumento.
1.4.1. y-Valerolactona

La gamma-valerolactona es un éster ciclico de 5 atomos de carbono, es un liquido que
en condiciones normales presenta un elevado punto de ebullicién (207°C). No se descompone
o degrada con el tiempo incluso en presencia de agua u oxigeno, ademas es un liquido
sostenible debido a que: es renovable, no es tdxico, es sencillo y seguro de almacenar
(Horvath et al., 2008).

Tiene un gran potencial ya que puede ser utilizado como molécula plataforma para la
fabricacién de multiples productos quimicos de alto valor afiadido como el 2-MTHF, el 1,4-

pentanodiol o polimeros. También puede ser empleado como disolvente.
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Fig. 4. Productos derivados de la gamma- valerolactona de alto interés industrial (Horvath et
al., 2008)

Existen dos rutas principales de hidrogenacién catalitica para la obtencion de GVL a

partir del acido levulinico.

Como se puede observar en la Figura 5, el camino de reaccién 1 se inicia con la
hidrogenacién del grupo cetona del &cido levulinico, formando el acido 4-hidroxipentanoico
como intermedio de reaccion seguido de una esterificacion intramolecular catalizada por acido
para formar finalmente el GVL. Este camino de reaccion predominard sobre el camino de
reaccion 2 siempre que se tengan temperaturas cercanas al ambiente y presiones de

hidrogeno bajas (Abdelrahman et al., 2014).

Sin embargo, a temperaturas elevadas y presiones de hidrégeno elevadas, el camino
de reaccién que tiene lugar es la deshidratacion endotérmica del acido levulinico produciendo,
dos isémeros de angelilactona, las a-angelilactonas y las B-angelilactonas, que en presencia

de un catalizador y bajo atmosferas de hidrégeno se hidrogena rapidamente formando el GVL.
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Fig. 5. Hidrogenacion del acido levulinico para obtener gamma-valerolactona (Protsenko et
al., 2020)

1.4.2. Levulinato de etilo

Las petroquimicas siguen siendo las principales productoras de combustibles como la
gasolina, sin embargo, su uso continuo ha provocado el aumento de las emisiones de didxido

de carbono y la contribucion del efecto invernadero (Montealegre, 2020).

Esto ha conducido a que el levulinato de etilo, éster formado a partir de la esterificacion
del acido levulinico con etanol, sea uno de los productos derivados del acido levulinico mas
demandado en el mercado, ya que se utiliza como aditivo en el diésel mejorando las

propiedades de este.
I.',I) 0
fl‘x.f*“«ﬂ“ + BIOH =/——*= ,-lt\f\,r'-'-‘f + H.O
0 o

Fig 6. Reaccion del LA para obtener EtLA (D.R.Fernandes et al., 2012)

Entre sus propiedades fisicoquimicas destacan su alto punto de inflamacion (90°C) y
de ebullicién (206°C), lo que le atribuye una baja volatilidad, lo cual presenta una ventaja en
cuanto a la estabilidad del compuesto. Respecto a otros levulinatos, como por ejemplo el
levulinato de butilo o el levulinato de metilo, tiene una mayor solubilidad para mezclarse mas

facilmente con el diésel u otros combustibles.

Actualmente, la sintesis de ésteres de levulinato a partir de la biomasa es una de las

vias en las que se estan invirtiendo importantes esfuerzos de investigacion para lograr un




Consideraciones basicas

suministro de energia sostenible y la produccién de productos quimicos con valor agregado.
Es el caso de Biofine Developments Northeast In. (Biofine) y Sprague Resources Lp
(Sprague), los cuales han firmado un acuerdo de compra para la produccion y
comercializacién de levulinato de etilo para su uso como combustible de calefaccion
(BioRefineries Blog, 2015).

El mas estudiado de los ésteres del &cido levulinico es una formulacion de diésel
desarrollada por Biofine y Texaco que utilizan levulinato de etilo como aditivo oxigenado.
Dicha mezcla consta de un 20% de levulinato de etilo, un 1% de coaditivo y un 79% de diésel,
logrando asi que pueda utilizarse en motores diésel normales. El contenido de oxigeno del
levulinato de etilo es del 33% en peso, lo que da un contenido de oxigeno del 6,9% en peso
en la mezcla de combustible, resultando una mezcla de combustible mucho mas limpia que

una combustion de diésel sin este aditivo.
En cuanto sus aplicaciones destacan su uso como:

e Aditivo de diésel, logrando reducir la formacién de hollin (Kumer et al., 2018) y
el contenido de azufre. Ademas, mejora la lubricidad, la estabilidad en el flash-
point y la viscosidad del combustible (Joshi et al., 2011).

e Combustible de calefaccion. Tiene potencial para ser el sustituto ideal del
gueroseno para utilizarse como aceite de calefaccion domeéstica y como
combustible para el encendido directo de turbinas de gas para la generacion
de electricidad (Hayes et al., 2008).

e Compuesto intermedio en la sintesis de productos comerciales, como es el
caso de la mejora de polimeros hidréfobos biodegradables. (Joshi et al., 2011).

e Materia prima para industrias aromatizantes y de fragancias. Donde se emplea
para crear sabores dulces, afrutados o florales, siendo el sustituto principal del
valenceno. Incluso puede ayudar a disminuir la cantidad de azlcar en las
bebidas teniendo un gran impacto en los refrescos dietéticos (Silva et al., 2017).

¢ Aditivo de otros combustibles, alargando la vida Gtil del motor y reduciendo las

emisiones de monéxido de carbono y éxidos de nitrégeno.
1.4.3. Acido Pentanoico

Los productos obtenidos a través de los residuos celulosos son cada vez mas
atractivos en un mercado que busca obtener productos quimicos a bajo coste y con
producciones cada vez mas rentables econdmicamente. Este es el caso del
metiltetrahidrofurano (CsH100) también conocido como 2-MTHF y el &cido valérico (también

conocido como acido Pentanoico).
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Para la produccion en paralelo de estos dos compuestos se ha descubierto una posible
ruta en la que se produce una reaccion catalitica de la cual se parte de la y-valerolactona a
través de un catalizador de Ni.P/MCM-41 y se produce una reaccién en paralelo en la cual los
productos formados son el ya mencionado 2-MTHF y el acido Pentanoico. La reaccion que se
lleva a cabo es una hidrodesoxigenacion se presenta en la Figura 7 (Yun et al., 2020).

Fig. 7. Reaccioén en pararelo del GVL para producir &cido pentanoico y 2-MTHF (Yun et al.,
2020)

El compuesto a destacar en el proceso es el acido pentanoico, el cual es el obtenido
mayoritariamente en este proceso mientras que el metiltetrahidrofurano se presentara como

trazas al producirse en muy poca cantidad en las reacciones cataliticas destritas.

El 4cido pentanoico o &cido valérico restante tiene una gran variedad de aplicaciones
ya que se emplea como aditivo de alimentos, como precursor en la fabricacién de
componentes en perfumes, en la fabricaccdn de lubricantes sinteticos, plasticos, etc... Es un
compuesto con un valor de mercado en aumento, precisamente por su sencilla forma de
obtenerlo a partir de procesos de biorrefineria, por lo que se estima que su valor ir4 en
aumento hasta el aflo 2030 (Rebhein et al., 2020)

La reaccion descrita por Yun et al., (2020) se trabaja en unas condiciones en los que
se favorece mas la produccion del acido pentanoico que la del metiltetrahidrofurano.
Aumentando la temperatura a la reaccion catalitica es posible obtener mas
metiltetrahidrofurano.

El MTHF ser& un subproducto en el proceso debido a la alta dificultad de aislarlo debido
a la pequena cantidad generada en el proceso por las cantidades de reaccién. Es un producto
muy interesante desde el punto de vista quimico gracias a sus buenas propiedades como
disolvente organico sustituyendo al clasico tetrahidrofurano. La alta estabilidad que presentan
los compuestos organometéalicos disolviéndose en este compuesto lo hacen ideal para

procesos con especies sensibles, ademas de la facil mezcla azeotropica con el agua y su

10
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inmiscibilidad con esta, lo que lo convierte en un alto compuesto de interés en la quimica

orgéanica. (Monticelli et al., 2016)
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2.0BJETO



Objeto

En las Ultimas décadas, debido al elevado crecimiento demografico a nivel mundial y
el desarrollo industrial de algunos paises emergentes, ha conllevado al uso excesivo de
materia primas fésiles para obtener combustibles y derivados quimicos. Esto a su vez, ha
ocasionado impactos ambientales, destruccion de especies y habitats, y la contribucion al
efecto invernadero entre otros muchos problemas. Como consecuencia de ello, esto ha
empujado a la sociedad hacia la busqueda de nuevas fuentes de energia mas limpias, que

puedan sustituir a las fuentes fésiles actuales y que sean viables econémicamente.

Es ahi donde entra en juego la obtencion de combustibles y productos quimicos a partir
de la biomasa como fuente de energia renovable. Concretamente, el objetivo de nuestro
proyecto es la produccion de 3 moléculas de alto valor afiadido, a partir del acido levulinico,
que se ha obtenido previamente en una biorrefineria consumiendo biomasa como materia

prima.

De acuerdo con un nuevo estudio realizado por Grand View Research, Inc., se espera
que el mercado mundial del acido levulinico alcance 917,2 toneladas en 2020. Ya son varias
las compafiias, como Dupont, Segetis o Biofine, que han desarrollado un proceso patentado
para la fabricacion de acido levulinico a partir de biomasa. Se estima ademas, que las
crecientes aplicaciones del &cido levulinico en productos farmacéuticos, pesticidas,

cosmeéticos y solventes, impulsen la demanda en los proximos seis afios.

Es importante tener en cuenta que la obtencién de estos productos a partir de acido
levulinico esta en fase de desarrollo y pruebas; y que en un futuro préximo exista la producciéon

de estos productos a gran escala y su posterior comercializacion.
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Descripcién del proceso

3.1. LOCALIZACION DE LA PLANTA

La planta se localiza en la comunidad autbnoma de Catalufia, concretamente cerca del
municipio de Garcia, perteneciente a la provincia de Tarragona, junto al rio Ebro. Esta
localizacién resulta muy estratégica, debido a que se encuentra a menos de 1 hora del puerto
de Tarragona de donde se reciben las materias primas provenientes de la fbrica de &cido
levulinico GFBiochemicals situada en Caserta, Italia. Ademas, se encuentra colindante al rio
Ebro de donde se puede obtener el agua necesaria para que se realice todo el proceso. Las

coordenadas donde se ubica la planta son:
N: 41°12°0982”

W:0°63'7079”

64,0

(&3]

o

& Eien

Rio

Fig. 8. Vista aérea via Google Maps en donde se localizara la planta del proyecto.
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Descripcién del proceso

o

Fig. 9. Vista aérea via Google Maps de la localizacién de la planta en la provincia de

Tarragona
3.2. POTENCIAL ECONOMICO Y TAMARNO DE LA PLANTA

Para el tamafio de produccién de la planta se ha comprobado cual es la produccion de
acido levulinico a partir de los residuos de biorrefineria. La empresa italiana, GFBiochemicals
es una de estas nuevas plantas que realiza este proceso y produce entre 10.000-15.000
toneladas al afio del acido levulinico. Estas cantidades fueron las empleadas de punto de

partida para el disefio realista de la planta y estimar cual sera la capacidad de esta.

A nivel mundial, Estados Unidos es el principal productor de &cido levulinico en el
mundo, produciendo el 41% de este material en 2013 (GrandViewResearch, 2015) siendo
China con un 32%, el segundo maximo exportador de este compuesto. Otro de los
compuestos importantes a nivel de mercado es la gamma-valerolactona debido a que puede
considerarse otra molécula plataforma. Se estima que se pueden producir unas 21.000
toneladas al afio de este compuesto a partir de 100 millones de toneladas de residuos en la
produccién de aceite de palma (Lam et al.,, 2015). Respecto a los otros compuestos
comentados, no existen datos fiables de produccién a nivel mundial, sino estimaciones
porcentuales de los mismos. Esto se debe a que son compuestos con aplicaciones

recientemente descubiertas y un mercado nuevo que crece en aumento.

Es posible que los valores de produccién de acido levulinico por esta via aumenten
progresivamente con el paso del tiempo debido a que es un producto con un mercado en
aumento, por lo que es posible que la planta sufra variaciones en su capacidad con el paso

de los afos.

Un factor que se ha tenido en cuenta para el disefio de la planta es realizar un disefio
con una produccion muy variable. Del acido levulinico se obtendrén 3 productos principales:
gamma-valerolactona, acido pentanoico y levulinato de etilo. Esto no implica solo producir

estos 3 compuestos, ya que serd posible estudiar la cinética de varias reacciones para
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Descripcién del proceso

producir otros compuestos que salen como residuos tales como el 2-metiltetrahidrofurano si
fuese necesario. Es destacable ademas que, si en algin momento el mercado demanda una
alta cantidad de un compuesto determinado (aumentando su valor) de los 3 compuestos
producidos, sera posible destinar gran parte de las materias primas a la formacion de ese
compuesto y dejar a los otros 2 en menores cantidades durante un periodo de tiempo. Esta
ventaja de que el acido levulinico sea una molécula plataforma y de ella nazcan una gran

cantidad de compuestos debe ser aprovechable a nivel econémico en la planta.
3.3. DESCRIPCION DEL PROCESO

Se realizard una breve descripcidn del proceso resumiendo sus secciones principales
y el objetivo de cada una de estas. La materia prima principal del proceso es el acido
levulinico, que a partir de sus capacidades como molécula plataforma, se transformara en
otros productos de alto valor afiadido. Otras materias primas importantes son el hidrégeno
para las reacciones organicas presentes y el etanol para la reaccién de transformacion en

levulinato de etilo.

En la Seccidn I, el objetivo se basa en la transformaciéon del &cido levulinico en
gamma-valerolactona mediante la reaccion descrita en el apartado 1.4.1. La reaccion se trata
de una hidrogenacién catalitica en serie seguido de una reaccion de ciclacién, para que se
produzca la primera reaccién se emplea un catalizador de rutenio soportado sobre carbono.
La reaccién se produce en 4 reactores en serie a unas condiciones de operacion de 44,4 atm
y una temperatura de 90°C. Una vez que se produce la reaccion, se enfria la corriente hasta
50°C y se realiza una destilacién flash para separar el hidrogeno que no haya reaccionado,
este hidrogeno se recircula a la seccién Il, mientras que la corriente liquida pasa a un
evaporador para preconcentrar la disolucién, ya que para evitar problemas de formacion de
compuestos indeseados como las huminas, la reaccidén se produce en condiciones muy
diluidas. La corriente liquida sobrante se lleva a una torre de destilacion para eliminar
completamente el agua, por cabezas sale el vapor de agua que es recirculado a la seccion |l
y por colas se obtiene la gamma-valerolactona junto al &cido 4-hidroxipentanoico, para
separar estos dos compuestos se realizado otra destilacion, donde por cabezas se obtiene la

gamma-valerolactona y por colas el residuo de acido 4-hidroxipentanoico.

En la Seccién Il, el objetivo serd transformar parte de la gamma-valerolactona
obtenida en la seccion anterior en acido pentanoico en la reaccioén en paralelo descrito en el
apartado 1.4.3 de la memoria. La reaccion se trata de una deshidrodesoxigenacion catalitica
empleando como catalizador fosfuro de diniquel soportado sobre un catalizador comercial
mesoporoso (MCM-41). La reaccion se llevara a cabo en un reactor continuo de tanque

agitado catalitico en fase gaseosa, ya que las condiciones de trabajo son de 300 °C y 0,5
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MPa. Una vez producida la reaccién, se condensaran parcialmente los gases condensables
mediante un enfriamiento y posterior separacién en un destilador flash en la que obtendremos
una corriente liquida por la parte inferior y una corriente gaseosa en la parte superior. La
corriente gaseosa contendra principalmente hidrégeno que sera lavada mediante agua a
contracorriente para captar los productos que hayan quedado retenidos por el gas. La
corriente de hidrégeno sera recirculada al inicio del proceso ya que serd practicamente
hidrégeno que es un reactivo caro. La corriente de agua empleada para el lavado se juntara
con la corriente liquida del destilador flash para ser introducida a una torre de destilacion en
la cual se separara por colas el producto principal que es 4cido pentanoico mientras que por
cabezas se encontrara practicamente agua con el resto de los compuestos organicos de forma

residual.

En la Seccién lll, el objeto sera transformar el acido levulinico en etil levulinato
mediante una reaccién de esterificacion con etanol, dicha reaccién se recoge en el apartado
1.4.2 de la memoria. El proceso tendra lugar por medio de un catalizador sélido de dioxido de
zirconio, el cual estara retenido dentro de las cestas de 3 reactores continuos de tanque
agitado, donde tendra lugar la reaccion en fase liquida, a unas condiciones de operacién de
160°C y 1,3 MPa. Una vez trascurrida la reaccion, las corrientes de salida de los reactores
sufriran un proceso de expansion junto a una separacion de las fases liquida y gaseosa
mediante un separador flash. La corriente gaseosa estara formada principalmente por etanol
y agua, mientras que la fase liquida estara formada mayoritariamente por los dos compuestos
organicos (acido levulinico y etil levulinato). Esta ultima, se llevara a 2 torres de destilacion
donde se separaran el producto final (etil levulinato), el acido levulinico que se recirculara al
reactor y el etanol que se unira a la corriente gaseosa del separador flash para a continuacion,
poder condensarla y recircularla al reactor. Cabe recordar que sera necesario realizar un
purgado a las corrientes de reactivos recirculadas, para evitar la acumulacion de compuestos
no deseados, y de esta forma debido a la alta pureza de ambas purgas, estas podran

comercializarse como subproductos.
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3.4. DIAGRAMA DE BLOQUES DEL PROCESO
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Balances de Materia y Energia

En esta seccion, se ahondara numéricamente en los balances de materia y energia a
todo el proceso, siendo méas especificos en cada una de las secciones descritas
posteriormente en donde se podra observar el proceso y la cantidad del compuesto obtenido

de forma mas detallada
4.1. BALANCE DE MATERIA GLOBAL

La ley de conservacion de la materia establece que la materia ni se crea ni se destruye,
simplemente se transforma. Realizando el andlisis de materia global a cada uno de los

compuestos debemos cuantificar la cantidad de materia que entra y la cantidad de materia de

salida.
Tabla |. Balance de Materia Global a cada uno de los compuestos.
Compuesto Flujo masico de entrada (kg/h) | Flujo masico de salida (kg/h)
Acido Levulinico 2206 10
Hidrégeno 40,1 18,9
Etanol 1006 812
Agua 17084 16179
4-HPDA 0 169
Gamma-Valerolactona 0 503,5
Acido Pentanoico 0 361
2-Metiltetrahidrofurano 0 45,65
Levulinato de Etilo 0 1127

Todos estos balances han sido realizados en estado estacionario con las
recirculaciones correspondientes para lograr la mejor integracion de materia posible para
ahorrar costes en materia prima y hacer un proceso sostenible tanto a nivel econémico como

a nivel ambiental.
4.2 BALANCE DE ENERGIA GLOBAL

La ley de conservacion de energia sigue el mismo principio que en la masa, en este
caso, se presentard en la Tabla Il cuales seran las necesidades energéticas de los principales
equipos del proceso y los intercambiadores aplicados a las distintas corrientes. Todas estas
necesidades energéticas de los distintos equipos deberan ser cumplidas disefiando diferentes
equipos de intercambio de calor o realizando una integracion energética que se presentara en

el apartado 6. Integracion Energética de esta memoria.
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Tabla Il. Balance de Energia Global a los equipos principales de la planta.

Equipos Necesidades Energéticas (kW)
E-108 167,25
E-109 85,55
E-110 29,09
2 E-111 1184,08
O i
2 E-112 948,23
® E-113 46,50
_cgu E-114 39,62
'g E-115 1025,48
S E-116 125,40
[0} _
= E-117 27,34
E-118 634,69
E-119 6,19
E-120 146,77
Reactor 349
Torre de
— o 2620
% Destilacion I. 1
O Torre de
O o 407
‘-'U)J Destilacion I. 2
Evaporador 11790
E Reactor 237
‘©
(@) Torre de
2 o 3236
%) Destilacion Il
Reactor 48
= Torre de
& o 1420
® Destilacion 111.1
8 Torre de
wn o 427
Destilacion 111.2
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5. DIAGRAMA DE FLUJO



Diagrama de Flujo
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Nomenclatura

LA: Acido levulinico.

A: Area.

C,: Capacidad calorifica.

Aagua: Calor latente de vaporizacion.

ho: Coeficiente de conveccion externo.
hi: Coeficiente de conveccion interno.

U: Coeficiente global de transmisién de calor.
Cy,- Concentracion hidrégeno.

Chra Concentracion 4-hidroxipentanoico.
Cy+: Concentracion protones.

kw: Conductividad térmica del tubo.
Kayp,: Constante de acidez.

A:: Constante de Arrhenius.

Cr: Constante de inundacion.

Kiamb: Constante dependiente de Fyv.

W: consumo asociado al bombeo.
Xy, Conversion hidrégeno.

Ce: Coste del equipo en 2006.
p: Densidad.

p¢: densidad del gas.

p.: densidad del liquido.

pv- densidad del vapor.

D.: Didmetro agitador.

do: Diametro externo del tubo en intercambiadores.

Dex:: Didmetro de tubo exterior.

di: Didmetro interno del tubo en intercambiadores.
a: Difusividad térmica del fluido.

n: eficacia bomba.

E;: Eficacia de juntas.

Ex1: Energia de activacion.

AH;: Entalpia de reaccion.

AH?: Entalpia estandar de reaccion.

t: Espesor del reactor.

S: Estrés de operacion maximo permitido.

|. Nomenclatura



hoq: Factor de ensuciamiento externo.

hi¢: Factor de ensuciamiento interno.

f: Factor de friccién caracteristico de la tuberia.

m: Flujo masico.

L¢: Flujo masico liquido.

V¢ Flujo masico vapor.

Fao: Flujo molar reactivo limitante.
GVL: Gamma valerolactona.

HPA: 4-hidroxipentanoico.

L: Longitud.

W: Masa de catalizador.

Np: Numero de potencia.

Nu: Numero de Nusselt

Pr: Numero de Prandtl

Ngre: NUmero de Reynolds.

Nrubos: NUmero de tubos

Fuv: Pardmetro de flujo.

P: Potencia agitacion.

C.. Sobreespesor por corrosion.
ATy,: Temperatura media logaritmica.
o: Tension superficial.

n: Velocidad de agitacion.

vg: Velocidad de inundacion.

ra: Velocidad de reaccion del reactivo A.
v, Velocidad permisible de vapor.
M= Viscosidad.

V: Volumen del reactor.
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1.1 INTRODUCCION



I. Introduccion

En esta parte de trabajo se realizard la transformacién del acido levulinico a GVL en

condiciones que su produccién sea maxima.
Este paso se puede realizar por medio de dos posibles reacciones:

¢ La hidrogenacion catalitica del &cido levulinico en medio acuoso obteniendo como
intermedio de reaccién el 4-hidroxipentanoico que en presencia de un catalizador

y en medio acido se forma la GVL. (Omar Ali Abdelrahman, 2014)

e Ladeshidratacion endotérmica del acido levulinico obteniendo como intermedio de
reaccion las alfa y beta angelilactona que en presencia de un catalizador y bajo

una atmosfera de hidrégeno forman la GVL. (Omar Ali Abdelrahman, 2014)

Ruta 1

. oH .

T I = w

Rt Y T

Q
o Acido 4-hidroxipentanoico ¥

" 0 R
-'J"-u-'"ﬁ\:-":':” B-angeliclactona "1_' “"r" 2

o

. e _.- e o y-valerolactona
Acido levulinico i
Ruta 2 I ..M_.J
)
W0 |'.-

a-angeliclactona

Figura I.1. Caminos de reaccién para la formacion de GVL a partir de LA. (Omar Ali
Abdelrahman, 2014)

Se trabaja en condiciones de operacién suaves, 90°C y 44,4 atm, por tanto, la ruta de
reaccion sera la hidrogenacion catalitica del acido levulinico obteniendo como intermedio de

reaccion el 4-hidroxipentanoico para que se forme posteriormente la GVL.

0 OH
OH +Hy ———— OH ——— + H.0
Ru/C N H .
(8] O
Acido levulinico Acido 4-hidroxipentanoico y-valerolactona
Hidrogenacion LA Ciclaciéon del 4-HPA

Figura 1.2. Esquema de reaccion (Omar Ali Abdelrahman, 2014)
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I. Introduccion

La hidrogenacion debe ser catalizada por lo que se decide emplear un catalizador de
1% en peso de rutenio soportado en carbono (Ru/C), dado que es el que mejores
conversiones se alcanzan del acido levulinico en unas condiciones suaves llegando al 100%

de conversion. (Anna Piskun,2016)

Una vez obtenida la GVL se realizan las operaciones de separacion para la purificacion

de la GVL para que pueda ser empleada en los procesos siguientes.
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I. Diagrama de flujo

4
m% i ] ==
| 1
\ 5 ? 1 ‘[ =
-6

B-' :—1" Fa f, B 1
E-1k [
E-111 | i ; ;
a
1 |t pors | S R B
Prodixcin 42 gamm s-valeraationg
8 partr da ot sevulink o Flano N2
-~
Deagrama de figo seccidn | p
Fechia: Aioey A*l‘l : l
1070 SeNg0 Caflele Afas Uil dod de Oviedo
(AT N R BT
v rsny of Caveie

Figura 1.3. Diagrama de flujo seccion |

35




1.3 DISENO DE EQUIPOS PRINCIPALES



I. Disefio de equipos principales

|.3.1 Disefo del reactor

La reaccion se lleva a cabo en un reactor CSTR tipo cesta donde el catalizador se
encuentra confinado en el interior de una cesta dentro del mismo reactor. Para su disefio se
decide estudiar las reacciones en serie por separado y ver el volumen que se necesita para

cada una de ellas.
La cinética de las reacciones son las siguientes (Omar Ali Abdelrahman, 2014):

Para la hidrogenacion del LA:

-E
(—7a) = Ay * exp (2) « Cf? [1]

Para del intermedio de reaccion:
-E
(=14) = Az x exp (RT[;Z) * CppaCy+ [2]
Donde:

Tabla |.1 Valores constantes cinéticas

Parametro Valor Unidades Parametro Valor Unidades
A1 6,2*103 (mol L)%° Az 2*10%0 L
gs mol s
Ea1 48 kJ mol? Ea2 70 kJ mol?

Partiendo de un flujo masico anual de 10000 toneladas de &cido levulinico
provenientes de la fabrica GFBiochemicals en Caserta Italia (Dani Moran, 2015), se tiene un

flujo de 1262 kg/h de &cido levulinico.

Las condiciones de entrada al reactor son 0,65 mol/L de LA, temperatura de 90°C,

presién 44,4 atm con un tiempo de residencia de 4,5 horas.

En estas condiciones las concentraciones que se obtienen para la reaccién en serie
son 0,09 mol/L de 4-HPA y 0.56 mol/L de GVL para un catalizador de 1% Ru/C. (Anna
Piskun,2016)
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I. Disefio de equipos principales

[.3.1.1 Balance de materia al reactor
Balances de materia para la primera reaccién, tabla 1.2:

Tabla 1.2: Balance de materia para la primera reaccion

Entrada moles Concentracion Salida moles Concentracion
(kmol) (mol/L) (kmol) (mol/L)
LA 10,9 0,65 0 0
H20 929 - 929 -
H2 11,9 1,49 1,06 0,13
4-HPA 0 0 10,9 0,65

Se realiza la reaccién en exceso de hidrogeno para asegurar que se consuma todo el

LA. La conversion del H; se puede estimar mediante la siguiente formula:

Xy, =

_ Nu,entrada = Nu,satiaa 11,93 — 1,06

2

Nientrada -~ 1193
Segun la ecuacion cinética de hidrogenacion [1]:

(—r4) = 0,000277
Balances de materia para la segunda reaccion, tabla I.3:

Tabla 1.3: Balance de materia para la segunda reaccién

=0,911 [3]

Entrada moles Concentracion Salida moles Concentracion
(kmol) (mol/L) (kmol) (mol/L)
H20 929 - 938 -

H2 1,06 0,13 1,06 0,13

4-HPA 10,9 0,65 1,50 0,09

GVL 0 0 9,36 0,56
. La conversién del HPA se puede estimar mediante la siguiente formula:
N - N, ; 10,87 — 1,5

HPA entrada HPA salida __ - 0,861 [4]

X 4= =
HP NHPA entrada 10187
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I. Disefio de equipos principales

La segunda ecuacién cinética, es de pseudoprimer orden, debido a que la
concentracion de protones en el medio se mantiene constante, se puede estimar mediante el
valor de pKa del HPA, pKa: 5,69, presente en el medio de reaccion en el estado estacionario
(Omar Ali Abdelrahman, 2014).

[H*] [HPA]

[HPA] [5]

Kayps =

En el equilibrio, la concentracién de protones y del anion 4-hidroxypentanoico es la

misma, por tanto:

[H*] = /10-PKaura x [HPA] [6]

Despejando en la ecuacion cinética del intermedio de reaccion [2]:
(—14) = 6,44 %1075
Se estima la cantidad de catalizador para que se produzca la primera reaccion:

WX,

a B (—74)

Se obtiene una cantidad de catalizador de 10,87 kg.

El volumen del reactor teniendo en cuenta que la reaccién necesita 4,5 horas para que

se complete es:

Tabla 1.4: Volumenes de catalizador, flujo y reactor.

Volumen catalizador (m3) 0,048
Volumen flujos (m?3) 25,82
Volumen reaccion (m?) 25,87

Para la segunda reaccion:

Se estima el volumen de reactor necesario:
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I. Disefio de equipos principales

Se obtiene un volumen de 40,34 m3. Esta reaccion transcurre al mismo que tiempo
que transcurre la primera reaccion por lo que el volumen empleado para la primera reaccion
también es valido para la segunda, como el volumen de la segunda reaccion es mayor que el

de la primera se empleara este para su dimensionado.
Se aplica un factor de seguridad sobredimensionado el reactor un 20% (Peters et al 2006):
Volumen reactor = 48,41 m3

La reaccion se completa a las 4,5 horas, por lo que se necesitaria un reactor de 217
m?, dado que seria un reactor excesivamente grande pudiendo producirse problemas con la
transferencia de calor o de materia. Se decide emplear 4 reactores CSTR en serie de 55 m?3

con 11 kg de catalizador en cada uno de ellos.

1.3.1.2 Dimensionado de los reactores CSTR y de la potencia de agitacion

Para el disefio se supone que se trata de un tanque CSTR estandar ideal donde la

concentracion en cada punto se mantiene constante.

Las dimensiones del reactor se calculan de acuerdo con las proporciones estandar

descritas por McCabe véase figura I.7.
Teniendo un volumen de reactor de 55 m?:

Tabla 1.5: Dimensiones del reactor

Diametro tanque (m) 41
Altura tanque (m) 4,1
Ancho deflectores (m) 0,34
Diametro agitador (m) 1,4
Ancho pala (m) 0,27
Longitud pala (m) 0,34

Para la seleccion del tipo de agitador dado que en los reactores la mayor parte del
medio de reaccidn es agua se asemejan las propiedades de viscosidad dindmica a la misma,
teniendo un valor de viscosidad dindmica a 90°C de 0,00032 Ns/m?, dado el valor pequefio de
viscosidad se selecciona un agitador tipo turbina, dado que las dimensiones del agitador
superan 0,46m (McCabe et al.,1991)
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La velocidad de agitacion para este tipo de agitador suele estar comprendida entre
100-150 rpm, por lo que se selecciona 125 rpm. La potencia de agitacion se puede estimar

mediante la férmula:
P=N,pDin® [9]

Siendo, P la potencia de agitacion, N, el numero de potencia, Da el didmetro del

agitador, n la velocidad de agitacion y p la densidad del fluido.

Para poder estimar el Np se estima primero el nimero de Reynolds segun la siguiente
ecuacion:
pnD§

Nge - [10]

Se obtiene un valor de 1,04 107, por lo que el nimero de potencia sera 1,3 estimado

a partir de la figura 1.8.

Se obtiene una potencia de agitacion de 49,5 kW.

[.3.1.3 Balance de energia al reactor

Para poder estimar el calor que es necesario aportar o retirar de los reactores es
necesario conocer la entalpia de reaccién para ello se aplica la ley de Hess en las dos

reacciones gue tienen lugar en el reactor:

Debido que la reaccién no ocurre en condiciones estandar (25 °C), si no a 90 °C se

debe modificar la entalpia de la reaccion, para ello (Santamaria et al, 1999):

363
AH, = AHB + f298 (Z Cp,productos - Z Cp,reactivos)dT [11]

Se obtienen las propiedades en condiciones estandar de las distintas sustancias que

participan en las reacciones, empleando la herramienta Aspen HYSYS:

Tabla I.6: Propiedades térmicas reactivos y productos que intervienen en las reacciones

LA HPA GVL H20 H2
CP (3/mol K) 274,54 52,79 185,59 75,327 28,58
H° formacién (kJ/mol) -689,88 -31,56 -471 -285,8 0

Se obtiene una entalpia de reaccion para la primera reaccion de 642,05 KJ/mol y para

la segunda reaccién de -711,71 kJ/mol.
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Al tratarse de CSTR isotérmicos la ecuacion del balance de energia sera (Santamaria,
1999):

Q = 2AH (—1)V [12]
Teniendo en cuenta la ecuacion de disefio del reactor:
Q = £4H, Fy (XA - XAE) [13]

Donde A4H, es la entalpia de reaccion y tendra un valor positivo si la reaccion es
endotérmica y un valor negativo si la reaccion es exotérmica, Xa es la conversion que se

obtiene en el reactor y Fao el flujo de alimentacion

Se tiene un flujo de alimentaciéon de 10,87 kmol/hora de LA y una conversion en la
primera reaccion de 1 para la segunda reaccion se tiene el mismo flujo, pero la conversién
alcanzada es de 0,86, con estos datos se estima que para la primera reaccién se requiere
suministrar 6,98-10° kJ/h, sin embargo, para la segunda reaccioén se requieren retirar 6,66-10°
kJ/h. Por tanto, como ambas reacciones tienen lugar en el mismo reactor se necesitaria
aportar 3,14-10° kJ/h.

Para mantener la isotermicidad en los reactores se va a emplear vapor saturado a 27,2
atm y 504 K (Walas 1990 “utilities: common specifications #1”). Se estima el flujo de vapor
gue es necesario aportar, para ello se realiza un balance de energia al reactor para un fluido

que modifica su temperatura al pasar por el encamisado (Santamaria,1999):
mFCPF (Tl —-T) = mCCPp (TZ -T)+ UAencamisadolTin [14]
Donde:

e my: Flujo mésico del vapor (kg/h)

e (p,: Capacidad calorifica vapor (J/kg °C)

e T Temperatura del vapor a la entrada del encamisado (°C)
e T, Temperatura del vapor a la salida del encamisado (°C)

e T: Temperatura de operacion del reactor (°C)

e U: Coeficiente global de transmisién de calor (W/m? °C)

e Acncamisado: Area del encamisado (m?)

e ATy,: Diferencia de temperatura media logaritmica (°C)
La temperatura media logaritmica se estima mediante la siguiente expresion:
(I, -T)- (T, =T)

In(7-=7)

ATlTl =

[15]
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Se despeja de la ecuacion 12 una vez sustituido en ella la ecuacion 13, el termino de Ta:

UAencamisado) [16]

T2:T—(T—T1)exp<— C
Flpg

Combinando la ecuacion 12 con la ecuacion 14, se puede estimar el calor que es
necesario ceder al reactor para mantenerlo isotérmico, sin necesidad de conocer el valor de

la temperatura de salida y siendo la Unica incégnita el flujo masico de vapor:

mpCp,

. ( ( UAencamisado))
Q =it Cp, (T, = T) | 1 — exp | - —Sr-omede [17]

El coeficiente global de transmision de calor se estima con valores tipicos, asumiendo
que el fluido frio es agua ya que en el reactor la masa de reaccion es mayoritariamente agua
y que el fluido caliente es vapor, presenta un valor en la figura 1.9. de 600 W/m?°C
(Towler,2008).

El area del encamisado se estima con el area lateral del reactor, como se tiene una

altura y un didmetro de 4,1 m:
Aencamisado = TDL = 52,81m2 [18]

El valor del calor especifico se toma a la temperatura media entre la temperatura de
operacion del reactor (90°C) y la temperatura a la que entra el vapor (231°C), se toma por
tanto 160,5°C en la figura 1.10. se obtiene un valor de calor especifico de 1,992 kJ/kg K. Se

considera que este valor permanece constante a lo largo del encamisado.

Tanteando el valor de m; en la ecuacién 17, se obtiene un flujo masico de vapor de
4032 kg/h de vapor para mantener un reactor isotérmico, como son 4 reactores se necesitaran
16128 kg/h

1.3.2 Destilador flash
1.3.2.1 Balance de materia al destilador flash

Se requiere disefiar un destilador flash con el fin de eliminar el hidrogeno no
reaccionante, para ello se enfria la corriente liquida que sale de los reactores a 90°C hasta los
50°C, por medio de los intercambiadores de calor E-111 y E-112 con el fin de mejorar la
eficacia del destilador y se reduce la presion de la corriente por medio de una valvula de

expansion desde las 44,4 atm hasta 1 atm.
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Figura I.4. Esquema destilacion flash (McCabe,1993)

Empleando la herramienta de Aspen Hysys se obtienen las propiedades de las

corrientes de alimentacién y de la corriente liquida y de vapor de la salida del destilador flash.

Tabla |.7: Balance de materia a las corrientes del destilador flash

Corrientes Alimentacion Liquido Vapor
Temperatura (°C) 50 50 50
Presion (atm) 1 1 1
densidad (kg/m?3) 359 955,1 0,15
flujo masico (kg/h) 18020,68 18016 2478
Flujo molar (kmol/h) 950,26 949 1,2
GVL (kmol/h) 9,36 9,36 0
H20 (kmol/h) 938,34 938,2 0,14
4-HPA (kmol/h) 15 15 0
H2 (kmol/h) 1,06 0 1,06

1.3.2.2 Disefio destilador flash

Para estimar el disefio del destilador flash, se estima la velocidad permisible de vapor,
para poder obtener el &rea del destilador flash, este valor de velocidad permisible se obtiene
mediante (Wankat, 2006):

pL — PV)O'5

Uy = Ktamb ( oy
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Donde:

e py: densidad del vapor (kg/m?3)
e p,: densidad del liquido (kg/m?3)

o  kwamn: Constante dependiente de Frv
El valor de kamb S€ obtiene mediante la siguiente ecuacion:
ktamb = exp[A + B ln FLV + C(]n FLv)Z + D(ln FLV)3 + E(ln FLV)4] [20]

FLv, parametro de flujo, se puede obtener mediante la siguiente ecuacion:

Fy = <l‘}_}}:> (/;_IL/)O,S [21]

Donde,

e Ls: Flujo masico liquido (kg/h)
e V: Flujo masico vapor (kg/h)

Se obtiene un valor de F_y de 0,009.

Los valores A, B, C, D y E son valores constantes y se encuentran tabulados en la
bibliografia (Wankat, 2006):

Tabla 1.8: Valores constantes para el célculo de kiamb

A B C D E
-1,88 -0,8146 -0,181 -0,0145 -0,001

Operando, teniendo en cuenta que k:amb tiene un valor de 0,137 m/s se obtiene un valor

de v, de 11,05 m/s y se calcula el area transversal de la columna:

do=—
€™ v,p,3600

Siendo Vj, el flujo masico de vapor, se obtiene un area transversal de 0,42 m?

Sabiendo que la altura de la columna debe ser 4 veces el diametro de la misma, se

calcula el diametro de la columna mediante la siguiente expresion:

Se obtiene por tanto un diametro de 0,73 m y una altura de 3 m
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[.3.3 Evaporador

[.3.3.1 Balance de materia al evaporador

Se requiere realizar una preconcentracion de la corriente liquida antes de la entrada a
la primera torre de destilacion, debido a que en dicha corriente existe una gran cantidad de
agua, produciendo que si toda esa agua llegase a la torre de destilacién se obtendrian
diametro de columna excesivamente grandes, a causa de la velocidad de inundacion de la

columna.
Es por ello que se decide colocar un preconcentrador para poder eliminar hasta un

949% del agua. El evaporador consta de una camara de condensacion (1), donde entra el vapor

vivo y de una camara de evaporaciéon (2), donde se concentra la alimentacion, véase figura

1.5.
A
| Vapor producide
e, rd "
. il 7 < -
S
i Concentrado
A o
e .l-.-. G .._-l..\.. ", .l.l-
Vapar vivo 4 e
pa / W
1 ;
. Alimentacidn
Vapor condensacdo |
'

Figura I.5. Esquema evaporador (elaboracion propia)

Solo se tendra en cuenta para el balance la alimentacion del fluido a evaporar, ya que

el vapor vivo que entra es igual al vapor vivo que sale.
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Realizando una simulacién se obtienen los siguientes resultados:

Tabla 1.9: Resultados balance de materia al evaporador empleando Aspen Hysys

Corrientes Entrada Vapor Liquido
Flujo masico (kg/h) 18016 16041 1974
Flujo molar (kmol/h) 949 884,6 64,4
GVL (kmol/h) 9,36 1,28 8,07
H20 (kmol/h) 938,2 883,3 54,88
4-HPA (kmol/h) 15 0,01 1,49

Se producen perdidas en los productos, debido al arrastre producido por la

evaporacion del agua, debido a que hay grandes cantidades de esta.
1.3.3.2 Balance de energia al evaporador

El calor que se necesita suministrar al evaporador viene definido por la siguiente

expresion:
Q = Up,alimentacién malimentacién (Tebullicién - Talimentacic’m) + Aagua mvapor [24]
Donde:

e Cp, aimentacion: Capacidad calorifica de la alimentacion (KJ/kg°C)
®  Myimentacion. FIUjO Masico de alimentacién (kg/h)
*  Agguq- Calor latente de vaporizacion (KJ/kg)

®  Tygepor: FlUjo masico de vapor (kg/h)

La alimentacién entra a una temperatura de 50°C al evaporador y posee una
capacidad calorifica de 5,13 kJ/kg°C, la temperatura a la que se produce la evaporaciéon son
100°C, se va a introducir vapor de agua siguiendo la heuristica (Walas 1990 “utilities: common
specifications #1”), por lo que el vapor se introduce a una presion de 27,2 atm y una
temperatura de 504 K, en estas condiciones el calor latente de vaporizacion del agua presenta

un valor de 1800 KJ/kg obtenido con la figura 1.13.(Incropera et al. 2006)

El calor que se necesita aportar se obtiene empleando la herramienta de Aspen
HYSYS, obteniéndose un valor de 11790 kW. Se necesita, por tanto, un flujo de vapor vivo de
16729,6 kg/h.
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1.3.3.3. Disefio evaporador

Se selecciona un evaporador vertical de tubos largos de simple efecto con circulacion
natural, debido a que son los evaporadores mas versétiles (Couper et al. 2010), tienen unos
diametros de tubos tipicos entre 19 mm y 63 mm con una longitud de 3,66 m a 9,75 m (Walas
1990 “Evaporators #1”), se selecciona los valores intermedios para el disefio del evaporador

es decir un diametro de tubos de 41 mm y una longitud de 6,7 m

El coeficiente global de transmisién de calor para este tipo de evaporadores tiene
valores entre 1000 y 3000 W/m? °C obtenido en la figura I.11.(McCabe et al., 1993).

Se escogera un valor estandar de coeficiente global de 2000 W/m2°C, por tanto, el

area del evaporador se puede estimar con la siguiente expresion:

Q =UA (Tcémara condensaciéon — Tcémara evaporacién) [25]

Sabiendo que la T en la camara de condensacion son 231°C y que la T en la camara

de evaporacién son 101°C. Se obtiene un area del evaporador de 46 m?.
Conociendo el area del tubo se puede estimar el numero de tubos:
Arupo = TDexcL [26]

Se obtiene un area de tubo de 0,86 m?, por tanto, el niUmero de tubos necesario seran
54 tubos.

1.3.4. Primera torre de destilacion

1.3.4.1. Primera torre de destilacién balance de materia

Se requiere separar el agua restante de la GVL y del 4-HPA, para ello se emplea una
torre de destilacion, se realiza una simulacion empleando la herramienta Aspen Hysys,
optimizando el numero de platos y el plato de entrada de alimentacion, mediante un analisis
de sensibilidad se obtiene que para esta torre la entrada de alimentacion debe entrar por el

plato de alimentacion 2.

48



I. Disefio de equipos principales

Tabla 1.10. Balance de materia a la primera torre de destilacion

Corriente Entrada Cabezas Colas
Flujo masico (kg/h) 1974 989,9 984,2
Flujo molar (kmol/h) 64,4 54,9 9,57
GVL (kmol/h) 8,07 0,0136 8,06
H20 (kmol/h) 54,88 54,9 0,01
4-HPA (kmol/h) 1,49 0 1,49

1.3.4.2. Disefio mecanico primeratorre de destilacion

Se selecciona el tipo de plato para ambas torres de destilacion, se eligen platos
perforados debido a su versatilidad, con un tipo de contacto entre ambas fases de flujo
cruzado de paso unico, en donde el vapor circule por el interior de las perforaciones y el liquido
por el vertedero. (McCabe et al.1993)
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Figura I.6. Esquema torre de destilacion (McCabe et al. 1993)

Para estimar el diametro de orificio y la disposicion se emplea la figura 1.12. y se
selecciona un diametro de orificio de 5/8 in (15 mm), en arreglo triangular con una distancia
entre los centros (pitch) de 3 veces el diametro del orificio (45mm), el material empleado para

los platos ser& acero inoxidable con un espesor de 2,55 mm (Treybal, 1980).
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Para realizar el disefio de la torre de destilacion se ha empleado la herramienta de

Aspen HYSYS.
Datos del plato de alimentacion obtenidas en Aspen HYSYS, tabla I.11:

Tabla I.11. Propiedades corrientes en la torre de destilacion

Densidad vapor (kg/m?) 0,6
Densidad de liquido (kg/m?) 934
Flujo masico vapor G(kg/h) 6568
Flujo masico liquido L(kg/h) 990
Flujo volumétrico vapor Qv (m?/h) 10947
Flujo volumétrico liquido QL (m3/h) 1,06
tension superficial (N/m) 0,06781

Se calcula la velocidad de inundacion de la torre de destilacion, para poder conocer la

velocidad optima de trabajo y el diametro de la misma (Treybal, 1980):

0,5
_ ((PL - PG))
vp =Cp|———
Pg

Donde, la constante de inundacion (Cg), tiene la siguiente expresion:

Cr =|alog

G')\p,

Los parametros alfa y beta dependen del espaciado de platos y de la relacion A¢/Aa

Para un arreglo triangular:
2

A d
% - 0,907 (—0)
A P

a

Por tanto, Ao/As sera de 0,1

Para un espaciado de 0,5 m por temas de limpieza:

a=0,0744t+0,01173 = 0,0744 x 0,5+ 0,01173 = 0,05

g =0,0304¢t+ 0,015 =0,0304 % 0,5+ 0,015 = 0,03

[29]

[30]

[31]

Con estos datos se estima la constante de inundacién con un valor de 0,14, y se

calcula la velocidad de inundacion obteniendo un valor de 5,5 m/s, Se trabaja a un 80% de la

velocidad de inundacion, por tanto, la velocidad de trabajo sera 4,4 m/s.
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El &rea activa del plato perforado sera la velocidad de trabajo por el flujo volumétrico
de vapor, por tanto, la torre de destilacion tiene un area activa de 2 m2. El area activa es el

75% del area total por tanto el area total del plato sera 2,67 m2.
Sabiendo que:

nT?
Atotal = T [32]

Siendo T, el didmetro de la torre, se obtiene un didmetro de 1,85 m.
Numero de orificios:

Sabiendo que el 10% del area activa corresponde a el area de los orificios y que el
didmetro de los orificios es de 15 mm, se obtiene un numero de orificios de 1154.

El nimero de platos ideales se obtiene mediante Aspen HYSYS, siendo el valor 6ptimo
de 5, suponiendo una eficacia de plato del 75%, el nUmero de platos reales seran 7, como se
tiene un espaciado de 0,5 entre cada plato y sumando 1 m, para el calderin se obtiene una

altura de 4,5 m.

1.3.4.3. Disefio calderin primera torre destilacién

Se selecciona un intercambiador de carcasa y tubos comercial, las necesidades
energéticas se obtienen empleando la herramienta Aspen HYSYS, dando como resultado un
valor de 1331 KW.

Se va aintroducir vapor de agua siguiendo la heuristica (Walas 1990, "utilities: common
specifications #1”), por lo que el vapor se introduce a una presion de 27,2 atm y una
temperatura de 504 K. El fluido que entra en el calderin lo hace a una temperatura de 394,8

Ky sale a una temperatura de 465,3 K.

Con estos datos se puede calcular la masa de agua necesaria para realizar la

operacion mediante la siguiente expresion:
Q= 7’hﬂaguat [33]

Siendo, 4,4, €l calor latente de vaporizacion que en dichas condiciones tiene un valor

de 1800 KJ/kg, véase figura 1.13. (Incropera, 2006)

Se obtiene un flujo de agua de 1,2 kg/s
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Para conocer el area del calderin es necesario estimar el coeficiente de transferencia

de calor del calderin, que siguiendo las heuristicas (Walas 1990,”heat exchangers” #8)

presenta un valor tipico de 1,136 % por lo que empleando la ecuacién 34:

Q = UAAT,,, [34]
Siendo AT, la temperatura media logaritmica que presenta un valor de 67,96 K

Se estima un area de intercambio de 1,72 m? Mediante la heuristica (Walas,
1990”heat exchangers” #2) se selecciona tubos estandar de 0,02m de diametro exterior en
arreglo triangular con un pitch de 1y con una longitud de tubos de 4,88m. Por lo que el area
de un tubo es de 0,29 m?, si se divide el area de intercambio entre el area de un tubo se

obtienen los tubos necesarios, por lo que, se necesitan 6 tubos.
1.3.4.4. Disefio condensador primera torre destilaciéon

Se selecciona un intercambiador de calor de carcasa y tubos comercial, las
necesidades energéticas se obtienen mediante la herramienta Aspen HYSYS, siendo estas
1289 KW.

Se va a introducir agua de rio como fluido refrigerante, que entra a una temperatura
de 288 K y sale a una temperatura de 293 K, se emplea un valor de C, del agua de 4,18 KJ/kg
K. El fluido que se quiere condensar condensa a una temperatura de 373 K.

Con estos datos se puede calcular la masa de agua necesaria para realizar la

operacién mediante la siguiente expresion:
Q = mC,AT [35]
Se obtiene un flujo de agua de 61,67 kg/s.

Para conocer el area del calderin es necesario estimar el coeficiente de transferencia

de calor del calderin, que siguiendo las heuristicas (Walas 1990 “heat exchangers” #8)
presenta un valor tipico de 852 % empleando la ecuacion 34, sabiendo que ATy, tiene un
valor de 82,47 K.

Se obtiene un area de intercambio de 18,34 m?2 Siguiendo el procedimiento

anteriormente descrito empleando el mismo tipo de tubos se estima que son necesarios 63

tubos.
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I. Disefio de equipos principales

Densidad vapor (kg/m?3) 0,6
Densidad de liquido (kg/m?3) 934
Flujo masi vapor G (kg/h) 1000
Flujo masi liquido L (kg/h) 989,9
Flujo volumen vapor Qv (m3/h) 1666,7
Flujo volumen liquido QL (m3/h) 1,06
Tensién superficial (N/m) 0,06781
Velocidad inundacion (m/s) 5,46
Velocidad trabajo (m/s) 4,37
Area activa (m?) 2,02
Areatotal (m?) 2,70
Diametro plato (m) 1,85
Numero de orificios 7213
Platos reales 7
Altura columna (m) 4,3
T entrada calderin (K) 394,8
T salida calderin (K) 465,3
Area calderin (m?) 1,72
Numero de tubos 6
Flujo de agua (kg/s) 0,58
T condensacion fluido (K) 373
Area condensador (m?) 18,34
Numero de tubos 63
Flujo de agua (kg/s) 61,67

1.3.5 Segunda torre de destilacién

[.3.5.1. Segunda torre de destilacién Balance de materia

Se requiere una segunda torre de destilacién para separar la GVL del 4-HPA, en este
caso la entrada de alimentacién se realiza por el plato de alimentacion 5, se realiza una
simulacién empleando la herramienta Aspen Hysys, obteniendo los siguientes resultados que

se presentan en la tabla 1.13:
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Tabla 1.13. Balance de materia a la segunda torre de destilacion

Corrientes Entrada Cabezas Colas
Flujo masico (kg/h) 984,2 815,3 168,9
Flujo molar (kmol/h) 9,57 8,14 1,43
GVL (kmol/h) 8,06 8,04 0,02
H20 (kmol/h) 0,01 0,01 0
4-HPA (kmol/h) 1,49 0,08 1,41

[.3.5.2 Segunda torre de destilacién disefio mecanico

Siguiendo la metodologia descrita para la primera torre de destilacion y empleando el
mismo tipo de plato que en la torre de destilacién 1, se disefia la segunda torre de destilacion.

Se recogen los resultados obtenidos en la tabla 1.14

Tabla 1.14. Resumen disefio segunda torre de destilacién

Densidad vapor (kg/m?)
Densidad de liquido (kg/m?)
Flujo masi vapor G (kg/h)
Flujo masi liquido L (kg/h)
Flujo volumen vapor Qv (m3h)
Flujo volumen liquido QL (m?3h)
Tensién superficial (N/m)
Velocidad inundacion (m/s)
Velocidad trabajo (m/s)
Area activa (m?)

Areatotal (m?)

Diametro plato (m)

Numero de orificios

Platos reales

Altura columna (m)

T entrada calderin (K)

T salida calderin (K)

Area calderin (m?)

Numero de tubos

flujo de agua (kg/s)

T condensacion fluido (K)
Area condensador (m?)
Numero de tubos

Flujo de agua (kg/s)

2,582
766,3
921,09
194,0
356,7
0,253
0,05361
2,59
2,07
0,21
0,27
0,59
733
10
57
506,4
527,7
1,37

0,09
475

1,31

4,84

54



1.4 DISENO MECANICO



|. Disefio mecanico

Se seguird la metodologia propuesta por el método ASME de recipientes a presion
para el disefio mecanico de los reactores, estos constaran de un cuerpo cilindrico y de un

cabezal semiesférico.
Cuerpo cilindrico:

Se puede determinar el espesor mediante las siguientes expresiones (Peters et al., 2003):

i
Pr b=y
L .
t=——— 4 C 36
SE —06p % [36]
P <0385SE
7".
SE; + P\*° t>3
= (SE’—_P> —1,+C. si [37]
! P >0385SE;

El sobreespesor por corrosion (Cc) se va a suponer que presenta un valor 2 mm, ya
gue es un valor dificil de estimar sin hacer ensayos mecanicos. La temperatura de disefio
debe ser 10°C superior a la temperatura de operacién de los reactores por recomendacion de
Walas (1988), por tanto, la temperatura para el disefio sera 100°C. Seleccionando como
material acero inoxidable 316, se puede leer en la figura 1.13. el estrés de operacion maximo
permitido (S) que presenta un valor de 112400 kPa. El valor de eficacia de juntas (E;), se va a
suponer de 0,85 ya que se selecciona doble soldadura revisada en algunos puntos. Por tanto,

sabiendo que la presion de operacion son 4498,83 kPa:
0,385 * 112400 * 0,85 = 36782,9 kPa > 4498,83kPa (P)

Por lo tanto, la expresion a emplear es la ecuacién 36 dando como resultado un

espesor para el cuerpo cilindrico de 98,51mm
Cabezal semiesférico

Se puede determinar el espesor mediante las siguientes expresiones (Peters M. y
Timmerhaus, 2003):

t < 0,356r;
C. si [38]
P < 0,665 S E

PTi

t=———
SE —02p
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1/3 t > 0,356r;
t=r <%) -1, +C. si l [39]
SE; - P > 0,665 S E;

Se estd en el mismo caso que en el apartado anterior, por tanto:
0,665 * 112400 * 0,85 = 63534,1 kPa > 4498,83kPa (P)

Operando en la ecuacién 38 se obtiene un espesor de 97,45mm.

Nos quedaremos con el espesor mayor por tanto el espesor para el disefio sera 98,51

mm. El peso del equipo se puede estimar teniendo en cuenta la densidad del acero AISI 316
Peso = p [(2nrL) + 2(2nr?)] t [40]

Peso = 8000[(2 7 2,05  4,1) + 2(2 7 2,052)] 0,09851 = 83237,28 kg
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I.5.1. Intercambiadores de calor

Se realiza una simulaciébn empleando la herramienta Aspen Energy Analyzer, de
donde se obtienen el numero de intercambiadores para satisfacer las necesidades
energéticas de la seccion, en concreto se necesitan emplear 4 intercambiadores, también
empleando la herramienta se obtienen: los valores de los coeficientes globales de transmision
de calor, la temperatura media logaritmica ya corregida con el factor de correccion (F), el calor
gue se necesita aportar o retirar y el area del intercambiador.

No obstante, para saber que los datos aportados por la herramienta son correctos se
decide estimar el coeficiente global de transmisiéon de calor de un intercambiador para
comprobar la discrepancia de los resultados. El intercambiador que se decide calcular su
coeficiente global de transmision de calor es el E-111, véase apéndice A, en donde se asume
gue los resultados obtenidos por el programa de simulacién para el disefio de los

intercambiadores son correctos.

Se necesita estimar también el nUmero de tubos empleados para ello se estima el &rea
de los tubos empleados, suponiendo que los tubos poseen una longitud de entre 6 ft y 32 ft
(Towler 2008) se selecciona una longitud de 4,88 m para los intercambiadores E-108, E-110

y E-112 y una longitud de 9,75 m para el E-111.

Arupo = DL [48]
El nimero de tubos totales seré:
_ Aintercambiador
Nrypos = A [49]
Tubo

Tabla 1.15. Datos obtenidos con la herramienta Aspen Energy Analyzer:

Intercambiador U (kJ/h m2°C) Q (kJ/h) A (m?) N tubos
E-108 696,8 1,04*10¢ 19,79 30
E-110 696,8 6,02*10¢ 8,86 13
E-111 360 4,26*10% 524,1 794
E-113 683,5 2,06*10¢ 61,1 90
E-115 683,5 3,7*106 96,09 141

Con la figura 1.15. se estima el diametro interno de la coraza y el nimero de pasos,

sabiendo que se tiene un arreglo triangular y una distancia entre ejes de 0,04 m
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Tabla 1.16 Diametro coraza y numero de pasos

Intercambiador Diametro interno coraza (m) Numero de pasos
E-108 0,3 1
E-110 0,3 4
E-111 0,99 8
E-113 0,49 2
E-115 0,59 1

1.5.2. Tuberias y accesorios

[.5.2.1. Tramo desde tanques de almacenamiento hasta los reactores

Se supone régimen turbulento para el calculo del didametro 6ptimo de la tuberia, por

lo que se empleara la siguiente expresion (Perry et al.1992):
Dy, = 0,363 Q%*3p013 [50]

Se obtienen las propiedades de los puntos de succién y de descarga empleado la

herramienta de Aspen HYSYS

Tabla .17 Propiedades fluido en los puntos de succién y descarga primer tramo

Punto de Succién Punto de Descarga
Densidad (kg/m?3) 873,6 Densidad (kg/m?3) 881,8
Viscosidad (Ns/m?) 0,0002949 Viscosidad (Ns/m?) 0,000328
Caudal (m?/h) 18,01 Caudal (m?/h) 18,01

Dado que las propiedades en ambos puntos no varian apenas se consideran las
propiedades del punto de descarga para el calculo del diametro 6ptimo. Se obtiene un valor
de 0,08 m.

Se comprueba si la suposicion de régimen turbulento es correcta mediante el nUmero

de Reynolds mediante la ecuacion:

vDp
1l

Re =
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Si el valor obtenido es superior a 2100 la suposicion de régimen turbulento sera

correcta. Se obtiene un Re de 250768, por lo que, la suposicién realizada es correcta.

A partir del diametro optimo 0,08 m se selecciona el diametro nominal segun cédigo

ANSI. Se selecciona la tuberia de 3 in con un numero de catalogo de 40. Véase figura .17.

Se calculan las perdidas por friccién célculo detallado en el apéndice B.1, se estima un

valor de perdidas por friccion de 6 m?/s?.

Se estima la potencia minima de la bomba, véase apéndice B.1, esta presenta un valor
de 0,36 KW. Dado que esta potencia es muy baja se selecciona la bomba comercial que méas
se asemeje por lo que dicha bomba tendra una potencia de 1kW, para poder obtener el coste

del motor mediante la figura 1.28.
|.5.2.2 Tramo desde la salida del ultimo reactor hasta la destilacion flash

Este tramo al tener una valvula de expansion que reduce la presion desde las 44,4 atm
hasta 1 atm, al aplicar la ecuacién 56 se obtiene un consumo asociado al bombeo de -
4888 m?/s?.

Por lo que no seria necesario emplear ninguna bomba.
1.5.2.3 Tramo desde el destilador flash hasta el evaporador

Se repite el procedimiento para la estimacion de las perdidas por friccibn que se
producen en este tramo de tuberia, detallados en el apéndice B.2, siendo las condiciones en

este tramo:

Tabla 1.18 Propiedades fluido en los puntos de succién y descarga tercer tramo

Punto de Succién Punto de Descarga
Densidad (kg/m?) 955 Densidad (kg/m?) 955
Viscosidad (Ns/m?) 0,00059 Viscosidad (Ns/m?) 0,00059
Caudal (m?3/h) 17,98 Caudal (m3/h) 17,98

Se selecciona la tuberia de 3 in con un numero de catalogo de 40, en donde, se tiene
un flujo masico de 5 kg/s, por tanto, la potencia minima que se debe suministrar a la bomba
aplicando la ecuacion 47 es de 22,3 W. Dado que esta potencia es muy baja se selecciona la
bomba comercial que mas se asemeje por lo que dicha bomba tendra una potencia de 1kW,

para poder obtener el coste del motor mediante la figura 1.28.
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[.5.2.4 Tramo desde el evaporador hasta la primera torre de destilacion

Se repite el procedimiento para la estimacion de las perdidas por friccibn que se
producen en este tramo de tuberia, detallados en el apéndice B.3, siendo las condiciones en

este tramo:

Tabla .19 Propiedades fluido en los puntos de succién y descarga cuarto tramo

Punto de Succion Punto de Descarga
Densidad (kg/m?) 1014 Densidad (kg/m?) 1014
Viscosidad (Ns/m?) 0,00051 Viscosidad (Ns/m?) 0,00051
Caudal (m?/h) 1,91 Caudal (m3/h) 1,91

Se selecciona la tuberia de 1 in con un numero de catalogo de 40. En donde, se tiene
un flujo masico de 0,55 kg/s , por tanto la potencia minima que se debe suministrar a la bomba
aplicando la ecuacién 47 es de 44,38 W. Dado que esta potencia es muy baja se selecciona
la bomba comercial que méas se asemeje por lo que dicha bomba tendra una potencia de 1kW,

para poder obtener el coste del motor mediante la figura 1.28.

1.5.2.5 Tramo desde la primera torre de destilacién hasta la segunda torre de

destilaciéon

Se repite el procedimiento para la estimacion de las perdidas por friccion que se
producen en este tramo de tuberia, detallados en el apéndice B.4, siendo las condiciones en

este tramo:

Tabla 1.20 Propiedades fluido en los puntos de succién y descarga quinto tramo

Punto de Succién Punto de Descarga
Densidad (kg/m3) 934 Densidad (kg/m?) 934
Viscosidad (Ns/m?) 0,00039 Viscosidad (Ns/m?) 0,00039
Caudal (m?h) 0,92 Caudal (m3/h) 0,92

Se selecciona la tuberia de %2 in con un numero de catalogo de 40. En donde, se tiene
un flujo masico de 0,27 kg/s, por tanto, la potencia minima que se debe suministrar a la bomba
aplicando la ecuacién 47 es de 31,11 W. Dado que esta potencia es muy baja se selecciona
la bomba comercial que méas se asemeje por lo que dicha bomba tendréd una potencia de 1kW,

para poder obtener el coste del motor mediante la figura 1.28.
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Se estima el coste de cada uno de los equipos empleados en el proceso, véase

apéndice C.

Los costes se actualizan al afio actual, los costes estan todos estimados para el afio
2002 a excepcion del coste de los reactores que esta referido al afio 2006. Para estimar el

coste actual se emplea el indice de costes para cada afo.

indice de coste actual
) [59]

Coste actual = Coste original ( - —
indice de coste original

Donde el indice de coste en 2002 de 390,4 (Peters et al.,2003), en 2006 de 499,6
(Chemical engineering online, 2021) y en 2020 de 598,3 (Chemical engineering online, 2021)

Los costes de los equipos actualizados se presentan en la tabla 1.22.

Tabla 1.21. Costes de los equipos

Cantidad o Coste en 2020
Coste ($) ) Coste ($)
factor de ajuste (%)
Coste reactor de 55 349116 4 1396465 1672347
Coste destilador 1 20000 3 60000 91952
Coste destilador 2 12500 3 37500 57470
Platos destilador 1 2000 7 14000 21455
Platos destilador 2 700 10 7000 10728
Destilador Flash 7000 3 21000 32183
Tuberia 3 in 170 18 3060 4690
Tuberia lin 80 6 480 736
Tuberia 1/2 in 45 6 270 414
Agitadores 85000 4 340000 521060
Evaporador 150000 2,1 315000 482747
Intercambiador de
4000 1 4000 6130
calor E-108
Intercambiador de
2250 1 2250 3448
calor E-110
Intercambiador de
100000 1 100000 153253
calor E-111
Intercambiador de
17500 1 17500 26819
calor E-112
Bombaly?2 2180 1,8 3924 6014
Bomba3y 4 1500 1,8 2700 4138
Motor bombas 280 4 1120 1716
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El coste total de los equipos requeridos para esta seccién son 3097301 $, este valor
se convierte en euros mediante el factor 0,82 €/$, valor a finales de 2020 (Link divisas), por

tanto el coste de los equipos en euros en 2020 es de 2539787 €.
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I. Apéndices

Apéndice A. Comprobacion del célculo del coeficiente global de transmision de

calor obtenido por la herramienta Aspen Energy Analyzer

El coeficiente global de transmision de calor se puede estimar mediante la siguiente

ecuacion:

+—+— [41]

Siendo:

e Uo: Coeficiente global de transmisiéon de calor basado en el area externa del tubo
(W/m?°C)

e do: Didmetro externo del tubo (m)

o di: Diametro interno del tubo (m)

e hi: Coeficiente de conveccioén interno (W/m2°C)

e his: Factor de ensuciamiento interno (W/m2°C)

e ky: Conductividad térmica del tubo (W/m?°C)

e ho: Coeficiente de conveccion externo (W/m2°C)

e hoq: Factor de ensuciamiento externo (W/m?2°C)

Se empleara para el disefio tubos de diametro externo de 1 % pulgadas de diametro
externo (0,042 m) catalogo 40, en arreglo triangular, de acero inoxidable (18/8), esta disposicién
se elige siguiendo la figura 1.15 (Kern, 1982), la conductividad térmica del material es de 16
W/m?2°C en un rango de 0 a 100 °C , véase figura 1.16. (Towler, 2008)

Se estima los coeficientes de conveccion interno y externo, por medio de numeros

adimensionales, empleando las propiedades de los fluidos.

Tabla 1.22: Propiedades térmicas fluidos externo e interno en el intercambiador de calor

Fluido interno Fluido externo
viscosidad (CP) 0,32 viscosidad (CP) 0,335
Cp (KJ/kmol°C) 5,121 Cp (kJ/kmol°C) 5,131
conductividad (W/m K) 0,6725 conductividad (W/m K) 0,2
densidad (kg/m3) 873,6 densidad (kg/m3) 883,7
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Los numeros adimensionales que se requieren son:

Cpu
Pr=——
Tk
N _hd
YTk
k=paClCp

dv
Re = P

1l

Siendo:

e L laviscosidad del fluido (kg/m s)

e p: Densidad del fluido (kg/m?®)

e a: Difusividad térmica del fluido (m?/s)

e Cp: capacidad calorifica del fluido (kJ/kg s)
e V. velocidad del fluido (m/s)

e Nu: Numero de Nusselt

e Pr: Numero de Prandtl

e k: Conductividad térmica del fluido (W/m?°C)

Se obtienen los siguientes resultados:

Tabla 1.23 Resultados calculo nimeros adimensionales

Fluido interno Fluido externo

Re 496839 Re 398548
Pr 2,44 Pr 8,59

[42]

[43]

[44]

[45]

Para el fluido interno el nimero de Nusselt dado que el Pr tiene un valor entre 0,7 y 160,

y el Re tiene un valor superior a 10000, se puede emplear la correlacion de Dittus-Bolter para

fluido turbulento por el interior de un intercambiador (Incropera, 2006):

Nu = 0,023Re*/>prn

[46]
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Donde:

e n: presenta un valor de 0,4 si se trata de un calentamiento y de 0,3 para enfriamiento,

en este caso al tratarse de un enfriamiento se emplea el valor de 0,3.

Se obtiene un valor de Un para el fluido interno de 1083, por tanto, despejando h; de la

ecuacion 35 se obtiene un coeficiente de conveccion interna de 20815 W/m?°C.

Para el fluido externo al tener un Re*Pr> 0,2, se puede emplear la correlaciéon para flujo

externo en tubos de Churchill (Incropera, 2006):

ool vt
vl

Nu =03+

0,62Re%5pyl/3 Re
( ) [47]

oaz 7 |1 T \z82000
N
Se obtiene un valor de Un para el fluido interno de 1484, por tanto, despejando h; de la

ecuacion 36 se obtiene un coeficiente de conveccidn interna de 7038 W/m?°C.

Suponiendo un coeficiente de ensuciamiento para ambos fluidos de 3000 W/m?°C, debido
a que el mayor contenido de los fluidos es agua. Se obtiene un valor de coeficiente global de
transmision de calor de 847 W/m2°C, mientras que el valor obtenido por la simulacién de Aspen
Energy Analyzer es de 100 W/m?°C, dado que ambos resultados tienen el mismo orden de
magnitud se asume que los resultados obtenidos por el programa de simulacion para el disefio

de los intercambiadores son correctos.

Apéndice B. Célculos tramo de tuberias
B.1. Tramo desde tanques de almacenamiento hasta los reactores
La tuberia consta de:

e Tres codos de 90° (Perry et al.1992)::

L—30 52
== [52]
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Por tanto, la longitud equivalente de un codo sera 2,67 m como son tres codos su longitud
serd 8m

e Un intercambiador de calor que se asocia una longitud equivalente de 25 m segun figura
1.18.
e Una valvula esférica (Perry et al.1992)::

QZ

Siendo k un valor tabulado de 10, se obtiene una longitud de 2,83*102° m debido a que

sus pérdidas son practicamente nulas se desprecia.

Se supone una longitud de tuberia de 6 m, por tanto, la longitud equivalente total seran
39 m.

Se estiman las perdidas por friccion por medio de la ecuacién (McCabe et al.,1991):

E = 2fu? D, [54]

Donde,
o f: factor de friccion caracteristico de la tuberia.
e u: velocidad del fluido (m?/s?)
e L: longitud de la tuberia.
e D;: diametro interno de la tuberia (m)
El factor de friccion se puede estimar, para Re superiores a 4000 aplicando la ecuacion:
0,9

1— 41 027e+(7)
= 0g |0, D

\/7 ;  \Re

El termino de e es la rugosidad de la tuberia, que al tratarse de una tuberia de acero

[55]

estriado presenta un valor de rugosidad de 0,0001 m.

Calculando el factor de friccion este tiene un valor final de 0,0055, por tanto, las perdidas

por friccién presentan un valor de 6 m?/s?.

Para estimar la potencia de bomba necesaria para este tramo de tuberia se realiza un

balance de energia mecanica:
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Py g 4w =g, 1 g 56
FRELREY =5 Tohto [56]

Donde:

e W: consumo asociado al bombeo (m?/s?)

e P: presion en los puntos de succién y descarga
e p: densidad del fluido (kg/m?3)

e @ aceleracion por gravedad (m?/s?)

¢ h: altura en los puntos de succién y descarga

e v: velocidad del fluido en los puntos de succion y descarga (m/s)

La presién y la velocidad del fluido en este tramo se mantiene constante por tanto solo se
tendrd en cuanta el término de la altura y de las perdidas por friccién. Se obtiene un consumo
asociado al bombeo de 36,5 m?/s?. Se determina también la carga de la bomba (H), dividiendo el
valor del consumo asociado al bombeo entre la aceleracién por gravedad, obteniéndose una

altura de 3,7 m.

La bomba que se necesita emplear para esta seccién, se puede obtener mediante la figura
1.19, donde se determina que la mejor opcién es una bomba centrifuga de una etapa con una
Unica succién. Esta bomba para un caudal de 18 m®h presenta una eficacia del 50% véase figura
1.20.

Teniendo en cuenta que en dicha corriente hay un flujo masico de 5 kg/s se puede

estimar la potencia que la bomba necesita aportar:

) W m
Potencia = T [57]

Siendo:

e W: consumo asociado al bombeo (m?%/s?)
¢ n: eficacia de la bomba

o 1 flujo masico del fluido a impulsar (kg/s)

Se obtiene un valor de potencia minima de 0,36 kW.
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B.2. Tramo desde el destilador flash hasta el evaporador

Empleando la ecuacion 40 se obtiene un diametro 6ptimo para las propiedades del fluido

en este tramo de 0,081 m

A partir del didametro optimo se selecciona el diametro nominal a partir de la

estandarizaciéon ANSI. Se selecciona la tuberia de 3 in con un numero de catalogo de 40.

En esta seccion se tienen 3 codos de 90° y una longitud de tuberia estimada de 6 metros,
por tanto, empleando las ecuaciones 42 y 45, siguiendo el procedimiento descrito anteriormente

se obtienen unas pérdidas de 2,23 m?/s2.

La potencia de la bomba se estima empleando la ecuacién 46, en este tramo las
condiciones de presion, velocidad y altura son idénticas, por lo el consumo asociado al bombeo

es 2,23 m?/s? y carga de la bomba necesaria es 0,22 m.

La bomba que se necesita emplear para esta seccion, se puede obtener mediante la figura
1.19, donde se determina que la mejor opcién es una bomba centrifuga de una etapa con una
Unica succién. Esta bomba para un caudal de 17,97 m%h presenta una eficacia del 50%, véase
figura 1.120.

B.3. Tramo desde el evaporador hasta la primera torre de destilacion

Empleando la ecuacion 40 se obtiene un diametro optimo para las propiedades del fluido

en este tramo de 0,03 m

A partir del didmetro optimo se selecciona el didmetro nominal a partir de la

estandarizacion ANSI. Se selecciona la tuberia de 1 in con un numero de catéalogo de 40.

En esta seccion se tienen 3 codos de 90° y una longitud de tuberia estimada de 6 metros,
por tanto, empleando las ecuaciones 42 y 45, siguiendo el procedimiento descrito anteriormente

se obtienen unas pérdidas de 4,2 m?/s?.

La potencia de la bomba se estima empleando la ecuacion 46, en este tramo se tiene la

misma presion y la misma velocidad en los puntos de succion y descarga, difieren ambos puntos
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en una altura de 2 m, por lo que se obtiene un consumo asociado al bombeo de 24,21 m?/s?y

carga de la bomba necesaria es 2,5 m.

La bomba que se necesita emplear para esta seccion, se puede obtener mediante la figura
1.19, donde se determina que la mejor opcién es una bomba centrifuga de una etapa con una

Unica succion. Esta bomba para un caudal de 1,9 m®/h presenta una eficacia del 30% figura 1.20.

B.4. Tramo desde la primera torre de destilacion hasta la segunda torre de

destilacion

Empleando la ecuacion 40 se obtiene un diametro optimo para las propiedades del fluido

en este tramo de 0,02 m

A partir del diametro optimo se selecciona el diametro nominal a partir de la

estandarizacién ANSI. Se selecciona la tuberia de ¥z in con un numero de catalogo de 40.

En esta seccion se tienen 3 codos de 90° y una longitud de tuberia estimada de 6 metros,
por tanto, empleando las ecuaciones 42 y 45, siguiendo el procedimiento descrito anteriormente

se obtienen unas pérdidas de 14,54 m?/s2.

La potencia de la bomba se estima empleando la ecuacién 46, en este tramo se tiene la
misma presion y la misma velocidad en los puntos de succién y descarga, difieren ambos puntos
en una altura de 2 m, por lo que se obtiene un consumo asociado al bombeo de 34,14 m?/s? y

carga de la bomba necesaria es 3,5 m.

La bomba que se necesita emplear para esta seccion, se puede obtener mediante la figura
1.19, donde se determina que la mejor opcién es una bomba centrifuga de una etapa con una

Unica succién. Esta bomba para un caudal de 0,92 m?®h presenta una eficacia del 30% figura 1.20.
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Apéndice C. Analisis de costes
Para los reactores se emplea la ecuacién (Towler, 2008):

C.=a+bS™ [58]
Siendo:

e C.: Coste del equipo en 2006 ($)
e ay b: Constantes en funcién del equipo
e S: Dimensiones del reactor

¢ n: Exponente para cada tipo de equipo

Se tienen 4 reactores de 55 m? respectivamente, se van a considerar como reactores
continuos de tanque agitado con un encamisado, en esas condiciones teniendo también en
cuenta el coste asociado a la agitacion los valores constantes presentan unos valores que se

presenta en la tabla I.24(Towler, 2008)

Tabla 1.24. Valores constantes para reactor continuo de tanque agitado con encamisado

a b n
14000 15400 0,7

Teniendo en cuanta que se debe multiplicar el valor obtenido por 1,3 debido a que el
material de fabricacién de los reactores es acero inoxidable 316, se obtiene un coste para un
reactor de 349116 $.

El coste para requerido para realizar la agitacion se requiere un agitador tipo turbina que
proporcione 49,5 kW, entrando en la figura 1.21 con dichas especificaciones se estima un coste

de 85000 $ en 2002 para cada uno de los reactores,

Para el coste del destilador flash se emplea la figura 1.22, para un destilador de 0,73 m de

diametro y de 2,82 m se obtiene un coste de 7000 $ referido al afio 2002.

Para estimar el coste del evaporador se emplea la figura 1.24, se tiene un evaporador de
tubos largos con un &rea de intercambio de 54,4 m?, con estos valores se obtiene un coste de

150000 $ en 2002 este coste debe multiplicarse por 2,1 al estar fabricado de acero inoxidable.

En cuanto al coste de los destiladores, el primer destilador tiene unas dimensiones de

1,85 m de diametro y 4,3 m de altura, por tanto, entrando en la figura 1.22 se obtiene un coste
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20000 $ para el afio 2002, el material de construccion seleccionado es acero inoxidable 316 por
lo que se debe multiplicar el coste por un factor de 3, este coste no incluye los platos para hallar
el valor de estos se debe emplear la figura .23, obteniéndose un coste de 2000 $ por platos para
un plato de valvulas de acero inoxidable. Se repite el mismo procedimiento para el destilador dos

obteniéndose un coste de 12500 $ para la torre y un coste de 700 $ por plato.

El coste de los intercambiadores se estima empleando la figura 1.25, se tienen 4
intercambiadores, el E-108 de 19,8 m?, el E-110 de 8,9 m?, el E-111 de 524,1 m?y el E-112 de
77,2 m? fabricados en acero inoxidable se obtiene un coste de 4000 $, 2250 $, 100000 $, 17500

$ respectivamente, en 2002.

El coste de tuberia se estima con la figura 1.26, suponiendo que en total se tiene 18 m de
tuberia de 3 in de didmetro nominal, 6 m de tuberia de 1 in de didmetro nominal y 6 metros de
tuberia de %2 in de diametro nominal se tiene un coste de 180 $, 80% y 45%, respectivamente, en
2002.

El coste de las bombas se estima mediante la figura 1.27, las bombas del tramo de los
tramos, desde los tanques de almacenamiento hasta los reactores y desde el destilador flash
hasta el evaporador, tienen un coste de 1090 $ en 2002, debido a que se tiene un caudal de 0,005
m®/s y una altura de liquido de 3,7 m y 0,22 m respectivamente. Para los tramos de desde el
evaporador hasta la primera torre de destilacion y desde la primera torre de destilaciéon hasta la
segunda torre de destilacion, las bombas tienen un coste de 750 $ en 2002, debido a que tienen
un caudal de 0,0003 m%/s y una altura de liquido de 2,5 m y 3,5 m respectivamente. El coste de
las bombas no incluye el motor este se estima mediante la figura 1.28, como todas las bombas

necesitan 1kW de potencia se tiene un coste de motor individual de 280 $ en 2002
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Apéndice D. Tablas y figuras.
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Figura 1.8. Numero de potencia frente a Reynolds para varios agitadores tipo turbina
(Perry.1992)
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Jacketed Vessels

Jacket Vessel

Sream Dilute agueous solutions F00-700
Steam Light organics 250300
Water Dilute agueous solutions 200-300
Water Light organics 200-300

Figura 1.9. valores tipicos de coeficiente global de transmision de calor para encamisados.

(Towler et al,2008)

g p & o 107 v- 10 k- 10° a- 10°
(K) (kg/m”) (kJ/kg-K) (N-s/m’) (m'/s) (W/m-K) (ms) Pr
Oxygen (0,) (continued)
350 L1100 0.929 233.5 21.23 29.6 290 0.733
400  0.9620 0.942 258.2 26.84 33.0 364 0737
450 0.8554 0.956 281.4 32.90 36.3 444 0.741
500  0.7698 0.972 303.3 39.40 41.2 55.1 0.716
550 0.6998 0.988 324.0 46.30 4.1 638  0.726
600 0.6414 1.003 343.7 53.59 473 73.5 0.729
700 0.5498 1.031 380.8 69.26 52.8 93.1 0.744
R00  0.4810 1.054 4152 86.32 58.9 116 0.743
900 0.4275 1.074 447.2 104.6 64.9 141 0.740
1000 0.3848 1.090 477.0 124.0 710 169 0.733
1100 0.3498 1.103 505.5 144.5 758 196 0.736
1200  0.3206 1.115 532.5 166.1 81.9 229 0.725
1300  0.2960 1.125 588.4 188.6 87.1 262 0.721
Water Vapor (Steam)
380  0.5863 2.060 127.1 21.68 24.6 204 1.06
400  0.5542 2014 1344 24.25 26.1 234 1.04
450  0.4902 1.980 152.5 3l 299 30.8 1.01
500  0.4405 1,985 170.4 38.68 339 IR8 0998
550  0.4005 1.997 I88.4 47.04 379 474 0993
600  0.3652 2.026 206.7 56.60 42.2 570  0.993
650  0.3380 2.056 224.7 66.48 46.4 66.8  0.996
700 03140 2,085 242.6 77.26 50.5 77.1 1.00
750  0.2931 2.119 260.4 88.84 549 88.4 1.00
800  0.2739 2.152 278.6 101.7 59.2 100 1.01
113

850 02579 2,186 296.9 115.1 63.7

1.02

Figura 1.10. Propiedades del vapor de agua a distintas temperaturas (Incropera, 2006)
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Coeficiente  global [/

Tipo Btu/pie’-b-"F W[m?-°C
Evaporadores de tubos verticales largos:

Circulacion natural 200-600 1000-3000

Circulacion  forzada 400-1000  2000-5000
Evaporador de pelicula agitada, liquido newtoniano, viscosidad:

1cP 400 looo

1P 300 2000

100 P 120 600

Figura 1.11. Valores tipicos de coeficiente global de transmision de calor para distintos
evaporadores (McCabe et al,1993).

Diametro del orificio Espesor de plato/diametro del orificio
mim in Acero inoxidable Acero al carbon
3.0 1/8 0.65 -

4.5 318 043 -
6.0 114 0.3z -
8.0 318 0.22 0.5
12.0 112 0.16 0.38
15.0 5/8 017 0.3
18.0 34 0.11 0.25

Figura 1.12. Valor del espesor de plato para distintos diametros de orificio (Treybal, 1980)
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Figura 1.13. Propiedades del agua a distintas temperaturas (Incropera, 2006)
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Recommended stress values
Joint efBencies Metal Temp., "€ S.kPa
For double-welded butt joints Carbon steel —29 10 343 94,500
If fully radiographed = 1.0 {SA-285.Gr. C) 399 82,700
If spot-examimned = (.85 454 57.200
If not radiographed = 0.70
In general, for spot examined Low-alloy steel 2910 427 94,500
If electric resistance weld = 0.85 for resistance to 510 75,800
If lap-welded = (180 H; and HsS 565 34,500
If single-butt-welded = 0.60 (SA-387, Gr.12C1.1) 649 6,900
High-tensile steel —29 10 399 137,900
for heavy-wall 454 115,800
vessels 510 69,000
(SA-302, Gr.B) 538 42,750
High-alloy steel
for cladding and -29 128,900
COrrosion resistance 343 77,200
Stainless 304 427 72,400
(SA-240) 538 66.900
Stainless 316 -29 128,900
(SA-240) 345 79,300
427 75.800
538 73,100
Nonferrous metals
Copper 38 46,200
(SB-11) 204 20.700
Aluminum 38 15.900
(SB-209, 1100-0) 204 6,900

Figura I.14. Datos para recipientes a presion basados en la norma ASME (Peters M.et al,
2003)
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Disposicidn de Jos tubos en los cambladores de corsza y tabas.
Arreglo triangulay,

Tubas de | pulgada de didmero Tubas de 1 174 de paleaca de diamero
exterior en arreglo triasgular exterior en arreglo triangular
con distancia entre cjes de | 1/4 de pulgada con distarcia catre ejos de 1 9/15 de pulgads
l*""“".' Didmetro
mtrmao interno
de fa 1Pasa 2Posor dPssos  GPates  S-Pasos de ln LPue  2¥sw -Puor  S-Psror B-Pwoi
rorara en coraze en
pulgadas fralpades
-} 21 16 16 14
10 3z §2 26 2¢ 10 20 15 14
12 55 5% 48 6 44 - 12 52 S0 5 2z 20
13 64 66 38 54 50 131/4 18 56 32 28 26
15 91 86 80 74 72 i51/4 123 51 45 42 98
17 151 118 106 10¢ 5¢ 17174 & 66 62 58 54
19 165 152 140 136 128 19 1/4 % 9l 86 7 &5
2] 199 188 150 164 150 201/ 117 112 105 1oL 85
23 241 232 192 212 202 23 1/¢ 140 156 130 123 117
25 94 282 235 252 242 25 170 164 155 156 140
27 548 354 302 236 286 27 202 196 185 179 170
20 897 376 338 354 516 2 218 228 U7 212 202
51 472 456 430 424 400 31 275 270 255 245 285
i3 =98 522 486 470 154 33 s 305 287 2ux 27%
35 608 592 561 546 532 3% 887 848 335 527 L) &
37 674 éé4 652 614 3498 37 407 590 350 $7T4 Y
w39 766 736 700 688 672 39 e 136 425 418 407

Figura 1.15. Disposicién de los tubos en intercambiadores de carcasa y tubo (Kern, 1982)

Table 12.6. Conductivity of Metals

Metal Temperature (*C) k (W/m*C)
Aluminum 0 202
100 206
Brass 0 97
(70 Cu, 30 Zn) 100 104
400 116
Copper 0 388
100 378
Nickel 0 62
212 59
Cupro-mckel (109 Ni) 0-100 45
Monel 0-100 30
Stainless steel (18/8) 0-100 16
Steel 0 45
100 45
600 36
Titaniom 0-100 16

Figura 1.16. Valores de conductividad térmica para distintos materiales (Towler,2008)
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Figura 1.17. Valores estandar tuberia segun codigo ANSI (Perry,et al,1992)
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Figura 1.18. Valores de longitud equivalente de tuberia para distintos elementos. (Afta-

asociacion)
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Il. Nomenclatura

Lista de Simbolos

] Viscosidad dindmica (Pa-s, N s m3)
A Area (m?)

c Valor afadido al espesor para compensar la corrosion de los materiales (mm,
C

in)
Cp Calor especifico de una sustancia (kJ kg* K*)
CP Capacidad energética corrientes (MW/K, kKW/K)
D Diametro (m)
Dn Diametro hidraulico (m)
Ej Eficacia de las juntas soldadas (adimensional)
F Flujo molar (kmol/h, mol/s)
h Coeficiente de transmisién de calor por conveccion (W m2 K)
H Altura de un equipo determinado (m)
k Constante cinética de la reaccién en funcién del volumen del reactor (s*)
Kw Constante cinética de la reaccién en funcién del peso del catalizador (I gcat? s?)
Nu Numero de Nutsell (adimensional)
P Perimetro mojado (m)
P Presion de trabajo (MPa, kPa)
Pr Numero de Prandtl (adimensional)
Q Flujo de calor (W, kJ/h)
r Radio (m, cm)
Re Numero de Reynolds (adimensional)
S Resistencia maxima al estrés (kPa)
T Temperatura (K, °C)

t Tiempo (h, s)



Il. Nomenclatura

t Espesor de la pared de un determinado equipo (m, mm)
U Coeficiente global de transmisién de calor (W m? K1)

Y Velocidad de un fluido (m/s)

v Flujo volumétrico de un fluido (m?/s)

\% Volumen (mq)

X Conversion de la reaccion

ATin Incremento de temperatura logaritmico (K, °C)

A Calor latente de vaporizacion (kJ kg™)

o} Densidad maésica (kg m?)

Simbolos de los compuestos quimicos

GVL Gamma-Valerolactona
PA Acido Pentanoico (Acido valérico)

2-MTHF  2-metiltetrahidrofurano

LA Acido Levulinico

H. Hidrogeno

Subindices

A Denota que el simbolo se corresponde con el compuesto A (Gamma-

Valerolactona)

B Denota que el simbolo se corresponde con el compuesto B (Acido Pentoico)

C Denota que el simbolo se corresponde con el compuesto C (2-

Metiltetrahidrofurano)



Il. Nomenclatura

in,i Denota que la magnitud esta adscrita a una entrada

out, o Denota que la magnitud esté escrita a una salida

T Denota que la magnitud se trata de una medida total



1.1 INTRODUCCION



1. Introduccién

El objetivo principal de esta parte de proyecto consistira en la transformaciéon de la
gamma-valerolactona previamente obtenida en la etapa anterior en acido pentanoico. Esta
etapa constara de los siguientes equipos principales: un reactor CSTR en el que se producira
la reaccién principal, un destilador flash, un absorbedor de gases con liquido en

contracorriente y una torre de destilacion en la que se obtendré el producto final purificado.

La corriente de entrada al proceso se corresponde con la corriente de salida en la parte
anterior en la que entra la gamma-valerolactona practicamente pura ya que solo contiene
trazas de agua y HPA que no reaccionaron en la fase anterior. Entrara a su vez una corriente
de hidrégeno recirculada al final del propio proceso mas otra corriente de hidrégeno puro de

alimentacion.

Las dos corrientes de gamma-valerolactona e hidrégeno introducidas reaccionaran
para producir el acido pentanoico y el 2-metiltetrahidrofurano en una reaccion en paralelo para
posteriormente en el destilador flash separar el liquido y el gas no condensable. Esta reaccion
sera una reaccion catalitica que se llevara a cabo en un reactor del tipo Robinson-Mahoney,
en donde el catalizador se depositard en celdas situadas en las paredes del reactor. La
corriente gaseosa se lavara en un absorbedor debido a que esta arrastrara parte de los
componentes condensables y el hidrogeno lavado se recirculara a la entrada del proceso. La
corriente liquida se mezclara con la corriente de lavado obtenida del absorbedor y se
introducira a una torre de destilacion en donde se separara el agua con trazas de 2-

metiltetrahidrofurano y el acido pentanoico que saldra practicamente puro.

Es necesario destacar que la simulacion de esta parte se realiz6 con el programa
ASPEN HYSYS empleando la base de datos de compuestos y paquetes termodinamicos del
otro programa de la empresa ASPEN conocido como ASPEN Plus. El paquete termodinamico
elegido es el NRTL-HOC (Non-Random Two-Liquid Model) eligiendo el HOC (Ville, 2018).
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1.2 DIAGRAMA DE FLUJO Y BALANCES DE
MATERIA Y ENERGIA



Il. Diagrama de Flujo y Balances de Materia y Energia

2.1. DIAGRAMA DE FLUJO DE LA SECCION II
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II. Diagrama de Flujo y Balances de Materia y Energia

2.2 BALANCES DE MATERIA
2.2.1 Reactor Continuo de Tanque Agitado para la produccién de Acido Pentanoico

En la primera etapa se trabajara con un reactor continuo de tanque agitado de tipo
cesta en el cual se dispondra la masa de catalizador en el tanque y se alcanzaran las
condiciones de operacion necesarias para la reaccion. La reaccion, el catalizador empleado,
las condiciones de operacién y las constantes cinéticas de las reacciones fueron obtenidas
del informe publicado por Gwang-Nam Yun et al. (2020) en el que se realizé un estudio de la

siguiente reaccion que se muestra en la figura I11.

8

k.- X OH k. 2 8
/F’entanoic aciri\i / Butane

Pentanal

Fig. Il 2. Reaccién de descomposicion de la gamma-valerolactona para distintos caminos de

reaccion (Gwang-Nam Yun et al, 2020)

Observando la reaccion presentada y segun la propia fuente, con tiempos de contacto
cortos los principales productos seria el acido pentanoico y el metiltetrahidrofurano
deteniéndose la reaccion en esos compuestos. Por lo tanto las reacciones completas para

tener en cuenta en la reaccién seran las siguientes.

E].___ __l;:].\,_ = kl [']

. & 3 K 0.
ﬂ“*( .r_,s . o 2 N o
I__.|| '

Fig. Il 3. Reaccion de descomposicion de la gamma-valerolactona con hidrégeno para la

produccion de acido pentanoico y 2-metiltetrahidrofurano.
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Esta reaccién se lleva a cabo en unas condiciones isotérmicas a 300°C y a 0,5 MPa

para obtener las respectivas constantes y ecuaciones cinéticas (Yun et al, 2020).
_TA=k1'CA+k2'CA [II 1]

La constante cinética “ki” se refiere a la reaccion de formacién del acido pentanoico y
la constante cinética “k:” se refiere a la reaccion de formacion del 2-metiltetrahidrofurano. Los

valores de estas dos constantes son los siguientes (Yun et al, 2020).
ki= 0,17 s?
k. = 0,0034 s*

Como se puede observar por los valores de las constantes cinéticas se trata de una
ecuacion cinética de primer grado que solo dependera de la concentracion de A que seré la

gamma-valerolactona.

El otro reactivo empleado es el hidrdgeno que se encontrara en una cantidad elevada
para mantener su concentracion constante y que no influya en la ecuacion cinética. Es por
esto por lo que la reaccion se llevara a cabo en una atmdésfera de hidrégeno manteniendo una
relacién del hidrégeno y la gamma-valerolactona alimentada del 4% molar, es decir, entran 4
moles de gamma-valerolactona por 96 moles de hidrégeno al reactor. Con esta informacion

ya es posible realizar en completo los balances de materia.

Balance de materia al reactor

El balance de materia al reactor sera el siguiente:
Entrada = Salida + Reaccién

No se considerara la parte de acumulacién considerando que es 0 en nuestro sistema

de reaccion.
1. Entrada al Reactor

La corriente de entrada al reactor constara de la gamma-valerolactona como reactivo
principal proveniente de la parte | del proyecto, el hidrégeno alimentado puro al proceso mas

la recirculacién de hidrégeno del final del proceso.
El valor de la entrada en el balance de materia se calculara de la siguiente forma:

FXO = CXO ‘UO [II 2]
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Siendo “Fxo” el flujo molar de entrada al reactor de cada componente, “Cyx” es la
concentracioén inicial de cada componente y “vo” se trata del flujo volumétrico total de la

corriente.

Se presenta en la Tabla Il 1 una sintesis de las corrientes de entrada al reactor con

cada uno de los componentes de la corriente. Se obtiene la concentracion de cada uno

Tabla Il 1. Corrientes de entrada en la fase reaccion con sus distintos componentes.

Flujo Molar  Flujo Volumétrico Concentracion

Compuestos o
(kmol/h) (m3/h) inicial (kmol/m3)
Corriente 1 GVL 4,11 0,39 10,48
Corriente 2 H> 14,00 0,75 10,50
Corriente 3 H> 83,99 £ 78 14,53
(recirculacion) H20 69,30 ’ 11,99

La concentracion de cada uno de los compuestos de las corrientes se calculd

empleando la ecuacion [ll. 2]

Teniendo en cuenta las corrientes, se presentara en la Tabla Il 2 la entrada total de

cada uno de los compuestos.

Tabla Il 2. Entrada de los distintos componentes a la fase de reaccion.

Flujo Molar (kmol/h)

GVL 4,11
H> 97,99
H20 69,30

2. Salida del Reactor

La conversion total de la gamma-valerolactona se establece en un 99,98%, es decir,
podremos asumir que la conversién de este compuesto es practicamente total si se mantienen
tiempos de contactos altos entre el catalizador y los reactivos (Yun et al., 2020). Bajo estas
condiciones de presion y temperatura, las constantes cinéticas nos dan la informacion en la
gue la conversion sera superior para el acido pentanoico que para el 2-metiltetrahidrofurano.
Es por esta razén por la cual se nos producira una cantidad superior de acido pentanoico y
trazas del 2-metiltetrahidrofurano que no vamos a poder separar de forma sencilla por lo que

tendrd que ser una corriente residual.
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El valor de la salida en el balance de materia se calcula de forma analoga a la entrada:
E. =Cy vy (1. 3]

Conocida la conversion de cada una de las reacciones e introduciendo las corrientes
en la simulacién del programa ASPEN HYSYS se obtiene una Unica corriente con los
siguientes compuestos de los cuales se puede conocer su concentracion conociendo el flujo

volumétrico de la corriente y aplicando la ecuacion [ll. 3]
v=2673m3/h

Tabla Il 3. Salida de los distintos componentes a la fase de reaccion.

Flujo Molar (kmol/h) Concentracion (kmol/m?3)
GVL 1,9-10°3 2,82:10%
P 93,35 13,87
H-O 69,84 10,38
PA 3,57 0,53
2-MTHF 0,83 0,12

3. Reaccion

El componente de reaccién en el balance de materia sera ecuacién cinética
multiplicada por el volumen del reactor. Esto es debido a que las constantes cinéticas dadas

vienen en funcién de este volumen del reactor.
(—rV [II. 4]

Al ser una reaccion catalitica va a ser necesario calcular el peso de catalizador
necesario para que se produzca la reaccién. El calculo del peso de catalizador se realizara
empleando la ecuacion de disefio de un reactor de tanque agitado que sale de un balance de
materia al reactor catalitico con las constantes cinéticas en funcion de la masa de catalizador.
(Fogler, 2001)

v (=74

Conocidas las constantes cinéticas en funcion del volumen del reactor es necesario
calcular las constantes cinéticas en funcion del peso del catalizador. En la experimentacion
realizada se especifica la masa de catalizador y el volumen de reaccion empleado (Yun et al.,
2020). Empleando la siguiente ecuacion que relaciona las constantes cinéticas se pueden

calcular las nuevas constantes cinéticas (Fogler, 2001)
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(=1r)V = (=1 )W [1I. 6]
Sustituyendo la ecuacion cinética en cada una de las igualdades:

Conocidas las ecuaciones de reaccién se presentara a continuacién la Tabla Il 4 con
la informacion de ambas reacciones en paralelo con sus respectivas conversiones en funciéon
de sus constantes cinéticas. Observando las reacciones se consumen por reaccion la gamma-

valerolactona y el hidrégeno para forma acido pentanoico, 2-metiltetrahidrofurano y agua.

Tabla Il 4. Reaccion de los componentes en el reactor.

Componente Entrada (kmol/h) Reacciona (kmol/h) Conversion
GVL 4,11 -4,10 0,99
H> 97,99 -4,65 0,99
H20 69,30 +0,54 0,13
PA - +3,57 0,87
2-MTHF - +0,83 0,13

*Los valores negativos representan a la desaparicion de ese compuesto y los valores positivos

representan la formacion de ese compuesto.

Por lo tanto, el balance global a los componentes en todo el sistema de reaccion se

presenta en la Tabla Il 5.

Tabla Il 5. Balance de materia en la etapa de reaccion.

Entrada Salida
Flujo Molar Flujo Molar
(kmol/h) % Molar (kmol/h) % Molar

GVL 4,11 0,02 1,9-103 0,00
H: 97,79 0,57 93,14 0,56
H20 68,58 0,40 69,11 0,41
PA 8-10* 0,00 3,56 0,02
2-MTHF 0,29 0,01 0,83 0,01
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2.2.2 Destilacién instantanea o flash para la separaciéon del gas no condensable.

El siguiente equipo en la instalacion se trata de una destilaciéon instantdnea o flash
cuyo objetivo sera separar el hidrégeno que no condensara de los distintos compuestos que
si seran condensables. Debido a la alta cantidad de este gas, a la hora de realizar la expansion
y la separacion, el gas arrastra en gran parte la mayoria de los componentes por la parte

superior mientras que el liquido condensable tiene una corriente pobre de componentes.

T | i ¥
P | ol i ‘I Seporador
h | | de niebia
F o
.Il'.lln'rernu-:l-:'nn_-gl 7 1 S R | I
F_z I'|||'\|I'.l i ! T'ull.l
Typ Eombo  Calentador : b I P
o, | ,
| e i
| I
b s iy
‘_r—.:p-q—l.x
h

Fig. Il 4. Esquema de un destilador flash (Wankat, 2008)

Se presentara en la Tabla Il. 6 las dos corrientes con sus respectivos componentes.
Por la parte superior se separard principalmente el hidrégeno que arrastrara gran parte de los
componentes condensables y por la parte inferior se obtendra parte de los componentes

condensables que no han sido arrastrados por el hidrogeno.

Tabla Il 6. Balance de materia al destilador flash de las corrientes gaseosas y liquidas de

salida.
Corriente Gaseosa Corriente Liquida
Flujo Molar Flujo Molar
(kmol/h) % Molar (kmol/h) % Molar

GVL 1,7-103 0,00 1-10* 0,00
H> 93,14 0,56 0,00 0,00
H20 68,98 0,41 0,13 0,38
PA 3,37 0,02 0,21 0,62
2-MTHF 0,83 0,01 1,410 0,00
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2.2.3 Absorbedor gas-liquido de la corriente gaseosa proveniente del destilador flash.

Una vez separada la corriente no condensable en el destilador flash, la corriente

gaseosa que se compone principalmente de hidrégeno se lavara con agua en contracorriente.
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Fig. Il 5. Esquema de un absorbedor gas-liquido en contracorriente (Wankat, 2008)

Como se puede observar en la Figura Il. 5, nuestra corriente gaseosa compuesta
principalmente de hidrégeno se introducira por la parte inferior de la columna mientras que
por la parte superior se introducird el liquido absorbedor poniendo en contacto ambas
corrientes. El liquido absorbente empleado en este caso sera el agua, la seleccién de este
compuesto como absorbedor es su bajo coste y que se empleara la corriente residual de agua
obtenida en la produccién de gamma-valerolactona a partir del acido levulinico. El acido
pentanoico es una molécula parcialmente soluble en agua por lo que se vera arrastrado por
esta y se separara de la corriente del hidrogeno. Su valor de solubilidad es de unos 4,97g/100
mL (IPCS Inchem, 2002). Otros compuestos como el hexano o el tolueno pueden ser mejores
absorbedores en nuestro caso pero su coste es mas elevado ademas de que con el agua

obtenemos una buena solubilidad del a4cido en el agua.

Analizando el balance de materia en este equipo, obtendremos dos corrientes: una
corriente gaseosa obtenida por la parte superior de la columna en la que se obtendra el
hidrégeno lavado de los componentes organicos y una corriente liquida que se compondra
principalmente de agua donde tendremos todo el 4cido pentanocio absorbido con trazas de

metiltetrahidrofurano y gamma-valerolactona.

La corriente lavada del hidrogeno se recirculara de nuevo a la entrada del proceso
debido a que es un reactivo caro y se emplea en alta cantidad. Aunque el lavado con agua

atrape todo el &cido pentanoico, en la corriente gaseosa se arrastrara parte del agua de lavado
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y unas pequefias trazas de metiltetrahidrofurano. Es por esta razon que la recirculacion llevara

asociada una purga para evitar que se acumulen los compuestos en el ciclo.

Se analizarq en conjunto las corrientes de entrada y salida, tanto gaseosas como
liquidas en el absorbedor. Se muestra un breve esquema de un bloque para indicar las
corrientes con la finalidad de comprender mejor la Tabla Il 7.

Entrada Salida
Absorbedor ——— —» Corriente
Liquido i \ Gaseosa

Entrada T Salida
Corriente » Corriente
gaseosa Liguida

Fig. Il 6. Esquema del absorbedor gas-liquido empleado para el lavado de la corriente de

hidrégeno.

Tabla Il 7. Balance de materia al absorbedor gas-liquido de las corrientes de entrada y de

salida.
Entrada (kmol/h) Salida (kmol/h)
Corriente Absorbedor Corriente Corriente
gaseosa liguido gaseosa liguida
GVL 1,7-103 - - 1,7-10°3
H> 93,14 - 93,13 6,1-10°
H.O 68,98 75,00 76,28 67,70
PA 3,36 - 9-10* 3,36
2-MTHF 0,83 - 0,32 0,51
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2.2.4 Purga de larecirculacion del hidrégeno.

Como se ha comentado previamente, se realizard una purga a la salida de la corriente
lavada de hidrogeno que se recirculara al proceso. La finalidad de esta purga sera evitar que
se acumulen los distintos componentes en el ciclo aunque debido a esta purga perderemos

algo de hidrégeno con su respectivo coste.

Se purgara un 10% de la corriente de salida gaseosa del absorbedor para eliminar
parte de los componentes de esta. La eleccién de este valor se marcéd buscando intentar
recircular la mayor cantidad de hidrégeno sin recircular mucho vapor de agua que ocuparia
un volumen excesivo aumentanto el tamafio de los equipos. Se realiz6 una optimizacion
empleando el ASPEN HYSYS.

Se muestra a continuacion un pequefio esquema de la purga y la determinacion de

cada una de las corrientes.

Purga
Salida —»
Corriente
Gaseosa H>

Recirculado

Fig. Il 7. Esquema del fraccionamiento de la corriente de salida gaseosa en la purga

realizada.

Como se puede apreciar en la Figura Il 7, la corriente “H; recirculado” se correspondera

con la “Corriente 3” descrita en el apartado 2.2.1 en el que se explicaba el balance de materia

al reactor.
Tabla Il 8. Balance de materia a la purga realizada en la recirculacion.
Entrada (kmol/h) Salida (kmol/h)
Corriente gaseosa H, Recirculado Purga
GVL - - -

Ho 93,13 83,82 9,31

H>O 76,28 68,65 7,63

PA 9-10* 8-10* 1.10*

2-MTHF 0,32 0,29 0,03
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2.2.5 Torre de destilacion para la purificacion del acido pentanoico.

El &cido pentanoico se obtendra purificado en el siguiente equipo que se tratard en una
torre de destilacion de platos en donde el principal objetivo sera obtener por colas el acido
pentanoico purificado y por cabezas el resto de componentes que se tratarda como una

corriente residual.

La eleccién de este equipo viene marcada por la diferencia del punto de ebullicion de
el acido pentanoico frente al resto de componentes de la mezcla. El 4cido pentanoico tiene un

punto de ebullicibn de 186 °C por lo tanto se destilara separandolo del resto de componentes
gue se serd agua principalmente.
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—Regitn de asenfomiento

Fig. Il 8. Esquema de una torre de destilacién de 5 platos con condensador y calderin
(Wankat, 2008)

Observando el diagrama se puede observar como se introducira la alimentacion por
un plato determinado en la zona lateral de la columna. Por la parte inferior se obtendra liquido
del compuesto con mayor punto de abullicibn mientras que por la parte superior obtendremos
un vapor del compuesto de menor punto de ebullicién. Ese compuesto condensara en la parte
superior mientras que el compuesto obtenido por colas se evaporara parcialmente en un

calderin para recirularlo a la torre de destilacion.
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Previamente es necesario determinar la corriente de alimentacién que entrara a la torre
de destilacién, esto es necesario debido a que se producird previamente una mezcla de dos
corrientes. Las dos corrientes a mezclar que formaran la alimentacion a la torre de destilacion
sera la corriente liquida obtenida por la parte inferior en el destilador flash y la corriente liquida
de salida del absorbedor gas-liquido. Esta mezcla se hace con el fin de obtener una corriente
donde se encuentre toda la cantidad de acido pentanoico del proceso en una sola corriente
debido a que parte de este fue arrastrado por la corriente de hidrogeno en el destialdor flash

como se explicé previamente.

Se mostrara un esquemayy el balance de materia de la uniéon de ambas corrientes para

formar la alimentaciéon a la torre de derstilacion.

Corriente
Liquida _ g
Absorbedor Alimentacion
Torre
>_\ Destilacion
Corriente J
Liguida
Destilacion
Flash

Fig. Il 9. Esquema de la union de corrientes para la formacion de la corriente de la

alimentacion.

Tabla Il 9. Balance de materia a la unién de las corrientes realizada.

Entrada (kmol/h) Salida (kmol/h)
Corriente Liquida Corriente Liquida Alimentacion Torre
Destilacion Flash Absorbedor Destilacion
GVL 1-10* 1,7-10°3 1,8-10°3
H: 0,00 6,1-103 6,1-10°
H20 0,13 67,70 67,83
PA 0,21 3,36 3,56
2-MTHF 1,410 0,51 0,51

Una vez conocida la corriente de alimentacion e introducida en la torre de alimentacion
se producira la destilacion donde se obtendra practicamente todo el acido pentanoico por la
zona inferior practicamente puro y por la parte superior el resto de componentes como agua

que tendra un punto de ebullicion superior por la parte superior.
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Tabla Il 10. Balance de materia a la unién de las corrientes realizada.

Salida Torre de Destilacion

Flujo molar de la _
_ Flujo molar de la
Zona Superior % Molar _ % Molar
Zona Inferior (kmol/h)
(kmol/h)
GVL - - 1,8:10°3 5.10*
Ho 6,2:10°3 1-10* - -
H20 67,79 0,99 0,04 1,110
PA 0,04 6-10* 3,52 0,99
2-MTHF 0,51 7,5:10°3 - -

Como se puede observar en la zona inferior, la corriente es practicamente un 99% de
acido pentanoico que se enfriard y se introducira al mercado. La corriente superior es gran
parte agua con trazas de metiltetrahidrofurano que seré una corriente de residuo. Se plante6
realizar una separacion del agua para atrapar el metiltetrahidrofurano e intentar venderlo como
producto pero se descartd esta idea despues de observar que existe un azeo6tropo entre el
aguay el compuesto que no permite una separacién correcta de los componentes. Otra opcidn
seria realizar un lavado con un compuesto organico como hexano o tolueno para atrapar el
metiltetrahidrofurano. Esta opcion fue finalmente descartada debido a que la cantidad de
metiltetrahidrofurano es pequefa y no es rentable economicamente debido a los equipos y

disolventes empleados.

2.3 BALANCES DE ENERGIA

2.3.1 Intercambiador de calor para evaporar la corriente de entrada de Gamma-

Valerolactona.

Se dispondra un intercambiador de calor a la entrada del proceso con el objetivo de
evaporar la corriente de gamma-valerolactona debido a que la reaccion es en fase gaseosa.
La gamma-valerolactona se obtiene en forma de liquido saturado de la parte anterior a 207,1
°C y se evaporara y se sobrecalentara hasta 210 °C en estado de vapor. Pese a que se
aumentan unos grados sobre la temperatura de evaporacion, se considerara que todo el calor
necesario intercambiado en la corriente es calor latente de evaporizacion. (Incropera et al.,
2006)

Q =myA [11. 6]
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“Q” es el calor intercambiado por el fluido, “m,” es el flujo masico del fluido y “A” es el
calor latente de vaporacién del fluido. El calor sensible empleado para elevar la temperatura
desde 207,1 °C hasta 210 °C se considera despreciable frente al calor latente de vaporizacion.
El intercambiador de calor se integrara en la red de cambiadores con otras corrientes en

intercambiadores de carbasa y tubo.

Tabla Il 11. Valores de la corriente de gamma-valerolactona en el intercambiador de calor

Flujo masico Calor Sensible Tentrada T salida Calor Intercambiado
(kg/h) (kJ/kg) (°C) (°C) (kW)
GVL 4115 4,433-10* 207,1 210,0 5067,17

2.3.2 Reactor Continuo de Tanque Agitado para la produccién de Acido Pentanoico

En esta etapa se busca mantener la temperatura del reactor constante a 300 °C. Las
reacciones que se suceden en el reactor son: produccion de acido pentanoico y produccion
de metiltetrahidrofurano. Para mantener la temperatura constante en el reactor se acoplara
un encamisado alrededor del tanque que retirara el calor formado dentro. Las reacciones que

se producen fueron las presentadas en la Figura Il 3.

Se calculara la entalpia de reaccién de ambas reacciones empleando la siguiente
ecuacion en la que se debe conocer la entalpia de reaccion estandar (AH?) y los calores

especificos (cp) de cada uno de los compuestos en la siguiente ecuacion.

T
AHr = AH;) + fTo(Z Cp,productos — Cp,reactivos)dT [”- 7]

Se calculara la entalpia de reaccion estandar a partir de las entalpias de formacion

(AH®/) de cada uno de los compuestos y sus coeficientes estequiométricos (n).
AH? = ¥ n, - AHPp — ¥ n, - AHZ [1. 8]

Los valores de las entalpias de formacion y calores especificos se adjuntan en la Tabla
del Apéndice I. A continuacion se presentan los valores de entalpias estandar de reaccién

calculadas para las dos reacciones.
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Tabla Il 12. Calculo de las entalpias de reaccién estandar y entalpias de reaccion a la

temperatura de trabajo para las dos reacciones.

AH°; (kJ/mol) AH; (kJ/mol)
Reaccion 1 -29,7 -5.25.10°
Reaccion 2 1,45 -1.53-10°

Para el calculo de la entalpia de reaccion se ha supuesto que los valores de los calores
especificos de todos los compuestos no varian en excesivo con la temperatura pese a la
temperatura tan elevada de trabaja. Se ha realizado esta suposicion debido a la falta de datos
de calores especificos en funcion de la temperatura de los compuestos orgénicos principales.
Por ultimo, se ha obtenido los valores del flujo de calor obtenidos en la simulacién del ASPEN
HYSYS.

Tabla Il 13. Valores de calor de reaccion proporcionados por el programa ASPEN HYSYS.

. Flujo Calor _
Flujo molar (kmol/h) Potencia (kW)
Generado (kJ/h)
Balance de Energia 109 4,384-10° 121,8

2.3.3 Intercambiador de calor para enfriar la corriente de salida del reactor

En este caso el intercambiador de calor sirve para enfriar la salida del reactor y
condensar parte de la corriente condensable aunque como se explicé previamente debido a
la alta cantidad de gas no condensable no sera una cantidad de liquido muy grande. En este
caso, el calor intercambiado por la corriente sera practicamente todo calor sensible. Se emplea

la siguiente ecuacién para el calculo del calor intercambiado (Incropera et al., 2006).
Q= mvcp(Tin - Tout) [I11. 9]

Se obtendran los datos del ASPEN HYSYS. En este caso, debido a la poca cantidad
de materia condensable se asumira que todo el calor intercambiado es calor sensible de

enfriamiento.
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Tabla Il 14. Datos energéticos de la corriente de salida proporcionados por el programa
ASPEN HYSYS.

L Calor _ Calor
Flujo masico o Tentrada  Tsalida ]
Especifico Intercambiado
(kg/h) (°C) (°C)
(kJ/kg K) (kW)
Salida del
1320 39,58 298,2 100 2876,41
Reactor

2.3.4 Torre de destilacion para la purificacion de acido pentanoico.

Los principales puntos energéticos del equipo es el condensador situado en la parte
superior del equipo y el calderin situado en la parte inferior. Los valores de las necesidades
energéticas de ambos equipos se obtienen directamente del ASPEN HYSYS.

Tabla Il 15. Datos energéticos de la torre de destilacién proporcionados por el programa
ASPEN HYSYS.

Potencia Intercambiada (kW)
Condensador 1592
Calderin 30,24

El valor energético mas alto se encuentra en el condensador debido a la gran cantidad
de agua a condensar frente a la pequefia cantidad que sale por colas de acido que se debe

evaporar.
2.3.5 Intercambiador de calor para enfriar la corriente de &cido pentanoico pura.

El procedimiento para seguir sera el mismo que el propuesto en el equipo 2.3.3 debido
a que se enfriara la corriente condensada de acido pentanoico hasta una temperatura

ambiente para ser introducido al mercado directamente.

Tabla Il 16. Datos energéticos de la corriente de &cido pentanoico purificada propuesta por
el ASPEN HYSYS.

L, Calor _ Calor
Flujo masico » T entrada T salida )
Especifico Intercambiado
(kg/h) (°C) (°C)
(kJ/kg K) (kW)
Salida del
412 2,558 128,4 20 31,73
Reactor
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Il. Disefio de Seccion de la Planta

Se presentara a continuacion los célculos matematicos llevados a cabo para el disefio de
cada uno de los equipos que forman parte de la seccion para la transformacién de la gamma-
valerolactona para el acido pentanoico. El disefio de los equipos se ha llevado a cabo

siguiendo el orden de la linea de flujo.

3.1 DISENO DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR PARA EVAPORAR LA CORRIENTE DE
GAMMA-VALEROLACTONA.

Como se ha explicado en el apartado referido a los balances de energia, este
intercambiador de calor tiene la finalidad de evaporar la corriente de gamma-valerolactona

procedente de la seccién anterior que formara parte de la alimentacién anterior.

Se ha estudiado emplear un evaporador convencional para lograr esta tarea pero
debido al poco flujo molar de la corriente a evaporar y al no ser necesitaria tanta energia se
ha empleado un intercambiador de carcasa y tubos empleando como agente calefactor vapor
a alta presion (HP Steam) que es el empleado en el resto de las etapas como servicio de
calefaccion.

Se puede observar a continuacion un esquema de como funcionaria un intercambiador

de carcasa y tubos convencional.
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Fig. Il 10. Esquema de funcionamiento de un intercambiador de carcasa y tubos (Incropera
et al., 2006)

Por la carcasa circularia el vapor calefactor mientras que por el interior de los tubos
circulard en contracorriente la corriente de alimentaciéon. Las corrientes circulan en

contracorriente debido a que se lograra que la diferencia de temperatura en los extremos del
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intercambiador sea maxima favoreciendo el intercambio de calor de ambas corrientes
(Incropera et al., 2006). En este caso particular, como el fluido calefactor no variara su
temperatura debido a que solo intercambiara calor latente no es importante poner los fluidos
en contracorriente aunque sera lo establecido para este caso, se presenta a continuacion una

figura que resume las corrientes y sus temperaturas en el intercambiador.

Entrada GVL Salida GVL
S [

Tin=207,1°C Tout = 210 °C
Salida HP Steam Entrada HP Steam
4 —

Tou = 250 °C Tin = 250 °C

Fig. Il 11. Esquema de corrientes para el intercambiador de calor para la alimentacion de

gamma-valerolactona.

Una vez determinado la circulacidon de corrientes, se realizara el célculo del area de

intercambio. Para el calculo del area del intercambiador se empleara la siguiente ecuacion:
Q = UAATy, [II. 10]

Conocido el calor intercambiado que se corresponderd con el calor necesario para
evaporar la gamma-valerolactona, es necesario: calcular la AT,y estimar el coeficiente de
conveccion global (U) del intercambiador de calor. El programa informatico con el que se
realizo la integracion energética (ASPEN Energy Analyzer) da unos valores de coeficientes
de convecciodn globales para el célculo de areas del intercambiador, en este caso, se realizara
una estimaciéon de esos coeficientes y se realizara una comparacion numérica entre los dos

valores para calcular el error.
3.1.1 Estimacion del coeficiente de conveccion global para el intercambiador de calor.

El disefio del equipo constara de una carcasa y un tubo que realizara 2 pasos por la
carcasa. Conocido el caudal de circulacién necesario por el interior del tubo y proponiendo
una velocidad recomendada de 1 m/s se calculara el area de la seccidon necesaria para la
circulacién aplicando la ecuacion de continuidad. La seccion de circulacion estimada es de
1,09-10* m?2 con un diametro de tubo de 1,1 cm aproximadamente. Seleccionando de la tabla
descrita en el Apéndice | se seleccionara un tubo de % pulgadas de diametro externo (Kern,
1982).

Conocido ademas las tablas en donde conocido los pasos por carcasa y el diametro

externo de los tubos (1/2 pulgadas) se observa que tenemos un didmetro interno de 16
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pulgadas para la coraza de la carcasa (Kern, 1982). Con estos valores es posible ya estimar
los coeficientes de conveccién internos y externos para el calculo del coeficiente global. El
valor del coeficiente de conveccién global calculado es de que se comparara con el valor
propuesto por el programa ASPEN. En la Tabla Il 17 se presentaran ambos valores y el error

porcentual.

Tabla Il 17. Comparacién entre los valores del coeficiente global de transferencia de calor.

U (W/m? K) % error
ASPEN Ener
& 193,5
Analyzer
5,62
Valor estimado 183,2

Como se puede observar, ambos valores son muy parecidos por lo que podemos
establecer que los datos propuestos por el ASPEN Energy Analyzer son bastante similares a
los estimados por las ecuaciones. Los valores de coeficientes globales de intercambio de calor

calculados se explican mas detalladamente en el Apéndice Il.A.
3.1.2 Calculo de ladiferencialogaritmica de temperatura en los extremos del cambiador.

Se debe realizar también el célculo de la AT que se calculara con la siguiente

expresion.

_ (Thi=Teo)=(Tho=Tc,)
Al = (Thi-Tco)
(Th,o_Tc,i)

[11. 11]
In

Conociendo que el subindice “h” es para el fluido caliente (el vapor en nuestro caso),
que el subindice “c” es para el fluido frio (gamma-valerolactona), el fluido “0” es para la salida

de este y el subindice “i” es para la entrada de este al intercambiador se realiza el calculo. La

diferencia de temperaturas fue de 41,43 °C.
3.1.3 Calculo del areay dimensiones del area del intercambiador.

Conocidos los valores necesarios, se aplicara la ecuacion Il. 10 para el célculo del area

del intercambiador de calor despejando el area.
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Tabla Il 18. Célculo del area del intercambiador con los datos obtenidos del proceso

Q (W) U (W/m2 K) AT, (°C) A (m?)
1,47-10° 1935 41,43 18,31

Conocido el diametro de la carcasa de 16 pulgadas y su area de intercambio, es
posible calcular la longitud del equipo. La longitud del intercambiador ser4 de 11 metros

aproximadamente.

3.2 DISENO DEL REACTOR CATALITICO PARA LA PRODUCCION DE ACIDO
PENTANOICO.

El disefié del reactor catalitico que se llevara a cabo se trata de un reactor CSTR
catalitico del tipo Robinson-Mahoney. Este tipo de reactores se trata de un tanque en el que
el catalizador sélido se encuentra encerrado en unas celdas laterales mientras que en el
interior se encuentra un agitador para mejorar la mezcla de fluidos y que favorezcan el

contacto con el catalizador soélido.

En este tanque, se busca alcanzar una temperatura de 300 °C y 0,5 MPa para alcanzar
las condiciones 6ptimas de operacion. Debido a la exotermicidad de la reaccién se dispone
de un encamisado por el que circula agua que retirara el calor de reaccion para que se
mantenga constante esta temperatura. Aumentando la temperatura de trabajo, en la reaccién
en paralelo ir4 hacia la formacion de metiltetrahidrofurano mas que a la del acido pentanoico
(Yun et al., 2020). En el informe del que se obtienen los datos cinéticos no se dan valores de
la constante de Ahrrenius o energias de activacion para calcular las constantes cinéticas a
distintas temperaturas, es por eso que aunque sea mas interesante a nivel econémico producir
metiltetrahidrofurano que acido pentanoico solo se tienen valores de constantes cinéticas a

esa temperatura por lo que sera con las que se trabajen para este proceso.
3.2.1 Calculo de las dimensiones fisicas del reactor.

El primer paso del calculo del reactor sera la determinacion de sus dimensiones fisicas
para conseguir la conversion deseada. En el caso de reacciones en paralelo, segun Fogler,
2008 se puede calcular el volumen del reactor realizando un balance de materia global y a

cada uno de los 3 componentes compuestos se realizara un balance de material local.

Sabiendo que la reaccién es una reaccién en paralelo como se muestra en la Figura Il
12.
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Fig. Il 12. Reaccion de descomposicion de la gamma-valerolactona para producir acido

pentanoico y metiltetrahidrofurano.

Balance de Materia al Componente B

Realizando el balance de materia al componente B que en este caso se trata del &cido
pentanoico (PA).

Sale = Forma por Reaccion
UOCB = kchV [” 12]

Balance de Materia al Componente C

Realizando el balance de materia al componente C que en este caso se trata del
metiltetrahidrofurano (2-MTHF).

Sale = Forma por Reaccion
U0CC = kZCAV [” 13]

Balance de Materia Global

Realizando un balance de materia global en funcién de las concentraciones se obtiene

lo siguiente:
CA,O =CA+CB+CC [” 14]

Con los 3 balances realizados es posible realizar un sistema de ecuaciones en las que
las incognitas son el volumen (“V”), la concentracién de salida de acido pentanoico (“Cg”) y la

concentracion de salida del metiltetrahidrofurano (“Cc”).
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UOCB = kchV
UOCC = k2CAV [” 14]
CA,O = CA + CB + CC

Siendo “v," el flujo volumétrico de la alimentacion, “Cao” la concentracion inicial del
componente A (GVL), “k1” y “k2” son las constantes cinéticas de cada una de las reacciones

quimicas.

Para el calculo de la concentracion de salida de A, se calcula conociendo la conversion
de “AH.

X4 = 0,99
CA = CA,O(l — XA) [” 15]

Los valores conocidos del sistema son los siguientes y se obtienen de la simulacion
de ASPEN HYSYS.

Tabla Il 19. Valores de alimentacién para el reactor continuo de tanque agitado para el

calculo del volumen.

vy (M3/s) 1,86-10°
Cao (Mmol/m3) 614
Ca (mol/m?3) 6,14
ki (s?) 0,17
k2 (s 0,0034

Resolviendo las ecuaciones [Il. 14] se obtiene un volumen de 4,98 m3. Por lo tanto, se

asimila que el volumen de reactor sera de 5 m3.

Conocido el volumen del reactor, aplicando las relaciones de dimensiones estandar
que presentan varios autores (McCabe, 2007). Las relaciones de dimensiones se presentan

en el Apéndice |I.

Tabla 1l 20. Dimensiones estandarizadas de un reactor de tanque agitado.

Diametro (m) 1,85
Radio (m) 0,925
Altura (m) 1,85

Volumen (m3) 5
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3.2.2 Célculo de la cantidad de catalizador.

Para el célculo de la cantidad de catalizador necesaria se explica en detalle en el

apartado de los balances de materia en los que se presenta la siguiente ecuacion.

Se pueden extraer los datos de volumen del reactor y peso del catalizador empleado
en la experimentacion con el fin de poder obtener la suma de las constantes cinéticas en

funcion del peso de catalizador.

Tabla Il 21. Valores de experimentacion para el calculo de la suma de las constantes

cinéticas en funcién del peso del catalizador (Yun et al., 2020)

Y20, 0,0023
W (9) 0,030
ki (s9) 0,17

ks (s 0,0034

Despejando de la ecuacion Il. 16 se obtiene la suma de ambas constantes cinéticas

que nos serviran para calcular la cantidad de catalizador.

ki, +k =1,33-1072 ( )
lw T T2w gcat s

Conocido cual es este valor, se aplica otra vez la misma ecuacion Il. 16 con los valores

del volumen calculados y se obtendria ya la cantidad de catalizador necesaria.

Tabla Il 22. Valores obtenidos para el calculo del peso del catalizador en nuestro reactor.

Y20 5000

kuwt+kaw (I/gcat s) 1,33-10°
ki (s?) 0,17
ka2 (s7) 0,0034

El peso de catalizador calculado es de unos 65 kg de catalizador que seré situado en

las celdas laterales del reactor empleado.
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3.2.3 Célculo del encamisado del reactor.

Como se ha explicado previamente, el reactor dispone de un encamisado con agua
que permitira retirar el calor generado en el interior de este mediante el flujo exterior de agua
de red. Se calculara el flujo de agua necesaria para retirar el calor y el area de intercambio,

ademas de estimar el coeficiente global de intercambio de calor.

Para el calculo de flujo masico de agua para la refrigeracion es necesario conocer el
calor intercambiado obtenido por el ASPEN HYSYS, la diferencia de temperatura entre la
entrada y la salida de la corriente de agua y el calor especifico del agua. Conocida la siguiente

expresion:
Q= mvcp(Tout - Tin) [I1. 17]
Es posible calcular el flujo masico de agua.

Tabla Il 23. Calculo del flujo mésico de agua necesario para refrigerar el reactor.

Q (kJ/h) ¢, (kI’kg K) AT(°C)  m.(kg/h)
4,384-10° 4,18 5 2,1-10°

La diferencia de temperatura entre la entrada y la salida del agua debe de ser de 5 °C

marcado por la legislacion vigente.

Una vez determinada el flujo de agua necesario sera necesario estimar el area de
intercambio de calor entre el encamisado y el reactor. Para el calculo del area usaremos la

siguiente expresion:
Q = UAAT [II. 17]

En este caso la delta de temperatura sera una delta lineal y no logaritmica debido a
gue no tendria sentido hacerlo porque daria 0. La diferencia de temperatura sera entre la del
interior del reactor que se mantendra constante (300 °C) y entre la de la refrigeracion (15 °C).
Es necesario estimar el coeficiente de conveccion global (U) calculando los coeficientes de
conveccion del reactor y la refrigeracion. Se calculara con la ecuacion siguiente:

1 1 1
-—=—4— [II. 18]
U h; ho

El coeficiente externo (ho) es el del encamisado mientras que el coeficiente interno (h;)

se trata del reactor. Ambos se calcularan con la correlacion de Dittus-Boelter y se estimara el

coeficiente global. Todos estos célculos se profundidad en el Apéndice 11.B.
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Conocido el coeficiente U es posible calcular ya el area de transmisién de calor y

determinar las dimensiones del encamisado.

Tabla Il 24. Calculo del area de intercambio de calor del encamisado.

Q (W) U (W/m? K) AT(°C) A (m?)
1,2-10° 121,9 285 3,5

3.2.4 Agitacion del reactor catalitico.

A la hora de calcular la potencia de agitacion en un medio que es tan poco Viscoso
debido a que es una atmosfera de hidrogeno, las potencias de agitacién calculadas son del
orden de watios. Esto hace que no sea viable realizar un disefio de una turbina de agitacion
ademas de tener un medio gaseoso. Pese a todo, se han decidido instalar placas deflectoras
en donde se buscara introducir el gas a una alta velocidad y que al entrar en contacto con las
placas se generen turbulencias que favorezcan el flujo turbulento y el mayor contacto con el
catalizador sélido. Seran 4 placas deflectoras cuya longitud sera 10 veces menor que el
diametro del tanque (McCabe, 2007), es decir, tendran unas dimensiones de unos 18

centimetros de longitud.

3.3 DISENO DEL DESTILADOR FLASH PARA LA SEPARACION DEL GAS NO
CONDENSABLE.

El disefio del equipo es simple aplicando las ecuaciones descritas en el Wankat, 2008
donde el disefio del equipo se realiza conociendo los flujos de liquido y vapor a separar en el

destilador. Los flujos se muestran en la siguiente tabla.

Tabla Il 25. Valores de flujos y propiedades de la corriente.

Alimentacion (F) Liquido (L) Vapor (V)
Temperatura (° C) 100 100 100
Presion (atm) 1 1 1
Densidad (kg/m3) 0,3690 864,7 0,3618
Flujo masico (kg/h) 1807 35,33 1772
Flujo molar (kmol/h) 160,9 0,5 160,4

Conocidos estos valores es posible calcular el factor Fy con los flujos mésicos y las

densidades de las dos fases.

F, = (%) (2—2)0'5 [Il. 19]
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Siendo el valor “F” los flujos masicos del liquido y del vapor y sus densidades
obtenemos un valor de 4,08-10. El valor es pequefio debido a que el flujo de liquido es muy
pequeno frente a la gran cantidad de vapor no condensable. Una vez calculado el factor se
calcula la velocidad permisible de vapor (v,). Se empleara la siguiente ecuacién para el
calculo.

.05
pL pV) [Il. 20]

vy = Kiamp ( ov

Es necesario calcular la constante “kiamb” que es posible estimarla mediante un método
grafico o mediante una ecuacién. Se empleara la siguiente ecuacién para estimar ese valor
con los valores de las constantes descritos en el Apéndice |.

kiamp =€xp [A+ BInF,; + C (InF,)?+ D (InF,;))% + E (In F,,))*] (. 21]

Calculando el valor de “kiamp” €s de 0,035 ft/s. Transformando a sistema internacional
las unidades se obtiene un valor de 0,011 m/s. Conocido el valor y aplicando la ecuacion [lll.

20] se obtiene la velocidad permisible de vapor que sera de 0,52 m/s.

Conocido el valor de la velocidad, se puede calcular el valor de la seccién empleando
la ecuacién que se presenta a continuacion.

_ Vs

=1 [Il. 22]
vy3600py

c

Una vez obtenida la seccion y el diametro, se puede calcular la altura eligiendo una
relacién entre el didmetro y la altura. Eligiendo una relacién H/D de 4 es ya posible calcular la

altura del equipo. Se muestra a continuacién una tabla resumen de las dimensiones.

Tabla Il 26. Calculo de las dimensiones del destilador flash.

A¢ (Mm?) D (m) H (m)
2,64 1,83 7,33

3.4 DISENO DEL ABSORBEDOR GAS-LIQUIDO DE LA CORRIENTE GASEOSA.

El disefio del equipo se puede realizar de manera muy simple estimando una velocidad
méxima de entrada de gas por la parte inferior gracias a velocidades recomendadas. Wankat,
2008 recomienda una velocidad de entrada del gas (v) entre 3-6 ft/s por lo que se tomara un
valor medio de 4,5 ft/s que seran unos 1,37 m/s. Conocido el flujo molar (G) de gas de 44,55
mol/s y la densidad molar (p) de la corriente, aplicando la ecuacion descrita a continuacion se

realiza una estimacion de la seccion transversal de la columna.
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E

Ac == [11. 23]

)

Se presenta una tabla resumen con los valores obtenidos. Una vez obtenido la seccion

transversal (Ac), se obtiene de forma sencilla el didmetro de la columna (D).

Tabla Il 27. Calculo de la seccidn transversal del absorbedor gas-liquido.

v(m/s) p(mollm® G (mol/ls) Ac(m2) D (m)
1,37 32,74 44,55 0,99 1,12

En cuantro el relleno de la columna se emplearan anillos Raschig que favoreceran de
forma positiva la interaccion entre el gas y el liquido. Para el calculo de la altura es necesario
conocer el numero de etapas tedricas en la separacion. En este caso el nUmero de etapas
tedricas seleccionadas (ENTP) es de 10 etapas. Esta eleccion se ha elegido en funcion de la
separacion, gracias al ASPEN HYSYS se comprobdé cual era el menor nimero de etapas que
consiguia una separacion perfecta del acido pentanoico. Para el calculo de la altura se usaran
las diferentes reglas heuristicas (Walas, 1988) que nos dan valores de separacion entre los
platos, distancia entre el techo de la columna y el plato superior y la distancia entre el fondo
de la columnay el dltimo plato. Las heuristicas nos dicen que la distancia de platos debe ser
entre 20-30 pulgadas (se tomara un valor medio de 25), 4 pies en la zonas superior de la
columnay 6 pies en la parte inferior de la columna. Conocido el nUmero de entapas es posible

calcular la altura de la columna sumando todas las distancias descritas en las heuristicas.

Tabla Il 28. Célculo de la altura de la columna de absorcion.

Numero de Distancia entre Distancia Distancia Altura total
etapas tedricas platos (m) superior (m) inferior (m) (m)
10 0,64 1,22 1,83 9,45

Otra heuristica que se debe cumplir es que la relacion entre la altura y el diametro
(H/D) debe ser inferior a 50. En este caso, se cumple perfectamente esta heuristica de

seguridad.

Otro factor importante a tener en cuenta es que en la simulacién se instal6é una eficacia
en cada una de las etapas una eficacia del 20%. Este valor se seleccioné en funcién a las
mismas heuristicas propuestas por Walas de donde se sacaron estos datos. En el anexo se
presentan las graficas en donde se muestran distintos parametros (temperatura,

composicion,...) frente al nUmero de etapas.
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3.5 DISENO DE LA TORRE DE DESTILACION PARA LA PURIFICACION DE ACIDO
PENTANOICO.

3.5.1 Dimensiones de la torre de destilacion.

Para el disefio de la torre de destilacion existen distintos métodos de calculo para
estimar el diametro de la columna de destilacion. También se especificara el tipo de platos

empleados con sus diametros de agujero y la distancia entre los centros de estos.

El célculo se realizara es siguiendo el método de Treybal (Treybal, 2007). El primer
paso sera conocer los flujos mésicos de liquido y vapor generados en la columna asi como
sus densidades. Ademas se establecera una distancia entre platos de unas 24 pulgadas (0,61

m) siguiendo las indicaciones propuestas en las heuristicas (Walas, 1988).

Tabla Il 29. Flujos masicos y densidades de las corrientes de liquido y de vapor.

Liquido Vapor
Flujo masico (kg/h) 360,9 1269,0
Densidades (kg/m?) 776,2 0,11

Se calculara el valor del parametro “C¢” con la siguiente ecuacion:

1 o \02
Cr = [“ o9 & awermes T B ] (o.ozo) (1. 24]

En donde:

o “a’y “B” son dos constantes en funcion de la distancia entre platos (t)

e “0” es la tension superficial [N/m]
Los valores de “a” y “B” se calcularan empleando las siguientes expresiones.
a = 0,0744t 4+ 0,01173 [II. 25]
B = 0,0304t + 0,015 [II. 26]

Introduciendo los valores de espaciado entre platos se calculard el coeficiente Ce
despreciando el ultimo término de la tensién superficial ya que cuando esta se aproxima a la
tension superficial del agua se desprecia al ser similar a 0,020 [N/m]. Calculando el coeficiente

obtenemos un valor de 0,1483 para posteriormente calcular la velocidad de inundacion.

Ve = Cp (%)1/ 2 [Il. 27]
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Se calcula el valor de la velocidad de inundacién que en este caso sera de 12,36 m/s.
Es necesario corregir ese valor, ya que la velocidad real sera 0,75 veces esta velocidad de

inundacion (Treybal, 2007) El valor real sera en este caso de 9,27 m/s.

Conocido este valor es posible calcular ya el &rea neta de cada plato. El area neta se
corresponde con el area perforada del plato, ya que este posee dos vertederos laterales que
no estan agujereados para la evacuacion de los fluidos del plato. El rea neta se calculara

empleando la siguiente expresion.

< | QX

Angpra = [1I. 28]

Dividiendo el flujo volumétrico del gas entre la velocidad calculada se obtiene el area

neta agujereada del plato. En este caso el area calculada es de 0,34 m?2.

Para el calculo del area del plato se debe establecer distintos pardmetros. Uno de esos
parametros es la relacion entre el diametro total del plato y el diametro del area efectiva (W/T).
En el caso de esta torre se eligié un valor de 0,7. Conocido este valor y suponiendo que el
area de fuera es de un 15% y se puede estimar que el area de estos vertederos es de 8,808%.
Sumando dos vertederos y el &rea exterior, se encontrard una relacion entre el area neta y el

area total del plato.
Angra = 0,67AroraL [I1. 29]

Calculando el area total del plato, nos sale un valor de 0,51 m?. Se obtiene de forma
sencilla el diametro y aplicando las heuristicas descritas en el apartado anterior (Walas, 1988)

se puede estimar cual sera su altura.

Tabla Il 30. Célculo de las dimensiones de la torre de destilacion.

Didmetro (m) Numero de Distancia Distancia Distancia Altura
etapas entre platos superior inferior (m)  total (m)
(m) (m)
0,80 15 0,64 1,22 1,83 12,65

Otro valor necesario en el disefio es la relacion de reflujo en la zona superior del
destilador. En este caso el valor elegido ha sido de 0,95. Este valor fue seleccionado
optimizando gracias al ASPEN HYSYS en funcién de ir eligiendo distintos valores. Otro valor
optimizado de esta forma fue la seleccion del plato de alimentacidén, en este caso se

selecciong el plato 12 (el plato 1 seré el plato superior) debido a que la cantidad de liquido a

129



Il. Disefio de Seccion de la Planta

separar es bastante inferior que la parte gaseosa por lo que es éptimo introducirlo por el plato

mas inferior posible.

En el Apéndice | se presentara una grafica que representa la temperatura frente a las

etapas correspondientes para ver cuanto actla esa etapa.
3.5.2 Disefio del calderin y condensador de la torre de destilacién.

Es necesario determinar el area de intercambio para la zona superior (condensador) y
la zona inferior (calderin) para llegar a los objetivos de la corriente. El condensador tiene el
objetivo de condensar la corriente de cabezas que ser4d mayormente agua y recircular el
condensado a la zona superior de la columna. Por otra, parte el calderin situado en la parte
inferior permite evaporar parte de la corriente de 4cido pentanoico. Para el calculo del area es
necesario estimar el coeficiente de conveccion global, en este caso, la opcion elegida es

seleccionar coeficientes estimados para las operaciones descritas.

En el caso del calderin (evaporador) se ha elegido emplear un evaporador de tubos
largos verticales con circulacion natural en los que se propone un rango de valores entre 1000-
3500 W/m? C. Para el condensador de vapor empleando agua en tubos, se ofrecen un rango
de valores entre 1000-6000 W/m? C (McCabe, 2007).

Se calculara la temperatura logaritmica descrita en la Il. 11, conociendo temperaturas

de entrada y salida de los distintos cambiadores.

Tabla Il 31. Temperaturas de entrada y salida de calderin y condensador.

Corriente Caliente (° C) Corriente Fria (° C)

Entrada Salida Entrada Salida

Calderin 250 250 185,5 185,5
Condensador 29,62 29,62 10 15

Como se puede observar en la Tabla Il 31, en el calderin se produce una condensacién
del fluido caliente que es vapor de alta presion y se produce la evaporacién de parte del acido
pentanoico, todo ello a temperatura constante. Es por este motivo que el calculo de la

variacion de la temperatura se hara de forma lineal y no logaritmica.

Una vez obtenida las variaciones de temperatura, empleando la expresion Ill. 10 se

podra calcular el area de intercambio.
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Tabla 11l 32. Calculo del area de intercambio de calor del calderin y condensador.

QW) U (W/m2 C) AT, (°C) A (m?)
Calderin 35170 2250 64,5 0,24
Condensador 1,656-10° 3500 16,99 27,85

Es logico que el area del calderin sea mucho menor que el del condensador debido a

que la cantidad de materia para realizar el intercambio de calor es mucho menor.

3.6 DISENO DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR PARA ENFRIAR LA CORRIENTE DE
ACIDO PENTANOICO.

El 4cido pentanoico obtenido por colas en la torre de destilacién se enfria hasta una
temperatura de 25 °C para poder ser envasado e introducido al mercado. Para enfriar esta
corriente se emplea agua de refrigeracion por la zona externa. Serd un intercambiador de
carcasa Yy tubos en donde se emplean dos carcasas y dos pasos de tubo por cada carcasa.
Los valores del coeficiente global de transmision de calor se obtienen directamente del

programa ASPEN Energy Analyzer para el calculo del &rea del intercambiador.

Tabla Il 33. Célculo del area del intercambiador con los datos obtenidos del proceso

Q (W) U (W/m2 K) AT, (°C) A (m?)
2,73-10° 189,9 64,60 2,22

En este caso, es un intercambiador pequefio en comparacion con el primero debido a
que la cantidad de materia a enfriar es pequefia por lo que el area de intercambio no es tan

elevada.
3.7 DISENO DE LOS EQUIPOS DE CONDUCCION DE LOS DISTINTOS FLUIDOS.

En esta seccion se abordard los distintos equipos que forman parte para el transporte
y conduccidn de los distintos fluidos de la seccion. En esta parte se disefiaran las secciones
de las tuberias para la conduccién y los distintos equipos de impulsion. Al tener gases y

liquidos se necesitaran equipos de impulsién distintos.
3.7.1 Disefio de las secciones de tuberias para el tramo de tuberias.

Se calculara el area de la seccidn de circulacién para distintos tramos de la planta. Se
calculara la seccién de tuberias para la entrada y salida del reactor, las conducciones para la
zona del absorbedor de gases, la recirculacién del hidrégeno y la zona de la torre de

destilacion.
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Para las secciones de entrada del reactor, salida del reactor y recirculacion del
hidrégeno los flujos volumétricos son practicamente similares debido a que el componente
principal es el hidrégeno. Es por lo tanto que se establecera la misma tuberia para estos tres
tramos debido a su parecido. Para el disefio de la seccion, se ha empleado una ecuacion en
la cual conocido el caudal y la densidad del fluido se obtiene el diametro 6ptimo de tuberia
(Perry, 1992)

Didmetro Optimo = 0,363 - v%45 . p013 [I1. 30]

Introduciendo el caudal y densidad en unidades del Sl se puede obtener el diametro
6ptimo econdmico y empleando el catalogo de tuberias estandar (Standard Pipe Dimensions)
se seleccionarda la tuberia con el diametro interno mas adecuado. Determinado el diametro,
se establece la seccién de flujo y la velocidad de circulacion del fluido. Todo esto se presenta
en la Tabla 1l 32.

Caudal = Seccién - Velocidad del Fluido [II. 31]

Tabla Il 34. Célculo de las secciones de circulacion de los fluidos.

. » Velocidad
. . Diametro  Diametro .
Seccion de  Caudal Densidad . . Seccion de
. Optimo Optimo ) .
Conduccion  (m%s)  (kg/m?) (m?) Circulacién
(cm) (pulgadas)
(m/s)
Seccion
1,92-10°3 0,35 1,90 0,75 2,82:10* 6,79
Gaseosa
Seccion
o 4,62-10* 906,40 2,78 1,09 6,05-10* 0,76
Liquida

Determinado el diametro interno en pulgadas, se establecera que las tuberias estandar
seleccionadas seran: para la seccién de tramo gaseosa se seleccion0 la tuberia de % de
pulgada (Catélogo NPS) mientras que para la seccion liquida se seleccionara la tuberia de 1

pulgada de diametro nominal interno.

Se ha estimado que la distancia de separacién entre equipos sera de 5 metros desde
sus paredes exteriores. Se puede estimar de forma aproximada que la distancia de la
conduccioén de la seccién gaseosa sea de unos 20 metros mientras que la de la seccion liquida
sea de 5 metros aproximadamente. Estos valores pueden variar en funcion de la geometria

de la planta pero ser& necesario para el posterior calculo del coste de las tuberias.
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3.7.2 Disefio de los equipos de impulsién de fluidos. Bombas y Soplantes.

El disefio de los equipos de impulsion es el mismo tanto para gases como para fluidos
ya que se empleara la ecuacion de Bernoulli para estimar el trabajo del equipo y calcular
posteriormente la potencia de estos equipos. Para la impulsion del liquido se empleard una

bomba centrifuga mientras que para la impulsién de los gases se disefiara una soplantes.

La eleccidn de los soplantes es debido a la poca diferencia de presion necesaria para
impulsar el fluido. Las soplantes suelen dar presiones no superiores a 5 bares por lo que es
suficiente para nuestro proceso y asi se realizard un ahorro energético considerable respecto

a los compresores de aire.

Como se ha explicado previamente, el calculo del trabajo de las soplantes y de la
bomba se realizara gracias a la ecuacion de Bernoulli (Perry, 1992) que se presentara a

continuacion.

vZ—v? P —P,
( - )+g(h2—h1)+( . )+E=W [I1. 32]

La ecuacion se trata de un balance de energia realizado entre el punto de succién del
equipo y el punto de descarga. En la ecuacién se despreciara el término de altura (hz-h,)
debido a que se supondra que no se produciran grandes diferencias de altura a superar. Otro
término para tener en cuenta se trata de las pérdidas por rozamiento (E). Para el célculo de
este término es posible emplear varias correlaciones, la empleada en este caso es la ecuacion

de Darcy.

[1l. 33]

S|~

=1

172
2g
Es necesario estimar el factor de Darcy (f), para ello existen graficas en las cuales en

funcién del Reynolds es posible estimar el factor (f). Una vez conocido el factor de Darcy, se

realizard el célculo de las pérdidas por friccion.

Tabla Il 35. Calculo de las pérdidas por friccion (E) para cada uno de los dos equipos.

Reynolds f D (m) v (m/s) L (m) E (m)
Seccién
2990 0,31 0,019 6,79 20 38,38
Gaseosa
Seccién
, 50622 0,21 0,028 0,76 5 1,11
Liguida
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Estimado la friccion producida es posible ya calcular la carga que proporcionard el
equipo de impulsion (W) al fluido. Los valores de presion serd introducir a la corriente gaseosa
una presiéon de salida de 5 atmdsferas mientras que a la corriente liquida no es necesaria
tanta carga por lo que seran 3 atmdsferas. Introduciendo los valores en la ecuacion de
Bernoulli se obtiene los valores necesarios. Conocidas una vez las cargas suministradas, se

multiplica por el flujo volumétrico y tendremos la potencia necesaria que realizaran los equipos

Tabla Il 36. Carga suministrada por cada uno de los dos equipos de impulsion.

W (J/kg) mv (kg/s) Potencia (W)
Soplante 48,00 0,39 19,08
Bomba Centrifuga 1,37 0,45 0,62

Como se puede apreciar, las potencias obtenidas son muy pequefas debido a la poca
carga que necesita el fluido. Para la seleccion de las bombas y soplantes necesarias se
seleccionaran las de menos potencia proporcionadas por el fabricante con lo que

impulsaremos el fluido a mas velocidad de la seleccionada.

El resto de las circulaciones no necesitaria mas circuitos de impulsion debido a que se
puede aprovechar la presion interna del reactor para impulsar los gases por el circuito. Se ha
definido que se instalaran dos soplantes y dos bombas en la circulacion con las potencias
minimas requeridas por la bomba.
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Il. Disefio Mecéanico

4.1 INTRODUCCION

En esta seccion se va a determinar de forma mas precisa el disefio mecéanico de uno
de los equipos presentados anteriores. El objetivo es definir de forma méas precisa sus
dimensiones, el material de fabricacion de este y el calculo del material empleado para la

fabricacion de este equipo.

El equipo seleccionado para realizar el analisis mecanico es el reactor CSTR catalitico
en donde se produce la reaccion clave para el proceso. La seleccion de este equipo para el
analisis mecanico es obvia debido a que se trata del equipo que trabaja a presion y

temperatura mas elevadas ademas de ser la parte principal del proceso.
4.2 CALCULO DISENO MECANICO

Es importante determinar en este caso el material y el espesor que necesitara el tanque
de reaccién para cumplir los requerimientos de seguridad necesarios. Para el célculo se ha
seguido el disefio ASME para el disefio de equipos a presion. Es necesario destacar que el
tanque trabaja a unos 0,5 MPa y 573 K. Como los compuestos en el interior del tanque no son
compuestos agresivos con los distintos materiales se puede elegir un espesor de pared de 4
mm (Megyesy, 1972). Empleando el codigo ASME Boiler and Pressure Vessel nos
proporciona de forma directa los distintos valores para distintos pardmetros importantes para
el célculo del espesor, tales como la resistencia maxima del acero (S), eficiencia de las juntas
(Ej), espesor asociado a la corrosion (Cc). Ademas es necesario conocer el radio interno del

tanque () y la presion de disefio (P). Se presenta la siguiente expresion:

Pr;
t=——"—+4+C; [II. 30]
SEj—0,6P
El material empleado en este caso sera acero inoxidable (Stainless Steel 316) donde
la maxima temperatura de trabajo es de 538 °C y la presion maxima permitida (S) es de 73100
kPa. El valor de la eficacia de las juntas (Ej) es 0,6 segun el catalogo ASME. Es posible aplicar

la expresion Ill. 30 si se cumple la siguiente condicion:
P < 0,385 S Ej [II. 31]

Calculando el término se obtiene un valor de 16886,1 kPa que es mayor que la
presion interior del tanque que son 500 kPa. Por lo tanto es posible calcular el espesor (t) en

metros con los siguientes valores.

137



Il. Disefio Mecéanico

Tabla Il 37. Valores para el calculo del espesor del tanque.

P (kPa) 500

ri (m) 0,93
S (kPa) 73100
Ej 0,6
Cc (m) 0,004
t (cm) 1,46

También es necesario situar cabezales esféricos por la parte superior e inferior y para
el calculo del espesor de esta pieza se emplea la siguiente expresion.

Pri

= 2SEj—02pP +Cc 1. 32]

El valor del espesor de los dos cabezales es de 0,92 centimetros. Una vez conocidos
estos valores es posible calcular el volumen del acero del tanque realizando la diferencia entre
el volumen entero del tanque teniendo en cuenta los espesores menos el volumen del tanque
contando simplemente el radio interno. El volumen calculado es de 0,3158 m®y conocida la
densidad del acero (8000 kg/m?® proporcionado por las tablas de materiales) se tienen 2527
Kg que afadiéndole un 20% del peso con los distintos accesorios y conexiones empleadas

tenemos un peso de 3000 Kg del total del equipo.
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4.3 HOJA DE ESPECIFICACIONES

Tabla Il 38. Hoja de especificaciones del Reactor Catalitico (Elaboracion Propia).

HOJA DE ESPICIFICACIONES:
TANQUE DE REACCION

Hojaldel

Etiqueta del Equipo: T-1101

Seccién: Produccion de acido pentanoico

DATOS GENERALES

Denominacion

CSTR Reactor

Funcién

Produccion de &cido pentanoico a partir de
gamma-valerolactona

CONTENIDO DEL REACTOR

Gamma-valerolactona, hidrogeno, vapor de agua, acido pentanoico y metiltetrahidrofurano.
Todos estos componentes se encuentran en fase gas.

DATOS DE DISENO

DATOS DE OPERACION

TEMPERATURA*: 400 °C

TEMPERATURA: 300 °C

PRESION**: 1000 kPa

PRESION: 500 kPa

VOLUMEN: 5 m®

PRESION MAX: 600 kPa

DIAMETRO: 1,8 m

DENSIDAD: 0,35

ALTURA: 1,8 m

VISCOSIDAD: 1,51:10 cp

ESPESOR DE PARED: 1,46 cm

CATALIZADOR: NizP/MCM-41

PESO CATALIZADOR: 65 kg

VALVULAS DE SEGURIDAD: 2

TANQUE AUXILIAR: Si

PANEL EXPLOSIVO: 2

PLACAS DEFLECTORES: 4

ANCHO PLACAS: 18 cm

ACCESORIOS OTROS
REFRIGERACION: COOLING WATER _ | . hidr6
FLUIDO AUXILIAR: NO Debido al trabajo con hidrogeno es

necesario inertizar con nitrégeno para evitar
entrada de oxigeno.

Las salidas de las valvulas de seguridad se
dirigiran a un tanque para almacenar el
hidrégeno.

NOTAS

*Se ha elegido temperatura de disefio de 100 °C superior a la de trabajo siguiendo

recomendaciones del McCabe, 1956.

**Se ha elegido una presién de disefio que sea el doble siguiendo distintas

recomendaciones del catalogo ASME.
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Il. Andlisis de Coste

5.1 INTRODUCCION

En esta parte se realizara un analisis en el cual se busca realizar una estimacion de
los costes de los distintos equipos involucrados en el proceso. Es una operacion bastante
dificil debido a que el precio de los diferentes equipos depende mucho de los proveedores y
en parte, del precio del mercado. Ademas, no se tiene muchas veces en cuenta costes de

instalacion, mantenimiento o sustitucioén ya que son valores que varian con el tiempo.

Los costes de materias primas auxiliares como los requerimientos de calor y de frio se
tendran cuenta en el analisis global de costes. Precios de equipos de impulsién de fluidos se

valoraran economicamente en la parte comun.

Cabe destacar que en esta parte solo se valorardn econémicamente los equipos
disefiados estimando su precio y sumando todo el precio se obtendra el capital fijo que

necesitara ser invertido para poner en marcha la planta.
5.2 CALCULO DE COSTE DE EQUIPOS

Es complicado realizar una buena estimacién de los costes de los equipos debido a
que muchas de las herramientas empleadas para el célculo de esto son gréficas propuestas
por distintos fabricantes, que pueden tener en cuenta precios de instalacion o mantenimiento
pero no suele ser habitual. Si el valor del cual se quiere obtener el precio no tiene grafica es
muy dificil realizar una extrapolacién de los datos debido a que puede no seguir la tendencia

determinada.

En este caso, se ha empleado una herramienta informatica online conocida como
Equipment Cost-Plant Desing and Echonomics for Chemical Engineers (Peters M.S et al,
2021). Esta herramienta tiene una base de datos en las cuales al introducir estos valores se
calcula directamente el precio del equipo en el afio 2002. Es necesario recalcular los valores
para un afilo mas cercano y tener una estimacién econémica mas veraz. Es necesario tener
en cuenta que el precio de los equipos en el afio 2021 es bastante dificil de calcular debido a
la gran variedad en el mercado debido al COVID-19. Es por esto por lo que se ha buscado un

dato de 2020 para realizar la estimacion.

La herramienta empleada necesita ciertas especificaciones de los equipos para poder
calcular su coste. En el caso del reactor se selecciond “Vessel”, se selecciond la presion de
trabajo de este (5 atmosferas), el material (Stainless Steel 316) y el peso de este. Con esos
valores te presentaba el precio. En el caso del destilador se eligié también la opcion de
“Vessel” del mismo material que el reactor pero que trabajase a presion atmosférica por lo que
no le afiade sobrecostes de los equipos por equipos de seguidor. En el caso de la torre de

absorcion se debe ir a la seccion de “Columns”, seleccionar el material (Stainless Steel 316),
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el diametro, la altura de la torre y la presion de trabajo. Para la torre de destilacion es similar
a la torre de absorcién pero se le debe afadir el coste de los platos (15 en este caso). Para el
coste de soplantes y bombas se seleccionard la presion de descarga y el trabajo minimo
necesario. Se seleccionaron dos soplantes y dos bombas para el circuito, es decir, 4 equipos

en total.

Los costes de equipos de 2002 tienen un CEPCI (Chemical Plants Cost Index) de 390,4
(Chemichal Engineering Online, 2021) mientras que actualizando al dltimo indice conocido
seria el de 2020 que tiene un valor de 595. Se presenta a continuacién en la Tabla Il 37

resumen con el coste de los equipos.

Tabla Il 39. Estimacion de los costes de los equipos empleando la herramienta Equipment

Cost — Plant Desing and Echonomics for Chemichal Engineers (Peter M.S et al, 2021)

Precio 2002 ($) | Precio 2020 ($)

Tanque de 47008 71643,85
Reaccién
Destilador Flash 54066 82400,79
Absorbedor
Gases 70582 107572,46
Torre de 71339 108726,19
Destilacion
Intercambiadores 9592 14618,95
de calor
Soplantes y 150274 229029,28
bombas

Total ($) 613991,53

Total (€) 503473,06

El calculo de los costes actualizados emplea sus respectivos CEPCI en una sencilla ecuacion.

o Indice de coste actual
Coste actual = Coste original - | — —
indice de coste original
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Mirando informes econdmicos se estima que el valor del délar americano equivale en
junio de 2021 a 0,82 euros (TheMoneyConverter, 2020). Realizando el cambio se estima

que el coste de los equipos de la planta se estima en 503.473,06 €.
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APENDICE I: TABLAS DE DATOS FiSICOS Y TERMODINAMICOS. FIGURAS.

Tabla Il 40. Datos de Entalpias de Formacion Estandar y Calores Especificos (ASPEN
HYSYS Databank)

AH:° (kJ/mol) Cp (J/mol K)
GVL -461,3 228,1
H> 0 28,82
PA -491,0 173,8
2-MTHF -218,1 149,7
H20 -241,8 75,3

Tabla Il 41. Valores de las constantes para el calculo de “kiamp” €n el Destilador Flash.
(Wankat, 2008)

A B C D E
-1,88 -0,81 -0,18 -0,01 -1.10°
fr—. {H -
- J |
T |
Tabla 6.4 Semejanzas geométricas impulsor tipo
] — turbina.

H/Dt=1 Da/Dt=0.33 E/Dt=0.33
W/Da=02 |g/Da=0.25 J/Dt=01

i 5 fi! Dt=0.02
T by | | I | I
— 31
_ — | W
1 l 1
Da

Fig. 6.4 Semejanzas geométricas impulsor tipo turbina.

Fig. Il 13. Dimensiones estandar para tanques agitados (McCabe, 2007)
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Mente: D.Q, Kern, Procesos de tramlerenca de caler, Pd, CECSA México, 1982, Tabla 91 Pags 946 y 947,

Fig. Il 14. Tabla de valores de dimensiones estandar de intercambiadores de carcasa y
tubos (Kern, 1982)

~
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[ ]
([ ] [ ] ®
5

w+ e

4 6 7 8 9 10
Etapas Teodricas

Fig. Il 15. Temperatura en funcion de las etapas tedricas del absorbedor de gases (ASPEN
HYSYS)
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100+ o o o o o

0O 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
N° Platos

80

Fig. Il 16. Temperatura en funcién de los platos de la torre de destilacion (ASPEN HYSYS)

Coeficientes globales de transmisiGa de calor pata

diferentes tipos de evaporadores
Evaporador U (Wm*C)
Tubos largos verticales
* Circulacidn natusr’ 1.000-3.500
» Circulacidn forzacu 2.300-12.000
Tubos conos
» Tubas honzontakes 1.000-2.300
= Tipo calandna R00-3.000
De serpentin 1.000-2.200
Pelicula agilada (liguidos newionianos)
Viscosidad 1 mPas 2.300
100 mPas 1.800
10 mPa-s 700

Fueate: McCabe y Smith (1968),

Fig. Il 17. Valores tipicos del coeficiente global de conveccién para el caso de evaporacion.
(McCabe, 2007)
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; Valares representativos del coeficiente global
e Iransferencia de calor

':-'_ﬂﬂ'lhiﬂﬂfilfln e Muidos Wim? - K)
Amun con agum B50-1700
Apn con gcejte I16-350
Condensador de vapor (apus en tubas) 1000500
Condensador de amonizco (agua en tubes) E00-1400
Candensndar de aloohol (agua en twhos) 250-T00
Intercambisdor de calor de tubos con sletas (agun e

bos, nire en fujo cruzado) 2550

Fautorss de Lmpaissen repiresentativas
—

Flisido . B} (m*EIW)
Apan de mar y sgua tratnds para slimentacidn

e ikl Cabdera (por debajo de S0°C) Do
Agua de mAr Y spas trateds para dlicentacitn

de una coldem (por ariba de 50°C) 0.0002
Agua de rie {poc dehnjo de S0°C) 0000
Aceite de motor LU
Liguidos refrigersmies CLO0a2
Vapor (mo aceitoe) LB

Fig. Il 18. Valores tipicos del coeficiente global de conveccién para el caso de una
condensacion (McCabe, 2007))
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APENDICE II: CALCULOS DETALLADOS.

APENDICE II.A. Célculo detallado del coeficiente global de transmision de calor para el

intercambiador de calor que evaporara la gamma-valerolactona.

En este apartado del apéndice se detallaran de forma mas exhaustiva los calculos
realizados para la estimacion del coeficiente global de transmisién de calor, asi como de sus

coeficientes locales y las estimaciones realizadas para el célculo.

El célculo del coeficiente global de transmision de calor se realizard empleando la

siguiente ecuacion.

1 d 1 do 1

U Tha T 2ty Td hata - 24)
Existen varios términos para tener en cuenta y a estimar, como los factores de

ensuciamiento de pared externa e interna (hog Y hid), l0s coeficientes locales de conveccion

interno y externo (ho y hy); y los radios de los tubos (d) y la carcasa (do). En el caso de este

intercambiador, debido a que los fluidos intercambiados son la gamma-valerolactona

purificada de la etapa anterior y vapor vivo se despreciara el factor de ensuciamiento para el

calculo de estos.

Estimacion de los coeficientes locales de conveccion

Es recomendable intentar que en el intercambiador exista una buena turbulencia para
mejorar el intercambio de calor (Incropera, 2006). Logrando esta alta turbulencia se pueden

emplear correlaciones estandar para la determinacion de estos coeficientes.

El Nutsell es un numero adimensional empleado para la determinacién del coeficiente

de conveccibn. Se presenta a continuacion la ecuacién del numero de Nutsell.
Nu =— [11. 20]

Este numero adimensional depende a su vez de dos factores, la conductividad térmica
del fluido (k) y una longitud caracteristica (L). En el caso de un intercambiador de carcasa y
tubos se puede establecer que la longitud caracteristica del sistema es el didmetro del tubo y

de la carcasa.

El objetivo del calculo de conveccién es emplear y seleccionar la correlacion empirica
mas adecuada a nuestro sistema para darle un valor al Nutsell y a partir de él, calcular el

coeficiente de conveccion deseado. Al ser un intercambiador de calor de carcasa y tubos
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convencional, una de las correlaciones mas famosas es la correlacion de Dittus-Boelter que

se presenta a continuacion (Incropera, 2006).

Nu = 0,023 - Re*/5 . pr™ [Il. 21]

En esta correlacion, el Nutsell depende a su vez de dos nimeros adimensionales, el
Reynolds (nos da informacion de la turbulencia del fluido) y el Prandtl (relacion entre la
difusividad del momento y la difusividad térmica de un fluido). Otro valor a tener en cuenta es
el término “n” que tendra un valor de 0,4 para el fluido que se va a calentar (la gamma-
valerolactona) y de 0,3 para el fluido que se va a enfriar (el vapor de alta presion). Para aplicar
esta expresion es necesario que el Reynolds sea superior a 10 000 y el que el niumero de
Prandtl se encuentre entre 0,7 y 160. Estas condiciones se comprobaran posteriormente en
la Tabla Il 35. A continuacién, se presentan las ecuaciones para determinar ambos ndmeros

adimensionales.

Re = 22n% [il. 21]
In
pr=2f [Il. 21]

El didmetro empleado en el Reynolds se trata del DiAmetro Hidraulico (Dh), el cual se

calcula conociendo la seccién (A) y el perimetro mojado (P).
D, = 4% [Il. 21]

Se presenta a continuacion en la Tabla Il. 35 los valores de las propiedades fisico-

térmicas de ambos fluidos.

Tabla Il 42. Propiedades fisico-térmicas de los dos fluidos que intervienen en el
intercambiador de calor (ASPEN HYSYS Databank)

GVL HP Steam
Velocidad (m/s) 1 10
Densidad (kg/m?3) 882 0,42
Viscosidad (Pa-s) 3,27-10* 1,83:10°

Conductividad

0,12 0,04
térmica (W/m K)
Calor Especifico

2279 1992

(J/kg K)
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Conocidos estos valores y la velocidad de circulacién se estiman de forma sencilla los
nameros adimensionales para calcular el Nutsell. Una vez calculado este valor, se obtendria
de forma sencilla los coeficientes de conveccién locales internos y externos que nos permitiran

calcular el global.

Tabla Il 43. Célculo del coeficiente global de transmision de calor para el intercambiador de

calor.
Reynolds Prandtl n Nutsell h (W/m?2 K) U (W/m? K)
Interno 29697 6,15 0,4 180,05 1982,22
183,20
Externo 90750 0,94 0,3 2086,34 205,94

Este valor de U calculado se empleara para realizar una comparacién el valor

propuesto por el programa ASPEN Energy Analyzer y ver si las estimaciones son similares.

APENDICE II.B. Célculo detallado del coeficiente de conveccion de calor global del

reactor.

Se seguira un calculo analogo al explicado en el apéndice anterior ya que para el
calculo de ambos coeficientes se empleara la correlacién de Dittus-Boelter previamente
definida debido a que se cumplen las mismas condiciones. Para el calculo del coeficiente
global se empleara la siguiente expresion.

1 1 1
-—=—4— . 21
U h; + ho [ ]

En este caso, el fluido interno se tratard de los gases de reaccién en el interior del
reactor mientras que el fluido externo se tratard de agua de refrigeracion empleada. Se
descartd en este caso tener en cuenta la pared del reactor debido a que en relacién al area
de intercambio es muy pequefo y el término es practicamente despreciable. Se obtendran las

propiedades de los fluidos para el calculo de los nUmeros adimensionales.
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Tabla Il 44. Propiedades fisico-térmicas de los dos fluidos que intervienen en la refrigeracion
del reactor (ASPEN HYSYS Databank)

Agua de Refrigeracion Gases de Reaccion
Velocidad (m/s) 1 10
Densidad (kg/m?3) 1004 0,35
Viscosidad (Pa-s) 1,15-10°% 1,51-10°
Conductividad
. 0,59 0,04
térmica (W/m K)
Calor Especifico
4012 1992

(J/kg K)

Siguiendo los procedimientos de célculo descritos en el apéndice Il.A se calculara el

coeficiente global de conveccion.

Tabla Il 45. Calculo del coeficiente global de transmision de calor para el intercambiador de

calor.
Reynolds Prandtl n Nutsell h (W/m? K) U (W/m2K)
Interno 82760 7,80 0,3 469,12 2775,29 121901
Externo 415608 0,77 0,4 5553,94 127,51 ’
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I1l. Nomenclatura

NOME

AH,

AP,

AP,

AP,

NCLATURA

Area (m?)

Area activa de la columna (m?)

Area transversal de la columna (m?)
Area downcomer de la columna (m?)
Area perforada de la columna (m?)

Area neta de la columna (m?)
Concentracion (mol/m?)

indice de costes para plantas quimicas
Separacién entre la bancada de los
tubos y la coraza (m)

Calor especifico (J/kg °C)

Reactor tanque agitado continuo
Diametro del agitador (m)
Didmetro de la bancada (m)
Didmetro de la columna (m)

Didmetro equivalente (m)

Didmetro interno (m)

Diametro interno de camara anular
(m)

Didametro exterior (m)
Didametro 6ptimo (m)
Doble tubo
Didmetro de carcasa (m)
Entalpia de reaccion
Caida de presion por el lado de la
carcasa (Pa)
Caida de presion por lado del tubo

(Pa)

Caida de presion total del plato (Pa)

APy
AT,

EtOH
EtLA

Fr
fo

fm

Jn

jfs

Jre

Caida de presion en las horquillas (Pa)
Temperatura media logaritmica (°C)
Espesor (m)

Etanol

Etil levulianto

Flujo molar (kmol/h)

Flujo mésico de entrada al separador
flash (kg/h)

Numero Froude

Factor de Darcy

Factor de correccién de la correlacién
Palen-Small

Altura (m)

Entalpia (kJ/kg)

Altura del cabezal (m)

Downcomer back-up (mm liquido)
Caida de presion plato seco (mm
liquido)

Calor latente de vaporizacion (W/m? °C)
Coeficiente de transmision de calor
interno (W/m?2 °C)

Factor de ensuciamiento interno
(W/m2°C)

Coeficiente de transmision de calor en
ebulicién nucleada (W/m? °C)
Coeficiente de transmision de calor
externo (W/m? °C)

Factor de ensuciamiento externo
(W/m2°C)

Altura de la cresta de liquido (mm
liquido)

Factor de transferencia de calor por el
lado de la coraza

Factor de friccion para coraza

Factor de friccion para interior de tubos
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LA

Conductividad térmica (W/ m °C) Qy Flujo volumétrico (m3/h)
Constante cinética en funcién del peso

del catalizador (cm¥ gea S) o Tensidn superficial (N/m)
Longitud (m) Re Numero Reynolds

Acido levulinico

Distancia entre baffles (m)

Flujo mésico de salida liquida del

separador fash (kg/h)

(-ra)w  Velocidad cinética en funcion del peso

de catalizador (kmol/kgcat h)

R; Resistencia a la transmision de calor

(M2°C/W)

Seccion (m?)

Espaciado entre platos (m) t Tiempo (s)
Flujo masico de liquido (kg/s) t Espesor (m)
Longitud del vertedero (m) t, Tiempo de residencia en la columna (s)
Calor latente (kJ/kg) T Tiempo de residencia (s)
r Flujo de condensado por unidad de

Numero de pasos por tubo

longitud del tubo (kg/s m)

Pitch (m) T, Temperatura de pelicula (°C)
Flujo mésico (kg/h) Ty, Temperatura media (°C)
Velocidad angular (rpm) Ty, Temperatura del medio (°C)
NUmero de tramos T, Temperatura pared interna (°C)
NUumero de potencia Two Temperatura pared eterna (°C)
U, Coeficiente global de transmisién de

Numero Nusselt
calor (W/m? °C)

Numero de tubos en la fila central u Velocidad (m/s)
NUmero de tubos Ug Velocidad de inundacion (m/s)
NUmero de vueltas U Viscosidad dindmica (Pa s)
Potencia (W) \Y Volumen (m3)
Ve Flujo masico de salida de vapor del

NUmero Prandtl
separador fash (kg/h)

Densidad (kg/m?3) v, Flujo mésico de vapor (kg/s)
Potencia (W) v Flujo volumétrico (m3/h)
Flujo de calor (W/m?) w Carga de catalizador (gca/cm?)

Flujo critico de calor (W/m?) X4 Conversion del componente A
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1. Introduccién

En este capitulo se va a abordar el disefio de la etapa del proceso de esterificacion del

acido levulinico para la formacion del levulinato de etilo, también conocido como etil levulinato.

Las materias primas seran almacenadas en tanques, el etanol y el &cido levulinico se
almacenaran a temperatura ambiente y a presion atmosférica. Estos compuestos se llevaran
a tres reactores de esterificacién donde tendra lugar la formacion etil levulinato por medio de
una reaccion reversible, a condiciones de 160 °C y 13 atm, utilizando un catalizador de dioxido
de zirconio (UDCaT-5), el cual se introduce en las cestas de los reactores. El etil levulinato
formado junto a los reactivos no reaccionados, se llevan a un separador flash donde se
separaran la fase gas, formada por agua y etanol, y la fase liquida compuesta
mayoritariamente por etil levulinato y &cido levulinico. La fase liquida se llevara a dos torres
de destilacion, las cuales operan a presion atmosférica, para separar y purificar el etil
levulinato al igual que los dos reactivos, logrando recircularlos a los reactores y permitiendo
asi un ahorro econémico en materias primas. También es necesario realizar una purga de las
corrientes de reactivos que se recuperan, de tal modo que esas corrientes purgadas al tener

una alta pureza en acido levulinico y en etanol se venderan como subproductos.

En las siguientes paginas se describira con mas detalle cada una de las etapas de esta

fase del proyecto.
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1.2 DIAGRAMA DE FLUJO Y BALANCES DE
MATERIA Y ENERGIA



I1l. Diagrama de flujo y balances de materia y energia

[1l.2.1. Diagrama de flujo
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Fig. lll1. Diagrama de flujo de la seccion de esterificacion

165



IIl. Diagrama de flujo y balances de materia y energia

[1l.2.2. Balances de materia y energia

Los balances de materia y energia correspondientes a la seccion de esterificacion se
recogen a continuacion, los cuales se han obtenido a partir del simulador Aspen Hysys. Los

nombres de las corrientes corresponden a las del diagrama de flujo.

Tabla lll1. Balances de materia y energia

Corriente 31 33 34 35 36 37 38
LA (kg/h) 1000 - 99,9 99,8 - 99,8 -
EtOH (kg/h) - 7786,9 7584,8 4747 2837,5 1,3 4746
EtLA (kg/h) 0,4 11,9 1118,8 1114 4,8 1105,6 8,3
H20 (kg/h) 9,4 515 523,7 342,2 181,5 0,6 341,6
T (°C) 32,9 71,9 79,9 79,9 79,9 202,5 80
P (kPa) 1317 1317 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
H (kJ/kg) -6014 -6493 -5959 -6172 -5514 -4467 -5572

Tabla IlI1 (cont). Balances de materia y energia

Corriente 39 40 41 42 43 44 45
LA (kg/h) - 80,3 19,5 - - 9,9 70,4
EtOH (kg/h) | 7583,5 - 1,3 758,4 6825 - -
EtLA (kg/h) 13,1 0,4 1105 1,3 11,9 - 0,4
H20 (kg/h) 523,1 - 0,6 52,3 470,8 - -
T (°C) 79,9 256,6 199,8 78,1 78,1 256,6 256,6
P (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
H (kJ/kg) -55651 -5375 -4398 -6497 -6497 -5375 -5375
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lll. Disefio de la seccién de la planta

[11.3.1. Reactores de esterificacion R-6/R-7/R-8
[11.3.1.1. Modelo cinético

La corriente de acido levulinico al 99% entra a los reactores para dar lugar a la reaccion
de esterificacion con etanol. Hay numerosos estudios de la reaccion de &cido levulinico con
etanol catalizada por catalizadores heterogéneos, las condiciones de reaccion y la cinética
utilizadas en este proyecto fueron determinadas por el estudio de Ganapi et. al, 2014. Siendo

la reaccion la siguiente:

LA + EtOH < EtLA + H,0

En la reaccién al trabajar con un exceso de etanol, se considera que es irreversible y
de pseudo primer orden, alcanzando una conversion del 90% respecto al acido levulinico
(Ganapi et al., 2014).

En el apartado I1l.A.1.1 del Apéndice Ill.A se encuentran los célculos asociados al valor
de la constante cinética en funcion del peso de catalizador, k,,, obteniendo de valor
2,7 -102 cm®/gca: S, Y también de la velocidad cinética en funcién de la masa de catalizador

cuyo valor es 5,8:10° kmol LA/Kgca h.

[11.3.1.2. Tipos de reactores

Para los reactores de esterificacion se ha escogido un reactor de tanque agitado tipo
cesta. Estos reactores tienen como caracteristica principal que el catalizador se encuentra
confinado dentro de una cesta, en el interior del reactor, con una agitaciéon bien por medio de
un agitador o porque la cesta gire sobre si misma para mantener el catalizador en suspension

y favorecer su contacto con los reactivos.

En este caso se ha escogido una cesta tipo Robinson-Mahoney, ideal para reacciones
cataliticas en estado liquido con el catalizador en estado sélido, que se mantiene fija y tiene
deflectores por dentro y por fuera para controlar la aparicion de vortices. El eje giratorio esta
equipado con dos impulsores que extraen el fluido hacia el centro del anillo en la parte superior
e inferior y hacia afuera a través del lecho de catalizador. Las paredes de la cesta estan

cubiertas con una malla de hilo para asegurar que el catalizador esté confinado en su interior.
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Fig. Il12. Cesta del reactor tipo Robinson-Mahoney (Autoclave Engineers, 2021)

Los reactores de esterificacion se disefiaran en paralelo, ya que si en algiin momento

ocurre un fallo en uno de los reactores, se podria trabajar a dos tercios de la produccion.

[11.3.1.3. Determinacion del peso de catalizador

En este proyecto se ha decidido por realizar la esterificacién en tres reactores CSTR
en paralelo de tipo cesta, con un catalizador de diéxido de zirconio en su interior. En un reactor
de mezcla completa, la composicién del fluido ha de ser uniforme en todos los puntos del
reactor, en la practica es dificil alcanzar esta idealidad, aunque se puede llegar a una situacion
muy aproximada. Las particulas se introducen en las cestas y, teéricamente, se considera que
la reaccion ocurre Unicamente en el volumen de particulas de catalizador y no en todo el
volumen fisico del reactor, por lo que la ecuacion de disefio del reactor, asi como la velocidad

de reaccion, estan definidas en funcién de la masa del catalizador.

A partir del balance de materia al componente A (acido levulinico) se puede determinar

la masa de catalizador necesaria.
Balance de materia a cada reactor:
Acumulaciéon = Entrada - Salida — Desaparece
[1] = [2]- [3] + [4]
[1] El término de acumulacion es nulo en un reactor continuo.
[2] El término de entrada para cada componente sera:

Fae = Fuo - (1 — x4¢) [1IL. 1]

Donde Fy, es el flujo molar inicial y x,, la conversion de inicio.
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[3] El término de salida para cada componente sera:

Fps = Faot (1 — xp5) [1I1. 2]

Donde x4, es la conversion final alcanzada.
[4] El término de generacién seré:

Weat " (=Ta)w [I11. 3]
Donde W,,; es la masa de catalizador y (—r,),, la velocidad cinética.

Asi, el balance de materia quedaré de la siguiente forma:

Weat _ Xas — Xpe

FAo - (_rA)w

[111. 4]

En el reactor se introduce etanol en una relacién molar de 20:1 con respecto al acido
levulinico. La reaccion se lleva a cabo a 13 atm y 160 °C (Ganapi et. al, 2014).

De inicio al no haber recirculacion, se parte de introducir los siguientes datos recogidos
en la Tabla Il12.

Tabla 1112. Datos de carga inicial para un solo reactor

LA (kg/h) EtOH (kglh)  H.0 (kg/h) LA (kmollh)  EtOH (kmollh)  H.O (kmol/h)
1000 7930 376 8,62 172,40 20,87

De tal modo que se introducen 1010 kg/h de una disolucién de LA al 99%. A partir del

peso molecular se calcula el flujo molar de entrada siendo 8,62 kmol LA/h.

La conversion a la entrada es nula y la conversion final alcanzada en el reactor es del
90%. Sabiendo el valor de la velocidad cinética y aplicando la ecuacion [II1. 4] se obtiene la
masa de catalizador necesaria, siendo 1328 kg para un solo reactor. Este célculo se encuentra

detallado en el apartado I11.A.1.2 del Apéndice III.A.

[11.3.1.4. Determinacién del volumen del reactor

Siendo la carga del catalizador al reactor de 10 kgca/m3reactivos (Ganapi et. al, 2014)
y conociendo su masa, se determina el volumen de reactivos a introducir en un unico reactor
siendo 133 m3. Este volumen de mezcla se considera constante a las condiciones de

operacion del reactor.

Se puede determinar el tiempo de residencia en el reactor, ya que se conoce el

volumen de los reactivos a introducir y se calcula el flujo volumétrico de los reactivos a partir
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de los flujos masicos de la Tabla IlI2 y de las densidades de cada compuesto. Con todo ello

se obtiene un tiempo de residencia en el reactor de aproximadamente 9 horas.

Ademas, a partir de la masa del catalizador necesaria para un solo reactor se puede
calcular su volumen. Para ello es necesario el valor de su densidad aparente, que para el caso
concreto del catalizador UDCaT-5 se desconoce, luego se consider6 un valor de densidad de
otro catalizador de di6xido de zirconio, siendo su densidad 600 kg/m?® (Marinalva et. al 2014).

Con todo ello, el valor del volumen de catalizador para un solo reactor es 2,2 m3,

El volumen de la parte maciza de la cesta se ha estimado en un 12,6% del volumen
ocupado del reactor (ver Figura 11138 del Apéndice 111.B). En este caso el volumen ocupado de
reactor es la suma de volimenes de catalizador y reactivos (135 m?), asi el volumen de la
cesta sera 17 m®, lo que hace un total de 152 m3. Por razones de seguridad se va a
sobredimensionar el volumen del reactor en un 20%. Luego el volumen final, si solamente se
trabajase con un reactor, es 182,4 m2. Por lo que, operando con tres reactores, el volumen de

cada uno sera 60,8 ms.

[11.3.1.5. Dimensionado y potencia de agitacion

En el interior del reactor habra una agitacion, para ello se va a disefiar un agitador

estandar.

Las dimensiones de los reactores CSTR se calcularan de acuerdo con las
proporciones estandar descritas por McCabe, presentes en la Figura 11139 del Apéndice I11.B

(McCabe et al, 2007). Obteniendo los siguientes resultados recogidos en la Tabla IlI3.

Se fija una relacion entre el diametro del reactor y la altura del cilindro del reactor igual
a 0,8. El volumen del reactor sera el volumen del cilindro (cuerpo del tanque) mas el volumen

de los dos cabezales toriesféricos, los cuales se han definido segun la Norma DIN 28011.

Vreactor = Veitinaro + 2 Veabezaies [HI- 5]

Donde:

e El volumen del cilindro se define de la siguiente forma, teniendo en cuenta la

relacion entre el diametro y la altura del cilindro:

Dy\? D)\? D;
Veitindaro = T (?) "H = (?) @ [TIL. 6]

e Elvolumen de los cabezales segun la Norma DIN 28011.

Veavezates = 0,1+ Di3 [1IL. 7]

171



lll. Disefio de la seccién de la planta

Sustituyendo la definiciébn de ambos voliumenes en la ecuacion [III.5] y sabiendo que
el volumen de un sélo reactor es 60,8 m?, se obtiene un didametro de reactor de 3,72 my una

altura del cuerpo del tanque de 4,65 m.

Para determinar la altura total del reactor es necesario calcular la altura de los
cabezales segun la Norma DIN 28011. Estos calculos estan reflejados en el apartado 111.A.1.3

del Apéndice Ill.A, de tal modo que se obtiene una altura total del reactor de 6,2 m.

Tabla 1113. Dimensiones de cada reactor.

Vv (m?) Dt (m) Da(m) H(m L(m W(m E(m)
60,8 3,72 1,24 4,65 0,31 0,25 1,24

A la hora de escoger el tipo de agitador es importante tener en cuenta la viscosidad
dinAmica de la mezcla de reaccién que se va a tener dentro del reactor. En este caso, la
viscosidad se obtiene del Aspen Hysys, siendo su valor 3,9:10* Pa s. Esta viscosidad al ser
de pequefio valor se aceptaria tanto el uso de un agitador tipo hélice como tipo turbina, aunque
habitualmente se suele utilizar el agitador tipo hélice cuando el didmetro es inferior a 0,46 m
(McCabe et. al, 2007).

El didmetro del agitador obtenido es 1,24 m, por lo tanto, se va a optar por un agitador
de tipo turbina, ya que ademas la relacion entre el didmetro del agitador y el didmetro del
reactor es 0,33 de tal modo que esta comprendido entre los valores tipicos del rango de
utilizacion, siendo este rango entre 0,2-0,6 (Link Industrial, 2019). Concretamente se escogi6
un agitador de tipo turbina axial como puede observarse en la Figura [1140 del Apéndice III.B.
Para este tipo de turbina, el valor tipico de velocidad tangencial es entre 2-6 m/s, en este caso
se ha escogido 2 m/s. Despejando de la ecuacién [III. 8], se obtiene la velocidad angular N,

obteniendo un valor de 0,51 s™.
u=mn-Dy*N [I1I. 8]

La potencia de agitacién necesaria se puede estimar usando la ecuacion [I11.9] basada

en dimensiones generalizadas (Towler y Sinnot, 2008).
N, = K-Re? - Fr¢ [111.9]
Donde:
e N, = Numero de potencia, que se define mediante la ecuacion [III. 10].

P

Ny =—7—"F— I11.10
p N3'Da5',0 | ]
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e Re = Numero de Reynolds de agitacidén, que se define mediante la ecuacién
[1IL. 11].

D22 N-p
e=———

111
p [II.11]

e Fr=Numero de Froude, definido mediante la ecuacion [III.12].

D.2.N-
Fr:a—p

[11.12]
g

e K= Constante que es funcién del tipo de agitador, tamafio, y geometria del

reactor.
e P =Potencia de eje (W).
e N = Velocidad de rotacion (rps).

Sustituyendo el valor de la velocidad angular en la ecuacion [III.11], se obtiene un
nimero de Reynolds de aproximadamente 3-10°. Los valores de densidad y viscosidad de la
mezcla de reaccién se obtuvieron del Aspen Hysys, siendo estos 683,8 kg/m®y 1,6:10“ Pa s,
respectivamente. Como en este caso el valor del nUmero de Reynolds es mayor de 10000,
Np es independiente del Re y la viscosidad no influye (McCabe et al., 2007), por ello la
potencia se puede estimar a partir del flujo generado por el impulsor y de la energia cinética

por unidad de volumen del fluido, aplicando la ecuacion [III. 13].
P=K;-N3-D,°p [11. 13]

El valor de K; es funcién del tipo de rodete, en este caso se selecciona una turbina
con seis palas planas y como se puede observar en la Figura I1141 del Apéndice 1l11.B, su valor

es 6,3. Sustituyendo en la ecuacion [II1. 13] se obtiene la potencia de agitacion necesaria.
P=6,3-0513-1,245-683,8 = 1633 W

[11.3.1.6. Balance de energia

Se trata de un reactor que opera de manera isoterma, al cual se le va a aplicar la
condicion de mezcla perfecta, siendo su balance de energia de la siguiente manera
(Santamaria et. al, 1999).

Acumulacién = (Entrada - Salida) + Generacién + Transmite
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[1] Al ser un reactor isotérmico, la temperatura de entrada y salida es la misma por
lo que este término es nulo.

[2] El término de generacién es el siguiente:
(—AH,) " (=1a)y -V = (=AH;) * F4o * (xa5 — X40) [111. 14]
[3] Q, calor aportado o generado.
[4] El término de acumulacion es nulo al ser isotérmico.
Asi, el balance de energia quedaria de la siguiente forma:
Q = (=AH,) - (=14)y "V = (=AH,) * Fao * (xa5 — Xa0) (1. 15]

Para poder calcular las necesidades energéticas de cada reactor, se necesita saber la

entalpia de la reaccion, que se ha calculado mediante la Ley de Hess de la siguiente forma:
0 _ 0 _ 0
AHr - ZAHf productos ZAHf reactivos [IH' 16]

Tabla I114. Entalpias de formacién

Compuestos AHf0 (kJ/mol) Referencia
Acido levulinico -683,80 Emel'yanenko et al (2018)
Etanol -277,30 Wolframalpha (2021)
Etil levulinato -685,90 Emel’yanenko et al (2018)
Agua -285,66 Wolframalpha (2021)

Sin embargo, la reaccién se produce a 160 °C, no en condiciones estandar (25°C), por
lo que hay que usar la ecuaciéon [III.17] para conocer la entalpia de reaccion a esa
temperatura. Los calores especificos son extraidos del Aspen Hysys.

433,15K

AH, = AHrO + _[ Zcp,productos - Zcp,reactivos ar [HI- 17]
298,15 K

Tabla I1I5. Calores especificos

Compuestos ¢p (J/mol K)
Acido levulinico 273,20
Etanol 120,70
Etil levulinato 233,60
Agua 74,22
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Con todo ello, a un reactor se requiere retirar 47,58 kW al tratarse de una reaccion
exotérmica. Trabajando con tres reactores, habria que retirar a cada uno 15,86 kW. Estos

calculos estan justificados en el apartado 111.A.1.4 del Apéndice IIl.A

[11.3.1.7. Control de temperatura en los reactores
La reaccién de esterificacién que se produce en los reactores es exotérmica a 160 °C,
con una potencia obtenida del balance de energia a cada reactor de 15,86 kW, y debido a la

alta temperatura es necesario dotar a los reactores de un medio de aislamiento.
Por lo tanto se disponen dos medidas con objeto de solventar estas situaciones:

¢ Una refrigeracion interna por medio de un serpentin por el que circula agua de
enfriamiento y nos permite, mediante un lazo de regulacion con la temperatura
del interior del reactor, mantener la temperatura éptima de operacion. Los datos
estan recogidos en la Tabla 1116 y el célculo detallado se tiene en el apartado
[11.LA.1.6 del Apéndice Ill.A.

Tabla 1116. Caracteristicas del serpentin

Potencia Diametro interno  Velocidad en Area U Longitud
(kW) tubo (mm) tubos (m/s) intercambio (m?) (W/m?°C) serpentin (mm)
24 33,88 2,12 0,16 1036 1348

e Realizar un aislamiento al estar la superficie de los reactores proxima a 160 °C,
ya que las pérdidas en caso de no aislamiento serian de aproximadamente de
315 kW, por lo que para su aislamiento se instala un sistema basado en la
colocacion de paneles rigidos de lana mineral de la casa Isovert tipo TECH
Slab MT 5.1 indicado para altas temperaturas y grandes depésitos industriales,
con un espesor de 80 mm (ver la Figura 11142 del Apéndice 111.B). El céalculo

detallado se tiene en el apartado IIl.A.1.7 del Apéndice Ill.A.

[11.3.1.8. Puesta en marcha de los reactores

Aunque fuera del alcance de este proyecto en el que se realiza el disefio para
condiciones estables de operacion, se indica y se establecen unas condiciones que serviran

para la puesta en marcha de los reactores.

Calentamiento del reactor

Disefiar un encamisado calefactor que permita hacer el calentamiento hasta 160 °C,
previo a cualquier puesta en marcha del reactor. Para este fin, se decide realizar un

encamisado exterior por su facilidad de construccion. Para la potencia necesaria, se estima
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un tiempo razonable para el calentamiento teniendo en cuenta que las paradas a lo largo del
afio se prevén esporadicas. Como fluido de calentamiento se dispone de vapor a 190 °C. El
tipo de camisa es de semitubos pues aunque sea mas costosa son las mas adecuadas cuando
hay presion (Towler y Sinnot, 2008). Los resultados obtenidos se recogen en la Tabla Il17. El

calculo detallado se tiene en el apartado 111.A.1.8 del Apéndice Ill.A.

Tabla [l17. Caracteristicas de cada encamisado

Potencia Diametro interior Velocidad U NUmero Altura
(kW) tubo (mm) (m/s) (W/m2°C) vueltas  encamisado (m)
60 71,98 2,33 24,4 26 1,98

Presurizaciéon del reactor

Si se introducen los reactivos a las condiciones de operacion, la corriente de etanol
entra a 160 °C y a una presion de 13 atm en estado liquido, pero al entrar al reactor vacio,
tiene volumen para expandirse, luego su presion disminuiria provocando su evaporacion y
como consecuencia no se tendrian las condiciones de operacion deseada. Por lo tanto se

requiere de una presurizacion previa.

Esta presurizacion se efectuaria con un llenado de nitrégeno a una presion ligeramente
inferior a la de operacion (12,5 atm), mediante una valvula de control de caudal y otra

reguladora de presion a la entrada.

Al introducir los reactivos, aumenta la presion sobre el nitrégeno y mediante una
vélvula de salida controlada por medio del medidor de presion interior del reactor, con una
consigna ligeramente inferior a 13 atm, se iria evacuando el nitrégeno hasta que el flujo de

entrada de reactivos y el flujo a la salida del reactor se igualasen.
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[11.3.2. Separacién flash

La separacién flash, también llamada destilacién flash o instantanea, consiste en la
separacion por una Unica etapa de equilibrio donde parte de la alimentacién se evapora para

separar en la fase vapor los componentes mas volatiles.
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Fig. 1113. Esquema de una destilacion flash (Wankat, 2008)

Este equipo fue elegido ya que se pretende separar, a presion atmosférica, los
compuestos mas volatiles que contienen las corrientes de salida de los reactores, para que
las separaciones posteriores de las torres de destilacién sean mas rigurosas y poder obtener
el etil levulinato y el acido levulinico con mayor pureza. Se hace en este momento, ya que
cuanto menos caudal tengamos que tratar a continuacién, mas pequefias seran las
dimensiones de las torres de destilacién y por lo tanto mas econémicas las operaciones

posteriores.

Este separador es posible ya que hay una evidente diferencia entre los puntos de
ebullicion del etil levulinato (205 °C) y acido levulinico (245 °C) frente a los del agua (100°C)
y etanol (78,4 °C); y, por tanto, la diferencia entre la volatilidad relativa de los componentes es

lo suficientemente grande como para conseguir la separacion deseada (Perry et al, 1997).

La corriente de salida de los reactores sufre un proceso de expansion a través de la
valvula V-3, para disminuir la presién desde 13 atm a presion atmosférica y a continuacion
entra al separador flash, donde por cabezas saldra la mayor parte de etanol y agua mientras
gue por colas el &cido levulinico que no ha reaccionado y el etil levulinato formado en los

reactores.

[11.3.2.1. Balances de materia y energia

Para realizar el disefio del separador flash, se opt6 por usar el simulador Aspen Hysys.
Una vez hecha esta simulacién, se pueden obtener datos de los flujos masicos, entalpias,
temperaturas y densidades de cada corriente, necesarios para los balances de materia y

energia.
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Los balances que se realizan al separador flash son los siguientes:
e Balance de materia global:
Fr=Vr+Ls [111.18]
e Balance de materia uno de los componentes:
Froz=Vi-y+Le-x [111.19]
e Balance de energia global:
Frohg+Q=V;-H,+ L h [111.20]

Siendo, hg, H, Yy h; las entalpias de la corriente de alimentacion, de vapor y de liquido
respectivamente. Si la destilacion flash trabaja de manera adiabatica, la evaporacion es
instantanea y, por tanto, Q = 0. En este caso concreto, en la simulaciéon no se aplicé ningan
aporte de calor externo y al aplicar el balance de energia y calcular Q se obtiene un valor
suficientemente pequefio para considerarlo despreciable, dicho valor esta calculado en el
apartado Ill.A.2.1 del Apéndice Ill.A.

En la Tabla 1118, se mostraran los flujos necesarios, asi como los valores de entalpias

requeridos para los balances de materia y energia, obtenidos del Aspen Hysys.

Tabla 1118. Valores necesarios para los balances de materia y energia del separador flash

Corrientes Corriente 34 Corriente 36 Corriente 35
Temperatura (°C) 79,9 79,9 79,9
Entalpias (kJ/kg) -5959 -5514 -6172

Flujo mésico (kg/h) 9327 3024 6303
Acido levulinico (kg/h) 99,86 0,02 99,84
Etanol (kg/h) 7584,81 2837,49 4747,32
Etil levulinato (kg/h) 1118,76 4,85 1113,91
Agua (kg/h) 523,70 181,53 342,17

[11.3.2.2. Dimensionado del equipo

Una vez se han resuelto los balances de materia y de energia hay que dimensionar el
equipo. Para esto, se requieren de ciertas ecuaciones que se pueden encontrar en la
bibliografia (Wankat, 2008).
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El primer paso para obtener el area del separador flash, sera calcular la velocidad

permisible de vapor.

— 0,5
PL p") [111.21]

Uy = Keamp ( oy
El valor de k.4, S€ obtiene por correlacion mediante la siguiente ecuacion:
kiamp = exp[A + BIn(Fyy) + CIn(F,)? + D In(Fy)3 + E In (F)*]  [1I1.22]
Los valores de las constantes A, B, C, D y E, vienen tabulados (Wankat, 2008) y son:
A=-1,877478097 B=-0,8145804597

C=-0,1870744085 D=-0,0145228667 E=-0,0010148518

Se calcula F;;, con la ecuacion [I11. 23] para poder determinar a continuacion kg, con

la ecuacion [II1. 22].

L 0,5
F, = (—f) : (p—") [111. 23]
Vr PL

Teniendo los flujos y densidades de la Tabla 1118, el valor que se obtiene de F;;, a partir

de la ecuacion [III. 23] es de 0,09.

A continuacioén, se obtiene el valor de k4, Siendo 0,45 ft/s (0,14 m/s). Con el valor
de k:qmp Y las densidades se obtiene el valor de u,, mediante la ecuacion [III. 21], siendo este
3,16 m/s.

Una vez obtenido el u,, se halla el valor del area transversal.

Ve

P —
¢ 3600 u,p,

[111. 24]

Sabiendo que el area da 0,18 m?, se obtiene el valor del didmetro y a su vez la altura,
ya que la relacion entre la altura y el diametro del separador es 5. Con esto se obtiene la

siguiente expresion (Wankat, 2008).

4-AN®
D =( — ) [111. 25]

Los valores obtenidos finalmente de diametro y altura del separador son 0,54 m y

2,69 m respectivamente.

Para determinar el resto de las alturas reflejadas en la Figura Ill4, se debe tener en

cuenta el caudal de entrada de la mezcla al separador flash, al igual que la densidad de la
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mezcla, siendo ambos valores aportados por el Aspen Hysys. Estos valores son 2085 m3/h

1

(0,58 kg/s) y 4,47 kg/m? respectivamente.
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Fig. I114. Esquema de las dimensiones (Wankat, 2008)

Sabiendo el diametro 6ptimo de la tuberia de entrada al separador flash se determina
la altura del tambor por encima de la boquilla de alimentacion (h,), la cual debe ser
36 pulgadas mas la mitad del diametro 6ptimo del tubo de alimentacion (Wankat, 2008).

Siendo este valor 1,09 m.

También se puede determinar la altura del eje del tubo de alimentacién por encima del

nivel de liquido, (hs). Esta altura debe ser 12 pulgadas mas la mitad del diametro dptimo del

tubo de alimentacion (Wankat, 2008). Siendo este valor 0,48 m.

Se calcula el nivel de liquido dentro del separador (h;) por diferencia entre la altura

total del separador y las alturas h, y hy. Obteniendo de valor 1,13 m.

Por ultimo, se debe elegir el material adecuado para la torre flash. Al no haber ningan
compuesto corrosivo se opta por acero al carbono. Todos estos calculos vienen reflejados en

el apartado 111.A.2 del Apéndice IIl.A.

[11.3.3. Recuperacion del etanol

En esta parte del proceso, el objetivo de la operacién sera conseguir la separacion del
etanol, por medio de una columna de destilacién, para poder recircularlo de nuevo como

reactivo a los reactores de esterificacion.
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La separacion es relativamente facil debido a la diferencia de los puntos de ebullicion,
ya gue la temperatura de ebullicion del etanol es 78,4 °C y las temperaturas de ebullicion del

acido levulinico y del etil levulinato son 245 °C y 205 °C respectivamente (Perry et. al, 1997).

En la simulacion por Aspen Hysys se ha optado por una destilacion a presion
atmosférica operando en continuo. De esta forma, se obtiene el 4cido levulinico y el etil
levulinato por la corriente de colas (corriente 37) y por la corriente de cabezas (corriente 38)
se extrae el etanol y el agua. Esta Ultima corriente no requiere de un condensador, ya que el
etanol en fase vapor se une a la corriente de cabezas del separador flash y son condensados

en el intercambiador E-112.
[11.3.3.1. Especificaciones de la columna D-4

Para realizar el disefio de esta columna de destilacion se ha utilizado el simulador
Aspen Hysys. Para llevar a cabo la simulacion, se utiliza el modelo termodinamico NRTL (non-

random, two liquids) ideal para mezclas multicomponentes (Shrikhande et. al, 2020).

La corriente de alimentacion a la columna (corriente 35) se encuentra a una
temperatura de 79,9 °C. La eleccién del nUmero de etapas se ha realizado comprobando qué
namero de etapas satisface los requerimientos de pureza deseados para el etanol. En este

caso concreto, la columna dispone de 4 etapas teodricas (incluyendo el calderin).

La corriente de cabezas en fase vapor contiene etanol al 93,13% en peso y se obtiene
a una temperatura de 80 °C. La corriente de colas en fase liquida contiene principalmente,

acido levulinico y etil levulinato, y se encuentra a 202,5 °C.
[11.3.3.2. Balances de materia a la columna D-4

En la Tabla 1119 se recogen los flujos correspondientes a la corriente de alimentacion,

y las corrientes de cabezas y colas obtenidas por Aspen Hysys.

Tabla 1119. Balance de materia a la columna D-4

Corrientes AIimgntaci()n Cqbezas C.olas
(Corriente 35) (Corriente 38) (Corrriente 37)

Flujo masico (kg/h) 6303 5096 1207

Flujo molar (kmol/h) 130,64 122,04 8,60

Acido levulinico (kmol/h) 0,86 0 0,86

Etanol (kmol/h) 103,05 103,02 0,03

Etil levulinato (kmol/h) 7,73 0,06 7,67

Agua (kmol/h) 19 18,96 0,04

181



lll. Disefio de la seccién de la planta

[11.3.3.3. Balances de energia a la columna D-4

En la Tabla 11110 se recogen los flujos y entalpias correspondientes a la corriente de
alimentacion, y las corrientes de cabezas y colas obtenidas en la simulacion de la torre. Siendo
la potencia aportada al calderin de 1420 kW obtenida por el Aspen Hysys.

Tabla 11110. Balance de energia a la columna D-4

. Alimentacion Cabezas Colas
Corrientes (Corriente 35) (Corriente 38) (Corrriente 37)
Temperatura (°C) 79,9 80 202,5
Entalpia (kJ/kg) -6172 -5572 -4467
Flujo masico (kg/s) 1,75 1,42 0,33
Flujo de entalpia (kW) -10801 -7912 -1474

111.3.3.4. Dimensionado de la columna D-4

Para realizar el disefio de la columna de destilacion D-4, se ha decidido utilizar una
columna de platos, ya que las columnas de relleno se suelen utilizar en operaciones a vacio

y en las que el control de la corrosion es esencial (Walas, 1988).

Una vez decidido el tipo de columna, se debe escoger el tipo de platos, entre los mas
utilizados en la industria estan los platos de valvula, los platos perforados y los platos de
burbujeo. En este caso, se ha decidido utilizar platos perforados debido a su facilidad de

disefio y gran versatilidad (Perry et. al, 1997).

En cada plato el patrén de flujo del liquido es de flujo cruzado, aunque se puede
considerar que la columna en su conjunto opera a contracorriente (McCabe et. al, 2007). En
este caso el vapor circula por el interior de las perforaciones y el liquido circula por el vertedero

de un plato a otro como puede observarse en la Figura 1115.

Lt Wishy laleral
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Fig. 1115. Vista lateral de una columna de destilacion (Wankat, 2008)
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En cuanto al material utilizado en la fabricacion de esta columna de destilacion, se ha

decidido hacer uso de acero al carbono debido a la no presencia de compuestos corrosivos.

Es importante tener en cuenta que la velocidad de vapor sea suficientemente elevada
para evitar el fenébmeno no deseado de goteo (weeping), de tal modo que se evite que el
liquido descienda a través de las perforaciones de los platos ya que esto provocaria una
disminucion de la eficacia de los mismos. Por el contrario, si la velocidad del vapor es muy
elevada, el arrastre resultaria excesivo provocando la inundacion de la columna (McCabe et.
al, 2007).

En las Tablas 11112 y 11113 se muestran los resultados obtenidos de las dimensiones de
la columna, teniendo en cuenta los datos de flujos y densidades procedentes del Aspen Hysys
seguln se recoge en la Tabla 1l111. El procedimiento detallado de los célculos se muestra en
el apartado 111.A.3.1 del Apéndice Ill.A.

Tabla llI11. Datos necesarios para el dimensionado de la torre obtenidos del Aspen Hysys

Flujo masico de vapor, 1, (kg/s) 1,42

Flujo masico de liquido, L,, (kg/s) 0,34
Densidad del vapor, p, (kg/m?®) 1,44
Densidad del liquido, p; (kg/m?) 834,50

Tabla 11112. Datos obtenidos en el dimensionado de la torre y platos

Didmetro de la torre, D, (m) 1,07
Altura de la torre (m) 5
Area de la columna, A, (M?) 0,90
Area downcomer, 4, (m?) 0,11
Area neta, 4, (m?) 0,79
Area activa, 4,(m?) 0,69
Area perforada, 4, (m?) 0,07
Espaciado entre platos, I (m) 0,5
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Tabla 11113. Dimensionado del vertedero

Longitud del vertedero, [,, (m) 0,80
Altura cresta liquido, h,,, (mm liquido) 4,72
Caida presion plato seco, h; (mm liquido) 31,48
Caida presion total plato, AP, (Pa) 834,80
Dowcomer back-up, h; (mm liquido) 87
Tiempo de residencia, t, (S) 23

[11.3.3.5. Disefio del calderin de la columna D-4

Este equipo forma parte de las unidades de transferencia de calor de este proyecto
gue son: calderines, condensadores, calentadores / enfriadores y encamisados de
refrigeracion. En todos ellos con objeto de seguir una misma metodologia, se seguira con sus
particularidades propias, el método Kern’s que marca una serie de pasos recogidos en la
bibliografia (Towler y Sinnot, 2008). De tal forma que en este primer equipo se indicaran los
pasos, asi como las férmulas, nomenclatura y justificacién de las unidades, omitiéndolos en

los sucesivos equipos, cuando ya estén definidos e incorporado solamente lo nuevo.

Para la columna de destilacién se disefia un calderin tipo kettler reboiler, ya que este

modelo es de facil disefio (Towler y Sinnot, 2008)

Atendiendo a la Figura 1116 se ven las distintas partes que componen un calderin de
tipo hervidor. Se alimenta por la entrada inferior con liquido que sale de la columna, el cual
entra en contacto con los tubos por los que circula vapor saturado a 240 °C, se evapora
parcialmente, retornando a la columna como vapor, y otra parte liquida sobrepasa la altura
del rebosadero saliendo por la salida a la izquierda del mismo. El disefio debe permitir la

dilatacion de los tubos por lo que se emplean tubos en U o cabezales deslizantes.

Vapor

Liquid T o
5 Condunsats
fend

Pottoms
'p- oduct

Fig. 1116. Esquema general del calderin tipo hervidor (Serth, 2020)
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En este tipo de equipos el fluido no es movido por ningiin medio mecénico sino que es
debido a corrientes de convencion natural (Cengel, 2007). Al estar el liquido en reposo se
tiene el tipo de ebullicién de alberca, como se refleja en la en la Figura 11143 del Apéndice 111.B
con los distintos regimenes que se pueden producir. El disefio de un calderin tipo hervidor se
basa en el estudio de la ebullicion nucleada que comprende el intervalo entre 5y 30 °C, siendo

la zona entre 10 y 30 °C la mas adecuada.

En la Tabla 11114 se recogen los datos del disefio del calderin. Los calculos vienen
detallados en el apartado I11.A.3.2 del Apéndice Ill.A.

Tabla 11114. Resultados del calderin de la columna D-4

Potencia Diametro NGmero de tubos Longitud tubos
(kW) Interior tubo (mm) (m)
1420 25 184 2,44

Tabla 11114 (cont). Resultados del calderin de la columna D-4

Area intercambio U Diametro Altura
(m?) (W/m?°C) carcasa (mm) rebosadero (mm)
42,21 1036 1424 384

[11.3.4. Recuperacion del &cido levulinico y del etil levulinato

En esta parte del proceso el objetivo de la operacion sera conseguir la separacion del
acido levulinico y el etil levulinato por distintas corrientes mediante una destilacion. Se han
filado dichos componentes como los denominados “componentes clave” debido a que la
finalidad de la planta industrial es conseguir estos componentes como productos finales para

su posterior comercializacion.

En la simulacion por Aspen Hysys se ha optado por una torre de destilacion a presion
atmosférica operando en continuo. De esta forma, se obtiene el etil levulinato (98,1%) por la
corriente de cabezas (corriente 41) y el acido levulinico (99,5%) por la corriente de colas

(corriente 40).
[11.3.4.1. Especificaciones de la columna D-5

La corriente de alimentacion a la columna se encuentra a una temperatura de 202,5 °C.
La columna dispone de 8 etapas tedricas (incluyendo el calderin siendo de tipo hervidor) y un

condensador total.
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La eleccién del nUmero de etapas se ha realizado comprobando qué numero de etapas
satisface los requerimientos de pureza deseados para obtener la maxima pureza de etil
levulinato y de acido levulinico en las corrientes de cabezas y colas. El plato de alimentacion
se determin6 en base al calor requerido en el calderin, en el condensador y las purezas de
las corrientes de cabezas y colas de la columna. Para ello, se realiza un andlisis de
sensibilidad obteniendo los resultados mostrados en la Tabla I1115. De tal modo que el plato
2 de Hysys sera el plato de alimentacion, ya que supone el menor requerimiento de energia
en el calderin y condensador y con el que se obtiene mayor pureza de los dos productos

obtenidos.
Tabla I1115. Optimizacién de la columna D-5 en Aspen Hysys
Plato de entrada Corriente 41 Corriente 40
de Hysys Qcalderin (kW) Qcondensador (kW) (%ETLA) (%LA)
2 214,3 213,1 0,981 0,995
3 214,3 213,2 0,98 0,992
4 214,4 213,1 0,98 0,984
5 2144 213,5 0,979 0,965
6 214,7 214,1 0,976 0,915
7 215,6 215,6 0,969 0,797

Para obtener unos resultados 6ptimos, se afiladen las siguientes especificaciones:
e Obtencion de 7,89 kmol/h de flujo por la corriente de cabezas de la columna.
e Obtencion de 99,5 % de acido levulinico por la corriente de colas de la columna.

De esta forma, se obtiene una relacion de reflujo de 0,95. La corriente de destilado se

obtiene a una temperatura de 199,8 °C y la corriente de colas a una temperatura de 256,6 °C.

En el caso del acido levulinico obtenido en la corriente de colas, se recirculara al

reactor y la parte purgada se almacenara para su comercializacion debido a su alta pureza.
[11.3.4.2. Balances de materia a la columna D-5

En la Tabla I1116 aparecen los flujos correspondientes a la corriente de alimentacion, y

las corrientes de vapor y liquido obtenidas en la simulacion.
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Tabla 11116. Balance de materia a la columna D-5

Corrientes (Ac“on:r?:rtl?: I???) (cgritéi?: S41) (Corﬁi?alr?tse 40)
Flujo masico (kg/h) 1207 1127 80,74
Flujo molar (kmol/h) 8,60 7,89 0,70
Acido levulinico (kmol/h) 0,86 0,17 0,69
Etanol (kmol/h) 0,03 0,03 0
Etil levulinato (kmol/h) 7,67 7,67 0
Agua (kmol/h) 0,04 0,03 0,01

[11.3.4.3. Balances de energia a la columna D-5

En la Tabla 11117 aparecen los flujos y las entalpias correspondientes a la corriente de
alimentacién, y las corrientes de vapor y liquido obtenidas en la simulacion de la torre. Se ha

supuesto despreciables las pérdidas de calor al exterior.

Tabla llI17. Balance de energia a la columna D-5

Corrientes Alimentacion Cabezas Colas
(Corriente 37) (Corriente 41) (Corrriente 40)

Temperatura (°C) 202,5 199,8 256,6

Entalpia (kJ/kg) -4467 -4398 -5375

Flujo masico (kg/s) 0,34 0,31 0,02

Flujo de entalpia (kW) -1498 -1377 -121

En la Tabla 11118 se recogen las potencias aportadas al calderin y al condensador de

la columna, obtenidas de Aspen Hysys.

Tabla 11118. Necesidades de calor en el calderin y el condensador

Qcalderin (kW) 214,3
Qcondensador (kW) 213,1

111.3.4.4. Dimensionado de la columna D-5

Para realizar el disefio de la columna de destilacion D-5, se ha seguido el mismo
procedimiento que con la columna de destilacién D-4. Operando con platos perforados y con

acero al carbono.
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En las Tablas 11120 y 11121 se muestran los resultados obtenidos en el dimensionado de
la columna, para la cual se han tenido en cuenta los datos de flujos y densidades procedentes
del Aspen Hysys segun se indica en la Tabla I1119. El procedimiento detallado para obtener

estos resultados se muestra en el apartado 111.A.4.1 del Apéndice Ill.A.

Tabla 11119. Datos necesarios para el dimensionado de la columna de destilacion obtenidos
del Aspen Hysys

Flujo masico de vapor, V,, (kg/s) 0,31

Flujo masico de liquido, L,, (kg/s) 0,02
Densidad del vapor, p, (kg/m?®) 3,25
Densidad del liquido, p; (kg/m?) 898,20

Tabla 11120. Datos obtenidos en el dimensionado de la columna

Diametro de la torre, D, (m) 0,40
Altura de la torre (m) 7,6
Area de la columna, A, (M?) 0,13
Area downcomer, 4, (m?) 0,02
Area neta, 4,, (m?) 0,11
Area activa, A,(m?) 0,10
Area perforada, 4, (m?) 0,01
Espaciado entre platos, I (m) 0,5

Tabla 11121. Dimensionado del vertedero

Longitud del vertedero, [, (M) 0,30
Altura cresta liquido, h,,, (mm liquido) 1,40
Caida presion plato seco, h; (mm liquido) 28,31
Caida presion total plato, AP, (Pa) 832,10
Dowcomer back-up, h;, (mm liquido) 80,52

Tiempo de residencia, t, (S) 50
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[11.3.4.5. Disefio del calderin de la columna D-5

Para el disefio del calderin de esta torre de destilacion se ha seguido el mismo

procedimiento que con el calderin de la columna D-4.

En la Tabla 11122 se recogen los datos del disefio del calderin. Los céalculos vienen

detallados en el apartado I11.A.4.2 del Apéndice Ill.A.

Tabla 11122. Resultados del calderin de la columna D-5

Potencia Didmetro NGmero de tubos Longitud tubos
(kW) Interior tubo (mm) (m)
214,3 25 36 2,44

Tabla 11122 (cont). Resultados del calderin de la columna D-5

Area intercambio U Didmetro Altura
(m?) (W/m?2°C) carcasa (mm) rebosadero (mm)
8,23 656 785 252

111.3.4.6. Disefo del condensador de la columna D-5

La columna de destilacién cuenta con un condensador a presion atmosférica necesario

para obtener la corriente de cabezas en fase liquida.

Para este fin se disefia un intercambiador de carcasa y tubos, por ser los mas
ampliamente utilizados, por su facilidad de construccion y bajo coste, con las particularidades
del condensado, con cabezal flotante y con baffles segmentados en un 45% y girados como
se puede ver en la Figura llI7, en la que el fluido a condensar circula por la carcasa y el agua

de enfriamiento por los tubos.

Cooiwt

Fig. 11I7. Esquema general del condensador de carcasa y tubos, junto a los baffles para

condensadores (Towler y Sinnot, 2008)

Como fluido refrigerante se utiliza agua de refrigeracién a 15 °C, que circula por el
interior de los tubos y su temperatura de salida se fija en 25 °C (Walas, 1988). Por el lado de

la carcasa circula el vapor procedente de la corriente de cabezas de la columna de destilacion
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que condensara gracias al calor sensible que cede al agua de refrigeracién. En cuanto al
material empleado en su construccion, se utiliza acero al carbono, ya que se trata de un
material de gran disponibilidad, bajo coste y facil de fabricar. Ademas de que no se trabaja

con ningn compuesto corrosivo.

Los resultados ser recogen en la Tabla 11123. Los calculos detallados se encuentran en
el apartado 111.A.4.3 del Apéndice III.A.

Tabla 11123. Resultados del condensador de la columna D-5

NUmero Potencia (kW) NuUmero de tubos Velocidad en
de pasos tubos (m/s)
1/2 213,1 12 1,43

Tabla 11123 (cont). Resultados del condensador de la columna D-5

Temperatura media Area U Diametro
logaritmica (°C) Intercambio (m?) (W/m?°C) carcasa (mm)
179,75 1,91 618,6 232

[11.3.5. Disefio de equipos auxiliares
[11.3.5.1. Intercambiadores de calor

En esta seccion se va a realizar el calculo y disefio de 5 intercambiadores de calor, a
partir de los valores de las potencias requeridas que se han obtenido del Aspen Energy

Analyzer.

Se seguira en la medida de lo posible el método Kern’s por ser el que mas claramente

indica los pasos para el disefio de estos equipos (Towler y Sinnot, 2008).

Esto lleva a varias iteraciones de calculo, hasta dar con la que satisface las
condiciones, estas iteraciones no quedan reflejadas, solamente se indica la Gltima que cumple
las condiciones, y en ningln caso quiere decir que en el primer supuesto se ha dado con la

solucion idénea.

Los célculos estan recogidos en los apartados 111.A.5.1, 11LA.5.2 , lILA5.3, lLA5.4y

[11.LA.5.5 del Apéndice Ill.A. Siendo los siguientes intercambiadores:

e Intercambiador E-112. La corriente 39 en la integracién energética se divide en dos

ramas. En esta seccion se realizara el calculo para la condensacion de una de ellas

mediante agua de refrigeracion.
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Intercambiador E-114. Se encarga de enfriar la corriente 42, la cual es la purga de

etanol, mediante agua de refrigeracion de la red auxiliar, desde 78,1 °C hasta 25 °C

para su almacenamiento en el tanque T-3.

Intercambiador E-116. Situado en la corriente 41, tiene la finalidad de enfriar el

producto final de etil levulinato que sale por la corriente de cabezas de la columna de
destilacion D-5, con una temperatura de 199,8 °C hasta 25 °C, mediante agua de

refrigeracion de la red auxiliar, para su almacenamiento en el tanque T-4.

Intercambiador E-118. Se encarga de elevar la temperatura de la corriente 33 desde

71,9 °C hasta 160 °C que es la temperatura requerida en los reactores R-6/R-7/R-8.
Este calentamiento se realiza por la condensacion de vapor saturado de la red auxiliar

a una temperatura de 249,7 °C.

Intercambiador E-109. Este es el resultado de la integracion con la corriente 20 de la

Seccibn Il que nos proporciona el calor necesario para elevar la temperatura de la
corriente 31 desde 32,86 °C hasta 160 °C que es la requerida a la entrada de los
reactores R-6/R-7/R-8.

Los resultados obtenidos del disefio de cada intercambiador de calor viene recogido

en la Tabla 1l124.

Tabla 11124. Disefo de los intercambiadores

Numero de intercambiador E-112 E-114 E-116 E-118 E-109
N° pasos (carcasa/tubos) 1/2 DT 1/2 1/2 DT
g- Potencia requerida (kW) 948,2 39,5 1254 634,69 8541
Temperatura media logaritmica ATml (°C) 64,67 34,2 68,16 128,48 984
Area de intercambio (m?) 20 1,70 4,62 6,08 8,68
Numero de tubos 176 1 24 42 2
Diametro interior de los tubos (mm) 25,00 180 21,18 14,83 14,8
Velocidad corriente tubos (m/s) 2,45 1,14 2,48 0,92 0,76
Didmetro de la carcasa/tubo exterior (m) 646 59,28 211 245 33,88
U- Coeficiente global de transmision (W/m?2°C) 732 678 398 813 100
Caida presion en los tubos (Pa) 22690 25885 34671 4292 -
Caida presion en la carcasa/anular (Pa) 991 25355 5653 1453 -
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[11.3.5.2. Tanques de almacenamiento T-1/ T-2/ T-3/ T-4/ T-5

Se realiza el dimensionado de los tanques de almacenamiento tanto de materias
primas (etanol y &cido levulinico), como de los productos, que serd el etil levulinato y las
corrientes de las purgas (etanol y &cido levulinico). Dado que no se trata de compuestos

corrosivos se utiliza como material de construccion acero al carbono.

Para el dimensionado de los tanques de almacenamiento se utilizara la

ecuacion [III. 26] que determinara el volumen del mismo.
Vianque = Q-7 [111. 26]
Donde Q es el caudal de la corriente (m®/h) y t es el tiempo de residencia (h).

Los tanques son cilindros verticales con fondo plano y tapa combada, a excepcion del
tanque de almacenamiento del acido levulinico de la purga, ya que en este caso al ser de
menor volumen se ha considerado el disefio de un tanque cilindrico horizontal. Sabiendo que
la relacién geométrica entre la altura y el didmetro es de 1,5, segun el codigo API-ASME, se

obtienen las dimensiones de los tanque recogidas en la Tabla 11125.

Para determinar el espesor de cada tanque se siguid el mismo procedimiento que en
el apartado IlI.A.1.5 del Apéndice Ill.A, aplicando los mismos valores de las variables que
intervienen en los célculos a excepcién de la presion de disefio que en este caso es
300,94 kPa.

Tabla 11125. Dimensionado de los tanques.

Tanque Compuesto Volumen (m3)  Didmetro (m) Altura (m) Espesor (mm)
T-1 LA (reactivo) 108 4,5 6,75 11
T-2 EtOH (reactivo) 166,9 5,2 7,8 12
T-3 EtOH (producto) 133 4,8 7,2 11
T-4 EtLA (producto) 58,7 3,68 5,52 10
T-5 LA (producto) 1,45 1,1 1,65 6

Para el tanque de almacenamiento de acido de levulinico que se obtiene de la corriente
44 a 256,6 °C no es necesario disefiar un serpentin para enfriar el compuesto. Esto esta

justificado en el apartado I1l.A.6.5 del Apéndice lII.A.
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[11.3.5.3. Valvula de expansién

Se trata de una valvula de expansién isoentalpica, que tiene como objetivo reducir la
presion de la corriente de salida de los reactores desde 13,17 bar hasta 1,01 bar que es la

presion de alimentacion al separador flash.

Dado que se considera que la caida de presion a través de la valvula es constante, se

escoge una Vvalvula tipo lineal.

AP,
q=ky v [— [TI1.27]

Ps
Donde q es el caudal del fluido (14,32 m®/h), k,, es el coeficiente de flujo a través de la
valvula, AP, es la caida de presion a través de la valvula (12,16 bar), la vélvula estara
completamente abierta, luego v,=1;y ps es la densidad relativa del fluido (0,65) aportada por

Aspen Hysys.

Se determina el coeficiente de flujo para un caudal maximo que es 1,5 el nominal,

21,5 m®h, la vélvula se encontrard completamente abierta (v,=1) y se obtiene un coeficiente

de 5 m%h bar'2.
[11.3.5.4. Bombas y accesorios

Para llevar a cabo el disefio de las bombas y accesorios presentes en esta seccion, se
ha dividido el proceso en tramos. Cada tramo sera diferente segun las caracteristicas del flujo

(caudal, densidad, viscosidad, etc.) y segun el diametro y longitud de la tuberia.

El diametro 6ptimo de la tuberia en cada tramo se determina a partir de la ecuacion de
Peters y Timmerhaus (Walas, 1988) para flujo turbulento. El material utilizado en las tuberias

es acero al carbono. Los calculos detallados aparecen en el apartado 111.A.7 del Apéndice IIl.A.

Para determinar la potencia y carga de cada bomba, se realiza un balance de energia
mecanica donde se tiene en cuenta la energia potencial, la energia cinética y las pérdidas por

friccion en la tuberia y en los accesorios que pueda haber.

Para el tipo de las bombas se ha optado por bombas centrifugas ya que no requieren
de un alto coste de mantenimiento, son de las més utilizadas en la industria y sirven para

fluidos con viscosidad inferior a 0,1 Pa s (Walas, 1988).

En la Tabla 11126 se recogen las bombas necesarias junto a los valores de carga y
potencia de cada una de ellas. En muchos casos los valores de las potencias son muy

pequefios luego a la hora de determinar el coste se considerara una potencia minima de 1 kW.
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Tabla 11126. Resultados obtenidos en el disefio de las bombas

Bombas Potencia (W) Carga (m)
B-6 461 4,6
B-7 5542 6,2
B-8 116,18 5
B-9 37,31 2

B-10 No requiere bomba
B-11 2 5,9
B-12 No requiere bomba
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I1l. Disefio mecanico

A continuacion, se procede a determinar el espesor de la pared y de los cabezales del
reactor, que se realizard siguiendo el cédigo ASME de calderas y recipientes a presion
(Peters-Timmerhaus-West, 2003). El volumen del reactor es de 60,8 m*. Como no se esta
trabajando con ningln compuesto corrosivo, el material de construccion que se ha escogido

es acero al carbono, siguiendo el criterio econdmico.

Los calculos desarrollados para el disefio mecanico se encuentran en el
apartado 11I.A.1.5 del Apéndice Ill.A, y en las Tablas 11127 y 11128 se presentan los resultados
obtenidos.

Tabla I1127. Resultados tras realizar el disefio mecénico de un reactor

Espesor cuerpo cilindrico (m) Espesor cabezales esféricos (m) Peso acero al carbono (kg)

0,036 0,029 20503

Tabla 11128. Ficha resumen del disefio mecénico de un reactor

HOJA DE ESPECIFICACION DE REACTORES DE ESTERIFICACION

Equipo R-6/R-7/R-8
DATOS GENERALES
Denominacién del equipo Reactor de cesta de tanque agitado
Funcion Reactor de esterificacion
DATOS DE OPERACION
) Etanol
Fluido Reactivos Acido levulinico
Catalizador UDCaT-5
Temperatura de operacién (°C) 160
Presién de operacién (kPa) 1317
DATOS DE DISENO
Material de construccion Acero al carbono
Volumen (m®) 60,8
Diametro (m) 3,72
Altura (m) 6,2
Espesor (mm) 36
Peso (kg) 20503
Tipo de agitacion Turbina de 6 palas
Potencia de agitacion (kW) 1,63
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[ll. Diagrama de tuberias e instrumentacion

A continuacién, se muestra en la Figura 1118 el sistema de control de uno de los

reactores de esterificacion.

El reactor dispone de un sistema de control para el nivel de liquido, y de esta forma
mantener el nivel deseado en el interior del reactor y evitar un posible desborde del contenido.
Para ello, este sistema esta formado por un medidor que mide el nivel en el interior del reactor

y un controlador que actla sobre la corriente de salida del reactor.

También se dispone de un sistema de control de presidn y otro sistema de control de
flujo de alimentacion de los reactivos, para controlar el flujo de entrada de acido levulinico y
otro para controlar el flujo de etanol. Estos dos controladores de flujo de alimentacion estan

unidos a un relé para mantener la relacion de entrada en el reactor de 20:1.

Por ultimo se instala un sistema de control en cascada, donde hay dos controladores
pero solo una variable manipulada (el flujo de refrigerante). El bucle que mide la variable a
controlar (temperatura en el interior del reactor) es el bucle primario o dominante, y el bucle

que mide la otra variable (temperatura del encamisado) es el bucle secundario o esclavo.
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Fig. 1118. Diagrama de instrumentacion de un reactor de esterificacion
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I11. Analisis de costes

En este apartado se van a estimar los costes de los principales equipos
dimensionados. Para ello se ha utilizado la ecuacion [I11. 28] (Towler y Sinnot, 2008) y también

representaciones gréficas (Peters-Timmerhaus-West, 2003).
Coste=a+b-S" [111. 28]
Siendo:

e S= Constante que puede ser capacidad, potencia o area dependiendo del

equipo.
e n=Indice tabulado que depende del equipo.
e a = Constante de coste tabulada que depende del equipo.

Hay que tener en cuenta que el calculo de los costes con la ecuacion [III. 28] estan

referidos al afio 2006, luego habra que actualizarlos utilizando la ecuacion [II1. 29].

o indice de costes actual
Coste actual = Coste original | —— — [111. 29]
Indice en el momento del coste original

En las Figuras 11144, 11145 y 11146 del Apéndice IIl.B aparecen los valores de los indices
de distintos afios. El ultimo CEPCI actualizado es del afio 2020, luego consideraremos el valor

de 598,3 como el indice de costes actual.

El coste de cada reactor de esterificacion se calculara por partes, primero se calculara
el coste del tanque incluyendo el encamisado, posteriormente el coste de la agitacion con el
motor, el coste del aislante y finalmente el precio de la cesta; que se obtendra multiplicando

el volumen de la cesta por la densidad del acero y por el precio del acero.

Teniendo en cuenta que los reactores de esterificacion son idénticos, el precio sera el
mismo para los tres equipos y este se determina con la ecuacion [I11. 28] y la Figura 11147 del
Apéndice IIl.B. La agitacion y el motor de cada reactor a partir de la potencia (1633 W) se
estima los costes con la Figura 11148 del Apéndice IIl.B (Peters-Timmerhaus-West, 2003). Para
el coste de la cesta del reactor, sabiendo que el volumen de la cesta de cada reactor es
5,67 m3, que la densidad del acero es 7850 kg/m? y el precio del acero ronda los 0,78 $/Ib
(MetalMiner, 2021). Por ultimo, para determinar el coste del aislante de los reactores se sabe
que el precio de venta es 25,05 €/m? (30,36 $/m?). Luego teniendo en cuenta que el area de

aislante es 83,87 m? se calcula el coste.
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Tabla 11129. Costes de los reactores
Equipo a b n S (m?3) Coste ($)  Coste actualizado ($)
R-6 14000 15400 0,7 60,8 287.057 343.768
R-7 14000 15400 0,7 60,8 287.057 343.768
R-8 14000 15400 0,7 60,8 287.057 343.768
Agitacion R-6 - - - - 400 605
Agitacion R-7 - - - - 400 605
Agitacion R-8 - - - - 400 605
Cesta R-6 - - - 567 76.378 76.378
Cesta R-7 - - - 567 76.378 76.378
Cesta R-8 - - - 567 76.378 76.378
Aislante R-6 - - - - 2.546 2.546
Aislante R-7 - - - - 2.546 2.546
Aislante R-8 - - - - 2.546 2.546
TOTAL 1.269.891

En cuanto al separador flash, a partir de la altura y el diAmetro se estima el coste del

equipo utilizando la Figura 11149 del Apéndice III.B (Peters-Timmerhaus-West, 2003).

Tabla I1130. Coste del separador flash

Equipo

Diametro (m)

Altura (m)

Coste ($)

Coste actualizado($)

F-3

0,54

2,69

6.000

9.075

En cuanto a las columnas de destilacion, a partir de la altura y el diametro se estima el

coste de las columnas sin incluir los platos, utilizando la Figura 11149 del Apéndice 111.B (Peters-

Timmerhaus-West, 2003). Para los platos perforados a partir del diametro y del material de

construccion (acero al carbono) se calcula su coste con la Figura 11150 del Apéndice III.B,

teniendo en cuenta el factor de correccién a aplicar segin el nimero de platos de cada

columna. (Peters-Timmerhaus-West, 2003).
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Tabla l1131. Costes de las columnas de destilacion

Equipo Diametro (m) Altura (m) NG;T;E)(‘;de Coste ($) a ctu;i(;s;g 0($)
D-4 1,1 5 4 14.000 21.174
Platos D-4 1,1 - 4 4.500 6.806
D-5 0,4 8 9 17.000 25.711
Platos D-5 0,4 - 9 4.455 6.738
TOTAL 60.430

Respecto a la estimacion del coste de los cambiadores de calor se emplea la
Figura 11151 del Apéndice Ill.B para los calderines, mientras que para el resto de los equipos
segun sean de doble tubo o de mdltiples tubos se emplean las Figuras 11152 y 11153 del
Apéndice Ill.B (Peters-Timmerhaus-West, 2003).

Tabla I1132. Costes de los cambiadores de calor

Equipo S (m?) Coste ($) Coste actualizado ($)
Calderin D-4 43,52 7.000 10.587
Calderin D-5 7,71 3.000 4,537

Condensador D-5 1,91 1.300 1.966

E-112 20 4.500 6.806

E-114 1,70 1.100 1.664

E-116 4,62 2.500 3.781

E-118 6,08 2.900 4.586

E-109 8,68 1.300 1.966

TOTAL 35.893

En cuanto a los tanques de almacenamiento, a partir del volumen y del material de
construccion (acero al carbono) se estima el coste de los tanques cilindricos verticales
utilizando la Figura 11154 del Apéndice IIl.B considerando que para el tanque del etil levulinato
el volumen minimo es de 100 m3, mientras que para estimar el coste del tanque cilindrico

horizontal se utiliza la Figura 11155 del Apéndice 1ll.B (Peters-Timmerhaus-West, 2003).
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Tabla I1133. Costes de los tanques de almacenamiento.

Equipo Volumen (m3) Coste ($) Coste actualizado ($)
T-1 (LA reactivo) 108 36.000 54.556
T-2 (EtOH reactivo) 166,9 58.000 87.718
T-3 (EtOH purga) 133 34.000 51.422
T-4.1 (EtLA producto) 58,7 30.000 45.372
T-5 (LA producto) 1,45 3.000 4.537
TOTAL 243.605

Respecto al nimero de valvulas, en total se tienen siete; una valvula de expansion
previa al separador flash y seis valvulas globo. Para la estimacion de su coste se va a emplear
la Figura 11156 del Apéndice IIl.B (Peters-Timmerhaus-West, 2003).

Se ha considerado estimar la valvula de expansién con dicha gréfica, debido a que no

se ha encontrado en la bibliografia datos para el calculo del coste.

Tabla I1134. Costes de las valvulas

Equipo Diametro nominal (m) Coste ($) Coste actualizado ($)

Valvula globo 1 0,06 70 106
Valvula globo 2 0,02 20 30
Valvula globo 3 0,06 70 106
Valvula globo 4 0,03 30 45
Valvula globo 5 0,03 30 45
Valvula globo 6 0,06 70 106
Valvula expansion V-3 0,07 100 151
TOTAL 589

Para la estimacion del coste de las bombas se emplea la ecuacion [II1. 28] junto a la
Figura 11147 del Apéndice 1ll.B y el motor de las bombas se estima con la Figura 11148 del
Apéndice lll.B (Peters-Timmerhaus-West, 2003). Cabe recordar que para las bombas con una

baja potencia, se va a seleccionar una potencia minima de 1 kW para poder estimar los costes.
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Tabla I1135. Costes de los bombas.

Equipo a b n S (I/s) Coste ($) Coste actualizado ($)
B-7 3300 48 1,2 3,06 3.484 4.173
Motor B-7 - - - - 500 757
B-6 3300 48 1,2 0,25 3.309 3.963
Motor B-6 - - - - 280 424
B-8 3300 48 1,2 2,25 3.427 4.561
Motor B-8 - - - - 280 424
B-9 3300 48 1,2 0,4 3.316 4413
Motor B-9 - - - - 280 424
B-11 3300 48 1,2 0,2 3.307 3.960
Motor B-11 - - - - 280 424
TOTAL 22.766
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I.A. CALCULOS
IIl.LA.1. Célculos de los reactores R-6/R-7/R-8

111LA.1.1. Determinacion de la velocidad cinética

Del estudio de Ganapi et. al, 2014, se obtiene de la Figura IlI9 el valor de la pendiente
de la recta a 160 °C. Teniendo en cuenta la ecuacion [II1.30], se define la pendiente de la
recta como el producto de la constante cinética en funcion del peso de catalizador, k,,, y la

carga del catalizador, w, la cual en todos los experimentos vale 0,01 gca/cm?.
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Fig 10 Pseudo-first order Kinetic plor af <In(l = Xx) Vs fime Levulinic acid
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150 “C e 160 °C_ o 170 L

Fig. 1119. Estudios cinéticos (Ganapi et. al, 2014)

—In(1—xy) =k, -w-t [II1. 30]
Siendo la pendiente:
k,, - w = 0,00027s"1 [111.31]
Sustituyendo el valor de la carga de catalizador se obtiene que:

_0,00027 st — 0027 cm?3
Y 0,01 gcat/cm3 ' Ycat S
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Una vez calculada la constante cinética, se determina la velocidad cinética con la

ecuacion [II1. 32] teniendo en cuenta que es una reaccion de pseudo primer orden respecto al
acido levulinico y que la concentracion inicial de levulinico se puede definir como el flujo molar

de entrada entre el flujo volumétrico de entrada reflejado en la ecuacion [III. 33].

(7w = kw - Ca = ky, - Cao(1 — x4) [111. 32]
F
Cao = —2 [111. 33]
Vtotal

Sabiendo que entran 1010 kg/h de disoluciéon de acido levulinico al 99 %, es decir,
1000 kg/h de é&cido levulinico puro (8,62 kmol LA/h) y sabiendo que el flujo volumétrico a la

entrada es 14,35 m%h, se determina la concentracién y a continuacion la velocidad cinética:

_ 8,62 kmolLA/h

= - 3
A0 1434 m3/h 0,6 kmol LA/m
m3 kmol LA kmol LA
(1w =2,7-107° +0,6 —(1-09)=58-10"% ——
Yecat S m kgcar h

111LA.1.2. Determinacion del tiempo de residencia

A partir de los flujos masicos obtenidos de la Tabla 1112 y las densidades de cada

compuesto a 13 atm y 160 °C, obtenidas del Aspen Hysys, se calcula el flujo volumétrico de
entrada al reactor.

—1000 % 1™ _ (99 mism
YA = R T010kg - 0™/
_7030 ¥ 1™ o g7 m3sm
VEtoH = AR
_376 K9, 1™ _ (sgmism
Vh0 = 376 3 1000 kg — 038 ™/
~ m3 m3 m3
Vtotal = 0,99 T + 12,97 T-l‘ 0,38 T = 14,34 m3/h

El tiempo de residencia se define como el volumen de reactivos a introducir entre el
flujo volumétrico a la entrada.

v 133w
T iotal 14,34 m3/h

=926 h
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111.A.1.3. Determinacion de la altura del reactor

Se va a operar con tres reactores, luego el volumen de cada reactor es 60,8 m® y
teniendo en cuenta la relacién entre el diametro del reactor y la altura del cilindro es 0,8; se
determina el diametro y altura del reactor con la ecuacion [II1. 6].

D' 2
Vcilindro = 60,8 m3 = ‘r[(?l) .

i

0,8

+2-(01:D%) > D;=372m

D; 3,72m
0,8 = = = H_ilindro = 4,65m
Hcilindro Hcilindro

Segun la Norma DIN 28011, ver la Figura 11157 del Apéndice IlI.B, se calcula la altura

de los cabezales.
h =0,1935-D,,; — 0,455 - t + ¢t [111. 34]
Siendo:
e h = Altura del cabezal (m).

e t = Espesor del reactor (0,036 m) (ver célculos en el apartado 11l.A.1.5 del
Apéndice IIl.A).

e D,,; = Didmetro externo del cabezal (m). Se define como:
Deye =D; +2-t [111. 35]
Dexe = 3,72m+2:0,036 m=3,79m
Sustituyendo los valores:
h =0,1935-3,68 m — 0,455-0,036 m+ 0,036 m = 0,75 m

Luego la altura total del reactor sera la suma de la altura del cilindro mas la altura de

los dos cabezales:

Alturareactor = Hgjjingro +2-h=4,65m+2-0,75m=6,2m

111.LA.1.4. Balance de energia del reactor

Para poder calcular las necesidades energéticas de cada reactor, se calcula
previamente la entalpia de reaccién o calor de reaccion a condiciones estandar aplicando la

ecuacion [I11.16] y los datos de la Tabla I14.

AH,° = (—685,90 — 285,66) kJ /mol — (—683,80 — 277,30) kJ /mol = —10,46 k] /mol
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Sin embargo, la reaccién se produce a 160 °C, por lo que hay que usar la
ecuacion [II1. 17] para determinar el calor de reaccién a esa temperatura. Se requiere de los
calores especificos de cada compuesto recogidos en la Tabla 1lI5.

k k
AH, = —10,46m—£l + (433,15 — 298,15)[(233,60 + 74,22) — (273,20 + 120,7)] - 1073 m_({l

AH, = —22,08 k] /mol
Aplicando la ecuacion [III. 15]:

kJ mol 1h
8619,83 -0,9

= —22,08——- :
q 08 mol h 3600s

= —47,58 kW

Luego a un reactor hay que retirarle 47,58 kW al tratarse de una reaccion exotérmica.

Trabajando con tres reactores, habria que retirarle a cada uno 15,86 kW.

111.LA.1.5. Disefio mecéanico del reactor

El reactor se puede considerar como un recipiente a presion con cuerpo cilindrico y

cabezales toriesféricos tipo Klopper.

Se calculard el espesor minimo requerido para soportar la carga interna en los fondos
y en la parte cilindrica de la columna, el mayor de estos valores es el tomado como el espesor

de todas las secciones del reactor.

La presion de disefio sera un 10% mas de la presiébn maxima de operacion, la cual se
define como 25 psi por encima de la presion de operacion (Walas, 1988). De tal modo, que la
presién de operacion es 13 atm, la presién de operacion maxima es 14,7 atm y la presion de
disefio es 16,2 atm (1638 kPa).

En la Figura llI73 del Apéndice IIl.B se puede observar como para el acero al carbono
y una temperatura de operacion de 160 °C el valor de tension maxima de trabajo es
94500 kPa. El tipo de soldadura elegido ha sido de doble soldadura examinada en todos los

puntos, luego Ej toma un valor de 1.

Para corrientes no corrosivas, el valor de la tolerancia de corrosién es 0,15 in (3,8 mm)
(Walas, 1988).

Cuerpo cilindrico:

Para la determinacion del espesor para cuerpos cilindricos se utiliza las
ecuaciones [II1.36] y [11I.37] (Peters-Timmerhaus-West, 2003).
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P- T
S-E; +P\*°
t = i SE]——P -1 + CC [IH 37]

Donde:
e t=espesorde la pared (m).
e P =méxima presion interna manométrica (kPa).
e 1; =radio interno sin tener en cuenta la corrosion (m)
e S =tension maxima de trabajo que soporta el material de construccion (kPa).
e (. =tolerancia a la corrosion (m).

La aplicacién de una u otra ecuacion depende de las condiciones del caso a estudiar.

Los limites de aplicacion se recogen en la Tabla 11136.

Tabla IlI36. Limites de aplicacion para de las ecuaciones de cuerpos cilindricos.

r.
Ecuacién [I11.36] t< El 0P <0,385S-E;

’r'.
Ecuacién [II1.37] t> EL oP>0,385-S"E;

Se calculan los limites para ver que ecuacion utilizar:
0,385-5-E; = 0,385-94500 -1 = 36383 kPa > 1638 kPa — Ecuacion [III. 36]

L 1638-1,86
"~ 94500-1—0,6- 1638

+ 0,0038 = 0,036 m

Cabezal toriesférico tipo Klopper:

Para la determinacion del espesor para cabezales toriesféricos se utiliza la
ecuacion [III. 38] (Peters-Timmerhaus-West, 2003).
0,885-P -1

t=—"————+C 111. 38
S-E]—O,l-P+ ¢ [ ]
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Sustituyendo los valores:

L 0,885 - 1638 -1,86
"~ 94500-1—0,1-1638

+0,0038 = 0,029 m

De ambos valores se escoge el espesor de 0,036 m por ser el mayor, y con él se
determina el volumen de acero al carbono necesario para construir el reactor. Para este
calculo, se determinan por separado el volumen de la pared cilindrica y el volumen de los

cabezales toriesféricos.

Volumen de la pared cilindrica:

Voarea = 2T Tipeaio "H " t [III. 39]
Donde:
t = espesor de la pared (0,036 m).
H = altura del cuerpo cilindrico (4,65 m).
Tmedio = radio medio (m).

_ T+ Texterno 1,86 m+ (1,86 +0,036) m
Ymedio = 2 = 2 = 1,88 m

Sustituyendo valores se obtiene un volumen de pared de 2 m®.

Volumen de los cabezales toriesféricos:

Segun la Norma DIN 28011 (ver Figura llI57 del Apéndice IlI.B) el diametro externo se

define como:
Deye =D; +2-t [111. 40]
Dexe = 3,72+ 2:0,036 =3,79m
El diametro interno viene a ser:
D;=372m
El volumen de los cabezales se define como:
Veabezat = 0,1+ D;° [1IL 41]

Lo que viene a ser lo mismo que la diferencia entre el volumen del cabezal con el

diametro externo y el volumen del cabezal con el diametro interno:

= — . 3 .n.3 = 3
Vcabezal - Vcabezal externo — Vcabezal interno — 0'1 Dext - 0:1 Di - 0:31 m
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Teniendo ambos volimenes y conociendo la densidad del material de construccién

(7850 kg/m?) se determina el peso del reactor:

Peso = pgcero (2 *Veavezar Vpared) = 20503 kg

111.LA.1.6. Calculo del serpentin de los reactores

Una vez realizado el balance de energia al reactor, se sabe que es necesario retirar
15,86 kW al tratarse de una reaccion exotérmica. Hay que asegurar que siempre se disponga
de margen de maniobra para que la reaccion se realice a 160 °C y que esta temperatura no
vaya en aumento, por lo que se establece las necesidades de refrigeracion con un margen
del 50 % asi se tiene:

q=gqs-15=1586-1,5= 23,79 ~ 24 kW

La ecuaciéon fundamental del disefio de intercambiadores que se va a utilizar es la

referida a la superficie de contacto con la superficie exterior del tubo (Towler y Sinnot, 2008).

q=Us A ATy [111. 42]

Paso 1- Especificaciones de disefio

Se va a retirar el calor necesario para conseguir que la reaccién se realice a 160 °C,
con una potencia de intercambio de 24 kW. Para ello se dispone de un flujo de agua que entra
a15°Cy sale a 18 °C.

Se establece para el fluido del interior del reactor una mezcla de &cido levulinico,
etanol, agua y etil levulinato, por la necesidad de enfriar dichos compuestos. Los sufijos -c-

corresponden a la mezcla del reactor y los sufijos -h- al fluido caliente (vapor saturado).

Los datos de las propiedades del agua se obtienen del Cengel y las propiedades de la

mezcla de la simulacién de Aspen Hysys.
Haciendo un balance de capacidad calorifica se tiene:
q=m¢-cp. - (Teo — Tei) [MI1.43]
Siendo:
e ¢ = Potencia transferida a través del cambiador (24000 W).
e .= Flujo masico de agua (kg/s).

e ¢, = Calor especifico del agua (4184 J/kg °C) (Cengel, 2007).
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e T,= Temperatura de entrada del agua (15 °C)
e T.,= Temperatura de salida del agua (18 °C)

De la ecuacion [I11.43] se tiene el flujo masico de agua:

_ 24000 W kg kg
ne = 7 =191 —=68332 —~
4184 7o - (18 -15)C

Paso 2- Propiedades fisicas

Las propiedades de la mezcla de reactivos se toman a la temperatura de reaccién de
160 °C.

Las propiedades del agua se toman a la temperatura media (T,, ). Las temperatura en

las superficies del tubo, T,,; y T,,, SOn estimadas y se comprobaran al final de los calculos.

_ Teo+ Ty 15418
T, = 2 T2

=16,5°C

Tabla 11137. Propiedades para el disefio del serpentin de cada reactor

Fluido caliente-Mezcla reactor Fluido frio —Agua
Propiedades a T;,, = 160 °C Propiedades a T;,,, = 16,5 °C
pn (kg/m?3) 624,9 pe (kg/m?3) 999
uy, (Pas) 1,56- 1074 u. (Pas) 1,11-1073
o (Pas)a110°C 2,79 -107% ny; (Pas)a36°C 7,2-107%
cpp, (kg °C) 5057 Cp. (I/kg.°C) 4184
ky, (W/m K) 0,136 k. (W/m K) 0,592

Paso 3- Coeficiente global

El valor del coeficiente global se estima el valor en 1038,5 W/m? °C (Towler y
Sinnot, 2008).

Paso 4- Definir tipo de encamisado y AT

El calculo de la temperatura media logaritmica es:

(Tho - Tci) - (Thi - Tco)
ATy = =T [111. 44]

N i — Teo)
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_ (160 — 15) — (160 — 18)
- (160 — 15)
" 160 —18)

= 143,5°C

ml

1

Paso 5- Area de transferencia

Sabiendo la potencia de transferencia y la temperatura media logaritmica se calcula el

area con el coeficiente global de transmision de calor estimado.

24000 W

w o
m . 143,5 C

q= U, Ay ATy — A, = = 0,161 m?

1038,5

Paso 6- Dimensiones

Se eligen tubos de acero al carbono de 38,1 mm (1-1/2”) de diametro exterior con un
espesor de 2,11 mmy 33,88 mm de diametro interior (ver catalogo tubos en la Figura 11159 del
Apéndice I11.B).

Paso 7- Velocidad por los tubos

La velocidad del agua por el interior del serpentin es el cociente entre el flujo
volumétrico (Q,,) y la seccion. Para ello se calcula previamente Q,,, el cual se define como el
cociente del flujo masico de agua entre la densidad de agua:

me  191kg/s

— = 0 1911073 m3
Pe 999 kg/m3 m*/s

Qv =

La seccion interior del serpentin es:

D? 33,88 - 1073)2
S=7T-TL=7T-( 2 ) =9,02-10"*m?

Por lo que se tiene que la velocidad en el interior del serpentin es:

Q, 1,91-103m3/s
— = =2,12m/s
S 9,02 - 10~* m2 /

ut:

Siendo una velocidad adecuada ya que el valor estd comprendido entre 1,5-2,5 m/s
(Towler y Sinnot, 2008).

Paso 8- Diametros de la bancada de tubos y carcasa

No se aplica en serpentines.
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Paso 9- Coeficiente hi del interior del serpentin

Para el calculo de este coeficiente hay diversas correlaciones atendiendo a las
caracteristicas del flujo, nUmero de Reynolds, nimero de Prandtl y al tipo de fluido. En este
caso, se elige la siguiente correlacion y no la habitual de Dittus-Boelter por considerar la
correccion por viscosidad, pues la diferencia de temperaturas entre la temperatura media y la
de pared del tubo es significativa. Entonces se recurre a la correlacion de Sieder y Tate
(Towler y Sinnot, 2008).

i 0,14
N, = 0,027 - R?® . p>33 . (—C) [111. 45]
Hwi
Para poder aplicar esta ecuacion se tiene que cumplir:
e Re >10000
e 0,7<Pr<i160
e L/D,=>10
Siendo:

e . = Viscosidad dinamica del agua a temperatura media (16,5 °C).

e u,; = Viscosidad dinamica del agua evaluada a la temperatura de la pared del

tubo que se estima en T.= 36 °C.
e Nu = Numero de Nusselt.

e Re = NUmero de Reynolds.

kg m _3
_ pc'ut'Dezpc'ut'Di: 999 m~2,12 < 3388107 m

M Me 11-10-3 kg
’ s-m

= 65490

R,

e Pr =Numero de Prandtl.

J_11.10-3 ka_
P_Cpc'uc_4182kg°c 1,1-10 S'm_776
r - k - W - )

4 0,592 p—T0

Sustituyendo valores:

1,1-1073\""
_ A 0,8 . 0,33 , ! —
N, = 0,027 - 65490°° - 7,76 <7’ T 0_4> = 4014

220



[ll. Apéndices

Conociendo el valor de N, se puede determinar el coeficiente de conveccion

interno, h; (Towler y Sinnot, 2008).

N, = [111. 46]
ke
Despejando:
N, -k. 401,4-0,592 m—”ﬁc
h; = = - =7009,8
D; 33,88-1073m m? °C

Paso 10- Coeficiente ho del lado del reactor

Utilizaremos la correlacion para tanques agitados (Towler y Sinnot, 2008).

D c D D.2-N-0.\" /Con - D c
ho-—“=c-Rea-Prb-(ﬂ) —>ho-—“=c-< a p") -(”h Hh) (ﬁ) [111. 47]
kn Hp kn Hwo

e ho = Coeficiente conveccion lado reactor (W/m? °C).
¢ N = Numero de revoluciones del agitador (0,51 rps).
e D, = Diametro del agitador (1,24 m).

e . = Viscosidad dinamica a la temperatura del tubo en la pared interior del

reactor estimada en 110 °C.

e C,abyc = Constantes para tanque agitado, agitador tipo turbina y calor
transferido a la pared del reactor, toman los valores: 0,74, 0,67, 0,33 y 0,14

respectivamente (Towler y Sinnot, 2008).

Sustituyendo valores:

1,56 - 10~* 0,136 2,79 -10~*

0,136 0,53 -1,23% - 624,9\" (5057 - 1,56 - 107*\"** (1,56 -10~*\""*
0= pg 074" : .

h, = 2893

m?2 °C
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Paso 11- Coeficiente global de transmisiéon U

Para calcular el coeficiente global de transmision de calor se aplica la ecuacion [II1. 48]
(Incropera, 2006).

1
U = I11. 48
o —1 D, D, [111. 48]

1 1 1
Rt DR D Ty THar T 28 1 (32)

)
]

Siendo:

e k.= coeficiente transmisién de calor en el tubo de acero al carbono a 73 °C que

es la media entre las temperaturas de los lados del tubo, T,,. El valor a esa

temperatura es 58,9 W/m °C (Towler y Sinnot, 2008).

e h,4 hijq = factores de ensuciamiento en el interior del serpentin y en el interior

del reactor, ambos valores son 5000 W/m? K (Towler y Sinnot, 2008).
Sustituyendo valores se tiene:

1

1 381 1 38,1 1 1 381-103 38,1
7893 133,86 70008 T 3388 5000 75000 T 260 " (33,88)

U, =

U, =1036,5 W
° " m2°C

Se obtiene un valor similar al valor estimado en el paso 3 por haber realizado la

estimacion después de varias iteraciones no mostradas.
La longitud necesaria del tubo es:

0,161 m?
m-38,1-10"3m

A,=m-D,-L->L= =1,35m

Por lo tanto con estas medidas no se construira un serpentin tipico, sino que sera un
tubo introducido en el cuerpo del reactor, segun la Figura 1110, que permitira, regulando el

caudal de agua, mantener la temperatura del interior del reactor.
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H,O (\/‘ Reactor

—>

Espesor
36 mm

——_ - Longitud dentro del reactor =1348 mm

Fig. 11110. Esquema del serpentin empleado para la refrigeracion del reactor (elaboracion
propia)

Por ultimo, se realiza la comprobacion de las temperaturas en las paredes del tubo.

Up - (T, = Tm,) = ho - (T, = Two) = hi - (Twi — T,
1038,5 - (160 — 16,5) = 2908 - (160 — T,y,) => T,,, = 108,8 °C
1038,5 - (160 — 16,5) = 7009,8 - (T,,; — 16,5) =>T,,; = 37,8 °C
Por lo que la temperatura media entre las paredes del tubo es:
_ Two+Twi 1088 +3738
mee 2 2

Todas ellas son suficientemente préximas a lo estimado y por lo tanto validas.

=73,3°C

I11LA.1.7. Calculo del aislante de los reactores

Se va a calcular el espesor del aislante y con este el flujo de calor perdido, la

temperatura exterior del aislante y comprobar si es admisible.

Lo primero de todo es conocer las resistencias a lo largo de la pared del reactor y el

area lateral del mismo.

R: = Rpi + Rgo + Rae + Rg + Reyt [11I.49]
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Siendo las resistencias:
e R, =resistencia total (m? °C/W). Se define como:

"o_ (Tm - Text) _ (Tm - Text)
q" =T o Ry =

= = I11.
Rt t qII [ 50]

e Ry, =resistencia de ensuciamiento interior (m? °C/W).

Rgo = [111.51]

1
do
e R, =resistencia convencién interior reactor (m? °C/W).

1
Ry = — [111.52]

i

e R, = resistencia conduccion a través de la pared del reactor (m? °C/W).

Rge = -2 [111. 53]

E
Ro == [111. 54]

e R, = resistencia de conveccion exterior (m? °C/W).

1
Rexe = 7—

II1.55
ot [ 53]

El resto de las variables:
e h,= Coeficiente transmision convencién en el reactor (2893 W/m? °C).

¢ d,= Coeficiente ensuciamiento en el lado del reactor (5000 W/m2 °C) (Towler
y Sinnot, 2008).

e K,.= Coeficiente de transmision térmica acero a 160 °C (55,37 W/m °C) (Towler
y Sinnot, 2008).

e FE,.= Espesor del acero del reactor (0,036 m), calculado en el apartado Ill.A.1.5
del Apéndice llI.A.
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e )= Coeficiente de transmision térmica del aislante (0,045 W /m °C), (ver Figura
11142 del Apéndice III.B).

e E= Espesor del aislante (m).
e h,,.= Coeficiente de convencion exterior (25 W/m? °C) (Incropera, 2006).

e ¢''= Flujo de calor recomendado al exterior (90 W/m?), (ver Figura 11174 del
Apéndice II1.B).

e T,= Temperatura en el reactor (160 °C).
e T...=Temperatura en el exterior (5 °C).

Sustituyendo todos estos valores se determina la resistencia total.

(T, — Toyt) (160 —5) m?°C
R, = = =1,72
‘ q" 90
- 1 . 1 +0,036+ E N 1 17 m2°C
72893 5000 5537 0,045 25 w

Despejando se obtiene un espesor de 0,076 m.

Se elige un espesor de 80 mm, para el cual la resistencia total es 1,82 m? °C/W y el

flujo de calor de 85,2 W/m?, que es inferior al maximo recomendado de 90 W/m?2,

A continuacion se calcula el area exterior, siendo los cabezales toriesféricos de altura
0,75 my la altura del cilindro de 4,65 m. Para determinar el area de los cabezales se aplica la
Norma DIN 28011 (ver Figura 11158 del Apéndice III.B).

Ay = Awteral citinaro + 2Acavezal = T Dexe - H+ 2099 - D&y = m - 3,79 - 4,65 + 2- 0,99 - 3,79
A, = 83,87 m?
La potencia perdida se calcula a partir del flujo de calor y del area.

w
>+ 83,87 m? =7162,5W =~ 7,1 kW

=qg" -4, =852 —
q=4q t m

Se comprueba las temperaturas estimadas para el valor de A, K,. ¥ se comprueba

ademas que la temperatura en la cara externa del aislante es adecuada.
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a r Interior reactor
Exterior .
i £
5 a
Tewr=5°C I c Ten = 160°C
] T
/ n o
Tl t r
£
F
T2 T3

Fig. Il111. Esquema de la transferencia de calor a través de las paredes del reactor y aislante

(elaboracién propia)

5
=1 5T, =841°C
25
w_ (=T _ _ (1> -841)
- TR, O T 7 008
0,045

. (=T _ (T5 — 159,9)
= TR, 82="qo3s

55,37

> T, = 159,88 °C

- Ty = 159,93 °C

La temperatura media en la pared de acero del reactor es:

T, +T; 159,88°C+ 159,93 °C

~ 160 °C
2 2
Y la temperatura media en el aislante es:
T, +T, 841°C+ 159,88°C
= ~ 84,15 °C

2 2

Como se habia estimado.

En caso de no poner el aislante al reactor, R, valdria cero (ecuacion [II1.54]) y la
resistencia total, R, seria igual a 4,12:10 m? °C/W (ecuacion [II1. 49]) lo que sustituyendo en

la ecuacion [I11. 50] se obtiene una pérdida de potencia de 315 kW.
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111LA.1.8. Encamisado de calentamiento

Lo primero que se realiza es la estimacion del tiempo necesario para el calentamiento,

gue se considera 4 horas.

Para el arranque inicial del reactor y después de cada parada, se hace necesario
calentar previamente la coraza del reactor asi como los elementos de su interior. Del célculo

de reactor se tiene:
e Peso reactor = 20503 kg.
e Peso auxiliares (20% peso reactor) = 4101 kg.
e Calor especifico acero (c,) = 434 J/kg °C (Cengel, 2007).
e Temperatura ambiente extrema (T,,) = 0 °C.

e Temperatura necesaria (T) = 160 °C.

J

- (160 — 0) °C = 1708 - 10°
e (1600 J

Q=m-c,-(T—T,) = (20503 + 4101) kg - 434

Asi se tiene que la potencia necesaria para el calentamiento en 4 horas sera:

_1708-10°) 118646 W = 118,6 kW
q= 3600 s = 119
4h' 1h

Se considera 120 kW para tener un margen de seguridad.

Se seguira el método Kern's y los pasos alli establecidos, con las particularidades de

ser un encamisado de calefaccion (Towler y Sinnot, 2008).

La ecuacion fundamental del disefio de intercambiadores que se va a utilizar es la

referida a la superficie de contacto del encamisado:
q= A-U-ATy, [111. 56]
Siendo:
¢ ( = Potencia transferida a través del cambiador (W).
e U = Coeficiente global de transmisién de calor (W/m?2.°C).

e A = Area del intercambio de calor a través de la superficie en contacto con el

reactor (m?).

e AT, = Diferencia de temperatura media logaritmica que en este caso al estar

los dos fluidos a temperatura constante es la diferencia entre las mismas (°C).
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Paso 1- Especificaciones de disefio

Se va a aportar el calor necesario para calentar el cuerpo y el interior del reactor hasta
160 °C en el interior de los reactores con una potencia de intercambio de 120 kW. Para ello,
se dispone de un flujo de vapor saturado a 190 °C y a 12,54 atm.

Los propiedades del vapor se obtienen de la bibliografia (Cengel, 2007).
Haciendo un balance de capacidad calorifica se tiene
q = my - hgg [111.57]

Siendo:

e = Potencia transferida a través del cambiador (W).

e m,= Flujo masico de vapor (kg/s).

e hs, = Calor latente de vaporizacion a 190 °C (J/kg).
De la ecuacion [l11.51] se tiene el flujo mésico de vapor:

120-103 W kg kg

= =0’0 —_—= —_
1979 - 103 J /kg 6 s 218 h

mp

Paso 2- Propiedades fisicas

Las propiedades del vapor se toman a temperatura de saturacion (hsg, p, Y Hy),
mientras que las del vapor condensado a temperatura de pelicula, T;. La temperatura en la

superficie del encamisado, T,,;, €s estimada y se comprobard al final de los célculos.

_ Teqe +Twi 190 °C + 188 °C

=189 °C
f 2 2
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Tabla 11138. Propiedades para el disefio del encamisado de cada reactor

Encamisado - Vapor

Propiedades a Ts,; = 190 °C

Py (kg/m?3) 6,39
u, (Pas) 1,54-107°
hyy (kJ/kg) 1979

Propiedades a Ty = 189 °C

o1 (kg/m®) 876,4

w; (Pas) 1,42 -107*

u,; (Pas)al88°C 1,42-107*
cp1 (I/kg °C) 4460
k; (W/m K) 0,669

Los sufijos -v- corresponde al vapor y los sufijos -I- al liquido.

Siendo:

e p = Densidad (kg/m®).

K = Viscosidad dinamica la temperatura indicada (Pa s).

e u, = Viscosidad dindmica a la temperatura del tubo (Pa s).

cp = Calor especifico (J/kg °C).

k = Conductividad térmica (W/m °C).

Paso 3- Coeficiente global

Se estima el valor en 24,45 W/m? °C, condicionado porque en el interior hay aire y el

valor de transmisién de calor se encuentra entre 5-25 W/m? °C (Incropera, 2006).

Paso 4- Definir tipo de encamisado y ATw

Se elige un encamisado exterior de semitubo segun Figura 11112 tipo (¢) que aunque
resulte mas costoso econdémicamente, es el mas adecuado cuando se opera con presion
(Towler y Sinnot, 2008).
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N
i I
' l

.
l—x Iy

| (
Il
R

Fig. lll12. Tipos de encamisado exterior (Towler y Sinnot, 2008)

El célculo de la temperatura media logaritmica en este caso no es necesario, pues al

estar los dos fluidos a temperatura constante es la diferencia entre sus temperaturas.
ATy = AT = Tggqe — Ty = 190°C — 80 °C = 110 °C
Siendo:
o T.,:= Temperatura de saturacion del vapor (°C).

e T,= Temperatura dentro del reactor que en caso extremo ird desde 0 °C a

160 °C. Consideramos 80 °C como temperatura media constante (°C).

Paso 5- Area de transferencia

El area de intercambio es el producto del diametro interior del tubo por la longitud de

la circunferencia que corresponde al diametro exterior del reactor por el nUmero de vueltas.

Reactor

a1 | hy

Pexr= 3,79 M
eI L4

Fig. 1l113. Esquema del semitubo de refrigeracion (Elaboracién propia)
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Paso 6- Dimensiones

Al no ser corrosivo ninguno de los compuestos, se elige acero al carbono con un
coeficiente de transmision térmica a la temperatura de trabajo de 54 W/m? °C (Towler y
Sinnot, 2008).

Las dimensiones seran (ver Figura 11159 del Apéndice B):
e D;=71,98 mm (3”) y espesor 2,11 mm.
e D,=76,20 mm.

Paso 7- NUmero de tubos vy velocidad

La velocidad del vapor por el interior del encamisado es el cociente entre el flujo
volumétrico (Q,) y la seccion. Para ello se calcula previamente Q,, el cual se define como el

cociente del flujo masico de vapor entre la densidad de vapor:

m,  0,06kg/s

= ———=949-10"3m3
o 6,39 kg/m3 m*/s

Qv =
La seccion interior del encamisado es:

m-D;® 1 m-(71,98-107%)? s
=3 Z =2,03-107m

[92)
Il
N| =

Por lo que se tiene que la velocidad en el interior del encamisado sera:

Q, 94-103m3/s
= v = 4,66
Y= T 20310 m? m/s

Para facilitar la circulacion, la efectividad del condensado y poder separarlos para
permitir la entrada del serpentin y los sensores que se necesitan, se divide en 2 bloques de
encamisado, cada uno tendra una potencia de 60 kW y circulara el 50 % de flujo masico, por

lo que se tiene para cada uno:

Q,=47-103m3/s ; u=1233m/s

Paso 8- Diametros de la bancada de tubos y carcasa

No se aplica en encamisados.
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Paso 9- Coeficiente hi del interior de cada encamisado

Para el calculo de este coeficiente hay diversas correlaciones atendiendo a las
caracteristicas del flujo, nimero de Reynolds, nimero de Prandlt y al tipo de fluido.

En este caso se elige la correlacion de Chato (Incropera, 2006) por ser condensacion

de un vapor a su temperatura de saturacion, circulando por el interior de un conducto.

0,25

. p; - — Che k3
hi=01555.<g pr- (o= pv) - Mgy z)

I11.58
Mg - (Tsat - Twi) : Di [ ]

Siendo:

3
Wrg = hig +5Cor* (Tsar = Twi) [111.59]

e g = Aceleracion de la gravedad (9,81 m/s).

e D,=Didametro equivalente para una seccién semitubo.

g - D;?
4 - seccibn paso 4- ) _n-Di_n-71,98-10_3

D, = = = =
¢ perimetromojado (7T : Di) +p, Tt2 T+ 2
2 l
D, = 44-102m

Sustituyendo los valores de la Tabla 11138 y estimando la temperatura de la pared T,,;

en 189,8 °C (posteriormente se comprobara) se tiene:

3
h'sg = 1979000 + i 4460 - (190 — 189,8) = 1980673 k]_g

9,81-876,4 - (876,4 — 6,39) - 1980673 - 0,6693\**°
= 15967 — o

h; = 0,555 -
l < 1,42 -10~*- (190 — 188) - 71,98 - 10-3

Justificacion de las unidades:

m kg kg ) (LY
[ s? m® m3 kg \kg°C W
"= kg " mi
( ).(OC).m
s'm
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Para su aplicacion se debe cumplir que Re,, < 35000

_ ppru-De  639-233-44-1072

R
& I 1,54 -10-5

= 42639

El cual no difiere demasiado de lo indicado, aceptandolo como valido.

Paso 10- Coeficiente ho del lado del reactor

En el interior durante el calentamiento hay solamente aire cuyo valor para convencion
esta entre 5y 25 W/m? °C (Incropera, 2006).

ho =125 —o

Paso 11- Coeficiente global de transmision U

Teniendo en cuenta que el didmetro del reactor es grande frente al espesor que es

muy pequefio , se considera una pared plana, sin cometer error apreciable (Incropera, 2006).

1
1 1 1 1 F

Fothi e Tha TR

U, =

[111. 60]

Siendo:

e k; = coeficiente transmision de calor en el tubo de acero al carbono a 188 °C
temperatura media entre las temperaturas de los lados del cuerpo del reactor.
Su valor es 54 W/m?2°C (Towler y Sinnot, 2008).

e h,, = factor de ensuciamiento en el interior de la camisa cuyo valor es 5000
W/mPeC. (Towler y Sinnot, 2008).

e hy; = factor de ensuciamiento en el interior del reactor cuyo valor es 5000 W/m
°C (Towler y Sinnot, 2008).

e FE = espesor del reactor (0,036 m), (el calculo esta reflejado en el apartado
I1I.LA.1.5 del Apéndice IIL.A).

! = 24,43 —W
1 1 1 1 0,036 77T m2°C

25 T 15967 T 5000 T 5000 T 54

U, =

Para calcular el area de intercambio necesaria se despeja de la ecuacion [II1.56].

60000 W

w o
2443 — 755+ 110 °C

q=U-A-AT,, » A= = 22,33 m?
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Se determina cuanta superficie de intercambio es una vuelta alrededor del cuerpo del

reactor.
Sip = T Dregetor " Di =m+3,79m 71,98 - 1073 m = 0,86 m?
Con ello y el area total de intercambio se determina el nUmero de vueltas:

o 22,33m?
v 0,86 m2/vuelta

= 26,04 =~ 26 vueltas

Alcanzando una altura de:
h=N,-D,=26-762-10"3=1,98m

Luego la disposicion del encamisado en el reactor sera:

/\ T Salida vapor

A #I' A
h=1,98 m
v <] Hc=4,65m
C—
Y >
h=1,98 m
4 i _

" Entrada vapor

Fig. 1ll14. Esquema del encamisado de cada reactor (Elaboracion propia)
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Comprobacion de las temperaturas estimadas:

Tm

Tsar he

Reactor
T — T
t Ul ¢

h;
Tw-j

Fig. 1I15. Esquema de la transferencia de calor a través de las paredes del reactor y
encamisado (elaboracion propia)

U+ (Tsat = Tin) = i+ (Tsat — Twi) = ho - (Two — Tin)
24,43 - (190 — 80) = 15967 - (190 — T,,;) =>T,,; = 189,8°C
24,43 - (190 — 80) = 25 - (T,,, — 80) =>T,,, = 187,5°C
Que se corresponde practicamente con las inicialmente estimadas. Esto ocurre por

haber realizado previamente varias iteraciones, no presentadas, hasta llegar a la solucion

final.

Esta temperatura es superior a la requerida. Se dispondra de un sensor de temperatura
en el cuerpo del reactor que indicara realmente el momento que se alcance la temperatura

requerida y se finalice el calentamiento.

IlILA.2. Calculos del separador flash

I1lLA.2.1. Balance de energia

Teniendo en cuenta el balance global de energia reflejado en la ecuacion [III.20] y

sustituyendo los valores de la Tabla 1lI8, se tiene:

kg kJ kg kJ kg kJ
9327 — —5959—) = 6303—(—6172 —) 3024—(—5514—)
h ( kg +0e h kg * h kg
Despejando:
kJ
Q= 31417 = 0,873 kW
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I11.LA.2.2. Dimensionado del separador flash

El valor de F;;; se obtiene mediante la ecuacion [I11.23] y dara el resultado siguiente:

L o\ /6303 1,46 \°
F =2 (—) =( )( ) = 0,09
Vi) \ps 3024/ \777,2 ’

Con F,y y la ecuacion [I11.22] se obtiene:

Keamp = exp[—1,877478097 — 0,8145804597 In(0,09) — 0,1870744085 In(0,09)?
— 0,0145228667 In(0,09)3 — 0,0010148518 In(0,09)*]

ft m
keamp = 0,45 5 =0,14 5

Con kqump S€ calcula u, a partir de la ecuacion [III.21].

— 0,5 777,2 — 1,46 \*° m
AL pV) =01 (—) =316 =

Uy = Kiamp ( 146

Py

Con la velocidad se calcula el area transversal y a continuacion el diametro del
separador flash.

kg
_ 7 _ 3024 -
3600 - uy, - py

A — —=0,18m?
3600-3,16 2 - 1,46
S m

4-AN"  [4-018m?\”’
D:( ) — (221} — 054

A VA
Sabiendo la relacion H/D es 5; se puede obtener la altura.
H=5-D=5-054=249m

La altura del tambor por encima de la boquilla de alimentacién seré:

0,0254m 4 Dopt 0,345m

h,=36in- Tin > :0,914m+T=1,09m

La altura del eje del tubo de alimentacién por encima del nivel de liquido sera:

0,0254 m 4 Dopt 0,345m

hr=121in- = 0,305 ——=10,48
f n Tin 5 , m + > , 48 m

El nivel de liquido sera:

hy = Reotar — hy — hp = 2,69 m —1,09m — 0,48 m = 1,13 m
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I11.LA.3. Célculos de la columna de destilacién D-4

111LA.3.1. Dimensionado de la columna

Altura de la columna

La columna cuenta con 4 etapas teoricas incluyendo el calderin, por lo que si se
supone una eficacia para los platos del 78% (Walas, 1988), se obtiene:

3

=4
0.78 platos

Nreales =

Para calcular la altura de la torre, se debe tener en cuenta el espaciado entre platos
(0,5 m) y que es necesario afiadir una longitud de 4 ft (1,22 m) por la parte superior de la torre
y 6 ft por la parte inferior de la torre (1,83 m) (Walas, 1988).

Altura columna = 0,5m -4 platos+ 1,22m+1,83m=5m

Velocidad de inundacion
Mediante la ecuacion [lll.61] se calcula el factor de circulacién liquido-vapor, siendo

necesario posteriormente para determinar la velocidad de inundacién.

L 0,5
7. (p—") [111.61]
P

034 ( 1,44 )0'5 001
v=1,42 \8345) ~

La velocidad de inundacion puede estimarse a partir de la correlacién dada por Fair:

— 0,5
il p") [111. 62]

u=K-(
Fem U,

El valor de K, se obtiene de la grafica que aparece en la Figura IlI16, en la que

relaciona el espaciado entre platos, en nuestro disefio tiene un valor de 0,5 m, y el factor de

circulacion liquido-vapor.
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Fig. ll116. Grafica para obtener la constante Ki (Towler y Sinnot, 2008)

De la gréafica se obtiene un valor de K;=0,08.

0,5

834,5 — 1,44
—) =1,92m/s

uf=0’08'< 1,44

Diametro de la columna

Para determinar la velocidad de vapor puede estimarse en un 80% de la velocidad de
inundacion (Towler y Sinnot, 2008). Otra opcién es aplicar la ecuacion de Souders y Brown

(ecuacion [l11.63]) para determinar la velocidad de vapor y a continuacion poder calcular el

diametro de la torre.

— 0,5
pL—p ”) [111. 63]

Py

4.V,
D= |—— [111. 64]
Py Uy T

Teniendo en cuenta que el espaciado entre platos se fija en 0,5 m (Walas, 1988). El
flujo de vapor, 1;,, se corresponde a un valor de 1,42 kg/s, y las densidades del vapor y del

liquido son 1,44 kg/m?y 834,5 kg/m?® respectivamente, se obtienen los siguientes resultados:

u, = (=0,171- 1, + 0,27 - I, — 0,047) - (

834,5 — 1,44\%°

u, = (=0,171-0,5%2 + 0,27 - 0,5 — 0,047) - (T) =1,09m/s

oo |41
= Taa-100.n '™
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Por lo tanto, el area total sera:

m-D.>  mw-1,07?

= 09 m?
4 4 2 m

A =

Sabiendo que el &rea del bajante (downcomer) es un 12% del area total de la columna
y que el area perforada es un 10% del area activa (Towler y Sinnot, 2008), se obtienen los

siguientes resultados:
Ag = 0,12-0,9m? = 0,11 m?
A, =A,—A; =09m?—0,11m? = 0,79 m?
Ay =A,—2-4;=09m?—-2-0,11m? = 0,69 m?
A, =01-A4,=0,1-069m?=0,07 m?

Longitud del vertedero

La longitud del vertedero se determina mediante la Figura Il117.

i

< 100, parzanl

gl

11 o7 nE na

Fig. llI17. Relacién entre el area del bajante y la longitud del vertedero (Towler y
Sinnot, 2008)
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Ad—o’llmz—ou 12 %
A, 09mz (12 %)

Leyendo en la figura anterior en el eje de ordenadas el valor de 12 %, y llevando a
corte con la curva se obtiene un valor en el eje de abscisas de 0,75.

Ly Ly

_—= = 7 =
D, = T07m 0,75 =1, =08m

Cresta del liquido en el vertedero

La altura del liquido por encima del vertedero se puede calcular a través de la férmula

de Francis, ecuacion [IIL. 65] (Towler y Sinnot, 2008).

2

LW 3 , .
how = 750 - [ ] [=] mm liquido [1I1. 65]
pL - lw
2
03¢ T
how = 750 - S = 4,72 mm liquido

834,59 . 0.8 m
m

El peso del vertedero (h,,) se toma como valor 50,8 mm de liquido (Walas, 1988).

Punto de llorigueo (weep point)

La velocidad minima de disefio del vapor viene dada por la ecuacion [II1. 66] (Towler y
Sinnot, 2008).

K, —09-(254 —dy)
(pv)o’s

up = [111. 66]

El didmetro de los orificios, dj,, varia entre 2,5-12 mm (Walas, 1988). Para determinar

el valor de la constante K,, se utiliza la Figura 11118.
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2

|/
Ty

0 20 40 £ B0 100 120
——{hy * ), mm—-

Fig. 11118. Correlacion para el lloriqueo en platos perforados (Towler y Sinnot, 2008)

hy + how = 50,8 mm + 4,72 mm = 55,52 mm < Valor eje x

K, = 30,2
30,2—-0,9- (254 —-10)
up = (1,44)0% =13,61m/s
~ ( 1,42 kg/s )
Velocidad actual del vapor = Z—M; = %—grfgﬁ =14,32m/s

La velocidad actual del vapor en la columna es mayor que la minima para el goteo, por
lo que el disefio es adecuado, ya que al superarse la velocidad minima, u;, se evita el

fendmeno no deseado de lloriqueo en los platos de la columna.

Caida de presion en cada plato

La caida de presion a través del plato seco puede calcularse mediante la siguiente

expresion:

Up 2 Py
hg =51- (—) . (—) [=] mm liquido [1I1.67]
Co PL

El valor del coeficiente C, se puede hallar a través de la Figura Il119 considerando un

grosor de plato tipico de 5 mm.
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Fig. 11119. Coeficiente del orificio para platos perforados (Towler y Sinnot, 2008)

Grosor deplato ~ 5mm 0.5
Didmetro del orificio 10mm
. Ah Ah 0,07 mz
valorejex » —~— = = 0,1 (10 %)

A, A, 0,69m?

Llevando a corte el valor del eje de abscisas con la recta cuyo valor corresponde a 0,5;

se lee en el eje de ordenadas C,= 0,72.

13,61)2 ( 1,44

0.72 834,5) = 31,48 mm liquido

Pérdida residual (residual head)

El valor de la pérdida residual se calcula a través de la ecuacion [III.68] (Towler y

Sinnot, 2008).

12,5-10° m o
h, = ———  [=] mm liquido [111. 68]
PL
12,5-10° m o
h, = %o " 14,98 mm liquido
834,5 -4
m
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La caida de presion total en el plato viene dada por la siguiente expresion:
he = hy + (hy + how) + hy [111. 69]
hs = 31,48 mm + (50,8 + 4,72 )mm + 14,98 mm = 101,98 mm liquido
En unidades de presion:
AP, =9,81-h,p, [111. 70]

m B kg
AP, =9,81 —-101,98-10 3m -834,5 — = 834,8 Pa
S m

Por lo tanto, teniendo en cuenta que la columna tiene 4 etapas sin incluir el calderin,

la caida de presion a través de la columna sera:
APt cotumna = 4 834,8 Pa = 3339 Pa = 3,34 kPa

Diserio de los bajantes (Retroceso ascendente o Downcomer liquid back-up)

El area de los bajantes y el espaciado entre platos debe ser tal, que el nivel del liquido
y la espuma en el bajante estén por debajo de la parte superior del plato en el vertedero. Si

esto no ocurre, la columna se inundara (Towler y Sinnot, 2008).

Teniendo en cuenta la Figura 11120, se puede calcular el retroceso ascendente del

bajante, hy,.

L]

Fig. 11120. Disefio del bajante (Towler y Sinnot, 2008)

hb = hd + (hW + how) + th [III 71]
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La pérdida de carga en el bajante puede determinarse a través de la ecuacion [II1. 72]
(Towler y Sinnot, 2008).

hye = 166-[ Lwa ] [=] mm [111. 72]

Siendo:
e L,q = Flujo masico de liquido en el bajante (kg/s).

e A, = El area puede ser 4, o 4,,, dependiendo de cual sea menor (m?).

ap

El area despejada bajo el bajante viene dada por la siguiente expresion (Towler y
Sinnot, 2008):

Agp = hap - Ly [111. 73]

Teniendo en cuenta que hg,, es la altura desde el fondo hasta la plataforma por encima

del plato. Esta altura normalmente es entre 5-10 mm inferior a la salida del rebosadero (Towler
y Sinnot, 2008).

hep = hy — 10 mm

Sustituyendo los datos en las ecuaciones anteriores, se obtienen los siguientes

resultados:
hap = 50,8 mm — 10 mm = 40,8 mm
Aap =40,8-10"3m-0,8m = 0,033 m?

En este caso se utiliza A,, por ser el valor mas pequefio de ambos.

2
0,34 X4
hge = 166 - S

T = 0,025 mm
834,5 m—%- 0,033 m?2

h, = 31,48 mm + (50,8 + 4,72 ymm + 0,025 mm = 87,02 mm liquido

El siguiente paso sera comprobar que el valor de h;, es menor que 0,5-(l;+h,,):
1
> (50,8 mm + 0,5 - 103 mm) = 275,4 mm > h, = 87,02 mm

Por lo tanto, una vez hecha la comprobacion, se puede concluir que este espaciado

entre platos es adecuado.
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Tiempo de residencia de bajante

Se debe de permitir un tiempo de residencia suficiente en el bajante para que el vapor
arrastrado se separe de la corriente del liquido, normalmente se recomienda un tiempo de
residencia de al menos 3 segundos (Towler y Sinnot, 2008).

_Aahyps

[111. 74]
Lwd

T

0,11 m?-87,02 - 1073 m - 834,5 k_g3
— m

t = =235s
kg
0,34 >
Numero de perforaciones en el plato
., y m- (10 - 1073 m)? 5 o
Area perforacion = 2 =79-107° m
Ah 0,07 mz

Numero perforaciones = =

= = 874 [
Areaperforacion 7,9 107> m? perforaciones

111.LA.3.2. Diseno del calderin

Como ya se ha comentado anteriormente se seguira el método Kern’s y los pasos alli
establecidos (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 1- Especificaciones de disefio

La ecuaciéon fundamental del disefio de intercambiadores que se va a utilizar es la

referida a la superficie exterior de los tubos:
q=Uy"Ag AT [111. 75]
Siendo:
e (= Potencia transferida a través del cambiador (W).

e U, = Coeficiente global de transmision de calor del lado exterior de los
tubos (W/m?°C).

e A, = Area de intercambio de calor a través de la superficie exterior de los

tubos (m?).

e AT, = Diferencia de temperatura media logaritmica entre el fluido caliente y el
fluido frio (°C).
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Las necesidades de calor en el fondo de la columna son de 1420 kW, dato obtenido
del Aspen Hysys. Dado que la temperatura en la corriente obtenida por colas es de 202,5 °C,
es necesario utilizar vapor de agua de media presion, ya que este es capaz de proporcionar
una temperatura de 240 °C y por medio de su condesado a la temperatura de saturacion,

logrando vaporizar la corriente de colas.

Teniendo en cuenta que el calor latente de vaporizaciéon del vapor de agua a 240 °C
tiene un valor de 1767 kJ/kg (Cengel, 2007), se puede calcular el flujo masico de vapor

necesario:
q = hrgoa0c " 1My [111. 76]
. 1420 kW 080k
My = 1767 k) kg B0 k9SS

Paso 2- Propiedades fisicas

Las propiedades del vapor de agua se obtienen del Cengel a temperaturas de
saturacion (240 °C) y de pelicula. Esta tltima es la media entre la temperatura de saturacion
y la temperatura en la superficie del tubo T,,;, la cual se estima en 237 °C, al finalizar los

célculos se comprueba esta temperatura para validarla.

240 + 237 .
Ty = ————=12385°

Tabla I1138. Propiedades para el disefio del calderin

Fluido caliente — Vapor de H,O

Propiedades a Ty, = 240 °C

p, (kg/m?®) 16,75
v (Pa.s) 1,7-1075
hrg (kJ/kg) 1767

Propiedades a Ty = 238,5 °C

p1 (kg/m3) 813,7
u, (Pas) 1,11-107*

cp1 (I/kg °C) 4760

k; (W/m K) 0,632
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Paso 3- Coeficiente global

Los valores del coeficiente global de transmision de calor para este tipo de calderin de
vapores organicos y agua esta entre 500 y 1000 W/m? °C (Towler y Sinnot, 2008). Se estima
en 897 W/m? °C y se comprobara mas adelante si ese valor es adecuado.

Paso 4- Definir tipo intercambiador y ATml

Se elige un intercambiador tipo hervidor de tubos en U segun la Figura 11163 del
Apéndice III.B. El vapor saturado de agua circula por los tubos y la corriente de colas de la

columna por la carcasa.

El calculo de la temperatura media logaritmica no es necesario por ser las dos

corrientes isotérmicas.
ATy = ATy, = (Tsat—vapor - Tsat—corriente) =240 —202,5=37,5°C

Paso 5- Area de transferencia

El area de intercambio estimada se obtiene despejando en la ecuacion [III 75]

obteniéndose la siguiente expresion:

| q 1420000 W 1221 m2
o= = = ) m
Uo ATm g7 o375

Paso 6- Dimensiones vy calidad tubos

Se eligen tubos para este tipo de intercambiadores con las siguientes dimensiones

recogidas en Figura 11160 del Apéndice III.B.
e D, =30 mm de didmetro exterior (Towler y Sinnot, 2008).
e D; =25 mm de didmetro interior (Towler y Sinnot, 2008).
e L; =2,44 mde longitud de los tubos (Towler y Sinnot, 2008).

Se elige una relacion entre la distancia entre centro de los tubos y el diAmetro exterior

de 1,25 para arreglo cuadrado (Towler y Sinnot, 2008).

pe = 1,25-D, = 1,25 - 30 = 37,5 mm
Al no ser corrosivo ninguno de los compuestos se elige como material de construccién
acero al carbono con un valor del coeficiente de transmision térmica de 60 W/m °C para una

temperatura media entre las paredes del tubo de 229,3 °C (Towler y Sinnot, 2008).
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Paso 7- Nimero de tubos

El nimero de tubos se obtiene dividiendo la superficie de intercambio requerida entre
la superficie lateral de un tubo (A)).

N, = A [111.77]
A, m-D,- L,
42,21 m?

N; = 183,5 = 184 tubos

T 7-30-1023m- 244m

Paso 8- Didmetros de la bancada de tubos y coraza

Para el diametro de la carcasa, es necesario conocer el valor del flujo de calor.

q—U AT = 897 w (240 2025)°C—336375W 336kW
A ° - m2°C ’ B “m2 T T m2

Como el flujo de calor esta comprendido entre 25000 y 40000 W/m?2, la relacién entre
el diametro de la carcasa y el diametro de la bancada de tubos es de 1,6 (Towler y Sinnot,
2008)

Es necesario calcular el flujo critico de calor (q.p) yYa que el flujo de calor obtenido debe
ser inferior a este. Para ello, q., se define por la correlacibn modificada dada por Zuber
(Towler y Sinnot, 2008).

Dt A
a = Ko+ (7). (—W) (09 (o= pu) - P10 [11.78]
Donde la tensién superficial del etanol es 0,02275 N/m y K, es una constante que toma
un valor de 0,44 para arreglo cuadrado y pitch 1,25. Para hallar el valor del calor latente del
etanol (A), se utilizan las siguientes constantes extraidas de la Figura IlI75 del Apéndice B

(Perry et al, 1997).
C, = 5,69 C, = 0,3359 C;=0 C,=0

Teniendo en cuenta que la temperatura de ebullicién del etanol a 1 atm de presion es
78,4 °C (351 K), que la temperatura critica del etanol es 514 K, y que el peso molecular del
etanol es 46 g/mol (Perry et al, 1997), el valor del calor latente del etanol se puede calcular de

la siguiente forma (Perry et al, 1997):

T
A= Cl . 107(1 _ Tr)C2+C3Tr+C4TrTr’ T‘r = T_ [IH 79]
Cc
0,3359
' J kJ kJ
A =5,69-107 (1——) =3,87-107 —— =38,7 — = 847,1 —
514 kmol mol kg
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Una vez hallado el valor de @ para el etanol a la temperatura de ebullicién, es posible

calcular el flujo critico de calor por la correlacion modificada de Zuber.

= 0,44 (37’5) (847’1) [0,02275 - 9,81 - (834,5 — 1,44) - 1,442]°25
qu - % \/m y ’ y ) )

1474
Qcp = 150 W

El flujo actual de calor en el calderin es de 33,6 kW/m?, por lo que se encuentra por
debajo del flujo critico de calor.

El diametro de la bancada de tubos (D,) puede calcularse mediante la ecuacion [II1. 80]
(Towler y Sinnot, 2008). Para ello, suponiendo un paso por carcasa y dos pasos por tubo, el
valor de K; sera 0,156 y el valor de n; sera 2,29, segun aparece en la Figura 11167 del Apéndice
I1l.B (Towler y Sinnot, 2008) y el nimero de tubos, para obtener el diametro de la bancada, al

ser en U hay que multiplicarlos por dos.

1
2 M Nt)n1

K

D, =D, - ( [111. 80]

=890 mm

2. 184)1/2'291

Db=30mm-(0’156

También es posible determinar el nimero de tubos en la fila central con la siguiente

expresion:

. D, 890 mm
Tubos enla fila central = — = —

= = 23,74 = 24 tub
p: 37,5mm uvos

Sabiendo que el flujo de calor es 33,6 kW/m?, se toma el diametro de la carcasa (D;)

como 1,6 veces el diametro de la bancada de tubos (D) (ver Figura 11161 del Apéndice 1lI.B).
D;=1,6-890mm=1424mm=1,42m

Para determinar la altura del rebosadero, hay que tener en cuenta que el nivel del
liguido en la carcasa suele considerarse entre un 72-80% de la diferencia entre el diametro
de la carcasa y el diametro de la bancada de tubos. Debe existir una altura libre de liquido de

0,25 m como minimo (Towler y Sinnot, 2008).
Altura libre de liquido = (D; — D) - 0,72 = (1424 — 890) mm - 0,72 = 384 mm =~ 0,38 m

Altura rebosadero = (1424 — 384) mm = 1040 mm
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364 mim ; ,

10440 rm [ f
. ; 20 mim
¥ s S i

Fig. l1121. Esquema de las dimensiones del calderin de la columna D-4 (elaboracion propia)

Paso 9- Coeficiente hi del interior de los tubos

Para el calculo de este coeficiente hay diversas correlaciones atendiendo a las
caracteristicas del flujo. En este caso al producirse condensacién por el interior de los tubos

se elige la correlacion de Chato (ecuacion [II1. 58]) (Incropera, 2006).
Siendo:
e g = Aceleracion de la gravedad (9,81 m/s).
e Las propiedades del vapor son a la temperatura de saturacion (Cengel, 2007).

e Las propiedades del liquido se toman a temperatura de pelicula, Tr. La

temperatura en la superficie del tubo, T,,;, es estimada y se comprobara al final

de los calculos.

3
h'sg = 1767000 + 3 4760 - (240 — 237) = 1772355 k]_g

9,81-813,7- (813,7 — 16,75) - 1772355 - 0,6323\"*°
= 13420

h; = 0,555 -
l < 1,11-10~*- (240 — 237) - 0,025

m? °C
Para su aplicacion se debe cumplir que Re,, < 35000:

_ D-u,-py

Re
v Iy

Siendo:

e u, = velocidad de vapor (m/s):

(T
4-0, _* (7 5)
‘l'lf'Di2 ‘l'['DL'2

Uy, =
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. ( 0,80 kg/s )
. _ , .
1841675 kg/m*) _ .o\ m

T - (0,025 m)2 s

Uy, =

Sustituyendo los valores se calcula el namero de Reynolds:

_0,025m- 0,531 m/s - 16,75 kg/m®

= 12992
1,7-1075 Pas < 35000

Re,

Paso 10- Coeficiente ho del lado coraza (exterior tubos)

El valor de h, se corresponde con el coeficiente de transmision de calor para ebullicién
nucleada (h,;), que puede calcularse mediante la correlacion dada por Mostinski (Towler y

Sinnot, 2008) representada en la ecuacion [l11.81].

P 0,17 P 1,2 P 10
h,, = 0,104 (P,)%69(q)%7 [1,8 (—) 4 (—) +10 (—)
Pc P P

——

[111.81]

Siendo:
e P =Presién de operacion (bar).
e Pc = Presion critica del compuesto a destilar (bar).

Para calcular el valor del coeficiente de transmision de calor en ebullicion nucleada
(hnp), €S necesario tener en cuenta que el liquido en ebulliciébn es una mezcla de varios
compuestos cuya temperatura de saturacion se desconoce. Por tanto, como la mezcla de
alimentacion contiene un 75,32 % de etanol, se consideran las condiciones de ebullicion del
etanol y posteriormente se realiza una correccion de coeficiente h,; segun la ecuacién dada

por Palen y Small (Towler y Sinnot, 2008) en la ecuacién [11.82].
De tal modo que las variables de la correlacién de Mostinski son:
P =1,013 bar
P. = 63,95 bar

Sustituyendo esos términos y el valor del flujo de calor (33,6 KW/m?) se tiene:

1,013)0'17 (1,013)1'2 (1,013)10

— ) 0,69 . . 103107
hn.p = 0,104 - (63,95) (33,6-10°%) [1,8 (63,95 63.95 63,95

—

hop = 2477,6 W/m? °C
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Como ya se ha comentado, se realiza una correccion del coeficiente de ebullicion

nucleada, se utiliza la ecuacion [l11.82].
hnbmezcia = fm * (hup) [111.82]
Calculamos previamente el factor de correccion f,:
frn = exp[—0,0083 * (Typ — Tp;)] [111. 83]

fn = exp[—0,0083 - (240 — 202,5)] = 0,733

w w
hO = hnb,mezcla = 0,733 ) 2427,2m = 1779,2 m

Paso 11- Coeficiente global de transmision Uo

El valor del coeficiente de transmision de calor basado en el area exterior del tubo se

calcula segun la siguiente expresion (Towler y Sinnot, 2008):

1 1 1 Do-ln(g—?) Dy 1 Dy

1
+ . +—-— I11.84
Upo ho hoa 2+ ky D; hiq D; hy [ ]

Siendo:
ho,q = 5000 —y (Towler y Sinnot, 2008)
k, = 53,24 — (Cengel, 2007)
h;q = 6000 —y (Towler y Sinnot, 2008)
0,03
1 1 1 003-In (—0,025) 003 1 003 1

Uo - 1779,2 * 5000 * 2-53,24 * 0,025 16000 * 0,025 113420

Uy, =906,8
0 m2°C
Justificacion de las unidades:
11 1 m m 1 m 1 m? . °C
Voo W _tTw _TTw TnTw twm W~ w
m2.-°C m2-°C m-°C m?2-°C m2-°C

El coeficiente U, se puede considerar suficientemente aproximado al valor de U

supuesto anteriormente (897 W/m? °C).
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Y la potencia real obtenida es:

q =906,8 (184 -7-30-10"3m" 2,44 m) -37,5 °C = 1438870 W = 1439 kW

m2°C
Potencia superior a la requerida de 1420 kW y se acepta como valida.

En el paso 2 se habia estimado una temperatura lado tubo T,,; = 237 °C para calcular
la temperatura de pelicula de T, = 238,5 °C con objeto de evaluar las propiedades por lo que

es necesario comprobarlas.

Te ‘ ‘ Tsat interior tubo

ho tubo hi

Twe 4 ’\Twi

4 Uo 4

Fig. 1l122. Esquema de la transferencia de calor a través de las paredes del calderin

(elaboracion propia)
Uy - (Tsat - Tc) =h; + (Tsat — Twi) = ho + (Two — T¢)

906,8 - (240 — 202,5) = 13420 - (240 — T,,;) => T,,; = 237,5 °C
906,8 - (240 — 202,5) = 1779,2 - (T,,, — 202,5) => Ty, = 221,6 °C
Las temperaturas que no difieren de las estimadas de manera significativa para

modificar las propiedades evaluadas.

IIl.LA.4. Calculos de la columna de destilacién D-5

111.LA.4.1. Dimensionado de la columna

Se sigue el mismo procedimiento que en la columna D-4.

Altura de la columna

La columna cuenta con 8 etapas tedricas incluyendo el calderin, por lo que si se

supone una eficacia para los platos del 78% (Walas, 1988), se obtiene:

7
Nyeates = 078 = 9 platos
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Para calcular la altura de la torre, se debe tener en cuenta que es necesario afiadir

una longitud de 4 ft (1,22 m) por la parte superior de la torre y 6 ft por la parte inferior de la
torre (1,83 m) (Walas, 1988).

Altura columna = 0,5m-9platos +1,22m+183m=7,6m

Velocidad de inundacién

Con la ecuacion [11.61] se determina el factor de circulacion liquido-vapor.

0,02 ( 3,25

0,5
Fy=—- = 4
V70,31 898,2) 0,00

Con la Figura 11116 se obtiene K;=0,1.

La velocidad de inundaciébn se estima con la correlacion dada por Fair
(ecuacion [111.62]).

o1 (898,2 — 3,25)0'5 e
e 3,25 = Lebm/s

Diametro de la columna

Para determinar la velocidad de vapor, se sigue el mismo procedimiento que en la
columna D-4

898,2 — 3,25)0'5 o8
3,25 =08m/s

oo |03
¢~ 1325087 ™"

m-D?  m-0,4°
4 4

u, = (=0,171-0,52 + 0,27 - 0,5 — 0,047) - (

Por lo tanto, el area total sera:

A, =

=0,13m?

Ay = 0,12-0,13m? = 0,02 m?
A, =A,— Ay =013m?—0,02m? = 0,11 m?
Ag=A,—2-4;=0,13m2—2-0,02m? = 0,1 m?

Ap=01-4,=01-0,1m?=0,01m?
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Longitud del vertedero

La longitud del vertedero se determina mediante la Figura Il117.

Ag_002m* (12 %)
A, 013mZz °
Leyendo en la figura anterior en el eje de ordenadas el valor de 12 %, y llevando a

corte con la curva se obtiene un valor en el eje de abscisas de 0,75.

Ly Ly
D_c_ O,4m_0'75 -1,=03m
Cresta del liquido en el vertedero
2
002k T
how = 750 - T S = 1,4 mm liquido
898,29 .03 m

m3
El peso del vertedero (h,,) se toma como valor 50,8 mm de liquido (Walas, 1988).

Punto de llorigueo (weep point)

Se determina el valor de la constante K,, utilizando la Figura 11118 y habiendo
considerado de nuevo un valor del diametro de orificio de 10 mm.

hy, + hoy =508mm + 1,4 mm = 52,2 mm © Valor eje x

K, = 30,05
30,05-09- (25,4 —10)
uy = (3.25)0% =8,98m/s
~ ( 0,31kg/s )
Velocidad actual del vapor = Z—"; = 3'20?0161—97‘{:;3 =988m/s

La velocidad actual del vapor en la columna es mayor que la minima para el goteo, por
lo que el disefio es adecuado, ya que al superarse la velocidad minima, u;, se evita el
fendmeno no deseado de lloriqueo en los platos de la columna.
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Caida de presién en cada plato

El valor del coeficiente C, se puede hallar a través de la Figura I1119 considerando un
grosor de plato tipico de 5 mm.

Grosor deplato ~ 5mm

= =0,5
Didametro del orificio 10mm

l j s h—0107 2—01 10 %
ﬁ_ ~— — —
valor eje x L, A, 0,60 m? ,1 (10 %)

Llevando a corte el valor del eje de abscisas con la recta cuyo valor corresponde a 0,2,

se lee en el eje de ordenadas (€,=0,72.

8,98)2 ( 3,25

0.72 898,2) = 28,31 mm liquido

hd=51-(

Pérdida residual (residual head)

El valor de la pérdida residual es:

12,5-103m o
h, = — a 13,92 mm liquido

898,24
La caida de presion total en el plato viene dada por la siguiente expresion:
hs = 28,31 mm + (50,8 + 1,4) mm + 13,92 mm = 94,43 mm liquido
En unidades de presion:

m 3 kg
AP, =9,81 —-94,43-107°m -898,2 — = 832,1 Pa
s m

Por lo tanto, teniendo en cuenta que la columna tiene 9 platos reales sin incluir el

calderin, la caida de presién a través de la columna sera:
AP; corumna = 9 832,1 Pa = 7467 Pa ~ 7,47 kPa

Disefo de los bajantes (Retroceso ascendente o Downcomer liquid back-up)

hap = 50,8 mm — 10 mm = 40,8 mm

Agp = 40,8+ 1073 m-0,3m = 0,012 m?
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En este caso se utiliza A,, por ser mas pequefio que A4,.

2
0,02 X9
hge = 166 T S = 0,001 mm
898,2 m—%- 0,012 m?

h, = 28,31 mm + (50,8 + 1,4) mm + 0,001 mm = 80,52 mm liquido
El siguiente paso ser4 comprobar que el valor de h;, es menor que 0,5:(I;+h,,):
1
> (50,8 mm +0,5- 103 mm) = 275,4 mm > h;, = 80,52 mm

Por lo tanto, una vez hecha la comprobacion, se puede concluir que este espaciado

entre platos es adecuado.

Tiempo de residencia de bajante

0,02m?-80,52 - 1073 m - 898,2 k—‘%
— m

t, = =505s
0,02 kg
S
Numero de perforaciones en el plato
: . m-(10 - 1073 m)? s
Area perforacion = 2 =79-10"° m?
Ay, 0,01 m?

Numero perforaciones = = = 124 perforaciones

Area perforacion 7,9 -1075 m2

111.LA.4.2. Diseno del calderin

Como ya se ha comentado anteriormente se seguird el método Kern’s y los pasos alli

establecidos (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 1- Especificaciones de disefio

Las necesidades de calor en el fondo de la columna son de 214,3 kW, dato obtenido
del Aspen Hysys. Dado que la temperatura en la corriente obtenida por colas es de 256,6 °C,
es necesario utilizar vapor de agua de media presién, ya que este es capaz de proporcionar

una temperatura de 300 °C.
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Teniendo en cuenta que el calor latente de vaporizaciéon del vapor de agua a 300 °C
es de 1405 kJ/kg (Cengel, 2007), se calcula el flujo mésico de vapor necesario:

214,3 kW

q = hfg300°c "My = My, = 1205 k) Jkg 0,15kg/s

Paso 2- Propiedades fisicas

Las propiedades del vapor de agua se obtienen del Cengel a temperaturas de
saturacion (300 °C) y de pelicula. Esta ultima es la media entre la temperatura de saturacion
y la temperatura en la superficie del tubo T,,;, la cual se estima en 295 °C, al finalizar los

calculos se comprueba para validarla.

300 + 295 .
Tf = T = 297,5 C

Tabla 11140. Propiedades para el disefio del calderin

Fluido caliente — Vapor de agua

Propiedades a Ty, = 300 °C

py (kg/m?) 46,15
v (Pa.s) 1,96 107>
hrg (kJ/kg) 1405

Propiedades a Ty = 297,5 °C

pi (kg/m®) 713,8
i, (Pas) 8,6-107°

cp1 (J/kg °C) 5750

k; (W/m K) 0,548

Paso 3- Coeficiente global

Los valores del coeficiente global de transmision de calor para este tipo de calderin de
vapores organicos y agua esta entre 500 y 1000 W/m? °C (Towler y Sinnot, 2008). Se estima

en 600 W/m? °C y se comprobara mas adelante si ese valor es adecuado.
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Paso 4- Definir tipo intercambiador y ATml

Se elige un intercambiador tipo hervidor de tubos en U. El vapor saturado de agua
circula por los tubos y la corriente de colas de la columna por la carcasa.

El célculo de la temperatura media logaritmica no es necesario por ser las dos

corrientes isotérmicas.
ATy = ATy, = (Tsat—vapor - Tsat—corriente) = 300 — 256,6 = 43,4 °C

Paso 5- Area de transferencia

El area de intercambio estimada es:

_ 214300 W
600 W/m2°C-43,4°C

= 8,23 m?

Paso 6- Dimensiones vy calidad tubos

Se eligen los tubos con las mismas dimensiones que en el calderin de la columna D- 1.
e D, =30 mm de didmetro exterior (Towler y Sinnot, 2008).
e D; =25 mm de diametro interior (Towler y Sinnot, 2008).
e L; =2,44 mde longitud de los tubos (Towler y Sinnot, 2008).

Se elige una relacion entre la distancia entre centro de tubos y el diametro exterior de
1,25 (Towler y Sinnot, 2008).

pr =1,25-D, = 1,25 - 30 = 37,5 mm

Paso 7- Numero de tubos

El nimero de tubos se obtiene dividiendo la superficie de intercambio requerida entre

la superficie lateral de un tubo (A)).

8,23 m?

N, =
" 1.30-103m- 244m

= 35,8 = 36 tubos

Paso 8- Diametros de la bancada de tubos y coraza

Para el diametro de la carcasa, es necesario conocer el valor del flujo de calor.

w kw
- (300 — 256,6) °C = 26040 — ~ 26,04 —
m m

q
= Uo " ATy = 600 ——

Es necesario calcular el flujo critico de calor (q.) yYa que el flujo de calor obtenido debe

ser inferior a este. Para ello, q., se define por la correlacion modificada dada por Zuber
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(Towler y Sinnot, 2008). La tensién superficial del etil levulinato es 0,0357 N/m (Wolframalpha,
2021) y K, es una constante que toma un valor de 0,44 para pitch cuadrado. El valor del calor
especifico de vaporizacion del etil levulinato es 358,4 kJ/kg (Wolframalpha, 2021).

= 0,44 (37’5) (358’4) [0,0357 - 9,81 - (898,2 — 3,25) - 3,252]%25
qu_ 4 30 m ’ ’ y ) )

kw
Aep =250 —

El flujo actual de calor en el calderin es de 26,04 kW/m?, por lo que se encuentra por
debajo del flujo critico de calor.

El diametro de la bancada de tubos (D, ) puede calcularse mediante la ecuacion [I11. 80]
(Towler y Sinnot, 2008). Para ello, suponiendo un paso por carcasa Yy dos pasos por tubo, el
valor de K; sera 0,156 y el valor de n, sera 2,291 (Towler y Sinnot, 2008) y el nimero de

tubos, para obtener el diametro de la bancada, al ser en U hay que multiplicarlos por dos.

Z'Nt
Dy =Dy ()
1

1/nq
=436 mm

2. 36)1/2,291

= 30mm - (0,156

También es posible determinar el nimero de tubos en la fila central con la siguiente

expresion:

D, 436 mm

Tubos en la fila central = —

=————=11,62 = 12 tub
p: 37,5mm uvos

Sabiendo que el flujo de calor es 26,04 kW/m?, se toma el didmetro de la carcasa (D;)
como 1,8 veces el didmetro de la bancada de tubos (D) (ver Figura 11161 del Apéndice 111.B).
D;=1,8-436 mm=785mm =0,785m

Para determinar la altura del vertedero, hay que tener en cuenta que el nivel del liquido
en la carcasa suele considerarse entre un 72-80% de la diferencia entre el diametro de la
carcasa y el diametro de la bancada de tubos. Debe existir una altura libre de liquido de 0,25

m como minimo (Towler y Sinnot, 2008).
Altura libre de liquido = (Ds — Dp,) - 0,72 = (785 — 436) mm - 0,72 = 251 mm ~ 0,25 m
La altura del vertedero sera:

Altura rebosadero = (785 — 251) mm = 534 mm
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F 3
.y
251 mam '
Fy
534 tnm $36 s
\ e Y

Fig. I1123. Esquema de las dimensiones del calderin de la columna D-5 (elaboracion propia)

Paso 9- Coeficiente hi del interior de los tubos

Para el calculo de este coeficiente hay diversas correlaciones atendiendo a las
caracteristicas del flujo. En este caso al producirse condensacién por el interior de los tubos
se elige la correlacion de Chato (ecuacion [II1. 58]) (Incropera, 2006).

3
h'rg = 1405000 + = - 5750 - (300 — 295) = 1415781 k]—g
b osss . (28117138 (7138 4615) - 1415781 -0,548° o 5002 W
L 8,6 - 1075 - (300 — 295) - 0,025 a m2 °C

Para su aplicacion se debe cumplir que Re,, < 35000:

_ D-u,-py
Hy

Re,

Siendo:

e u, =velocidad de vapor (m/s):

4 ( 0,15 kg/s )
36 - 46,15 kg/m3

Y = TTT0,025 m2

=0,19m/s

Sustituyendo los valores se calcula el nimero de Reynolds:

_0,025m-0,19m/s - 46,15 kg/m3

R
& 196-10-5 Pas

= 11047 < 35000

Paso 10- Coeficiente ho del lado coraza (exterior tubos)

El valor del coeficiente de transmision de calor en ebullicién nucleada (h,;,) se calcula

mediante la correlacién de Mostinski (Towler y Sinnot, 2008) segun la ecuacion [II1.81]. En
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este caso, el valor de P es de 1,013 bar, el de P, es de 32,7 bar para el etil levulinato y el valor
del flujo de calor es 26,04 kw/m?>.

1,013\%% 1,013\ 2 1,013\*°
Ryp = 0,104 - (32,7)%6° - (26,04 - 103)°7 - [1,8( ) + 4( ) + 10( ) ]

32,7 32,7 32,7
hpy = 1506,3 W/m?2 °C

Como ya se ha comentado, se realiza una correccion del coeficiente de ebullicion

nucleada, se utiliza la ecuacion [11.82].
Calculamos previamente el factor de correccion f,:

fn = exp[—0,0083 - (300 — 256,6)] = 0,698

ho = hnb,mezcla = 0,698 - 1506,3

w 20
—ec = 1051 W/m? °C

Paso 11- Coeficiente global de transmision Uo

El valor del coeficiente de transmision de calor basado en el area exterior del tubo es:

0,03
11 1 0103'“1(—0,025) 003 1 003 1

Uo ~1051 75000 T 2-5324 10,025 6000 ' 0,025 9902

UO = 656

m2°C

El coeficiente U, se puede considerar suficientemente aproximado al valor de U

supuesto anteriormente (600 W/m? °C).

Y la potencia real obtenida:

q = 656 +(36-m-30-10"3m- 2,44 m) - 43,4 °C = 235699 W = 235,7 kW

m?2°C
Potencia superior a la requerida de 214,3 kW y se acepta como valida.

En el paso 2 se habia estimado una temperatura lado tubo T,,; = 295 °C para calcular

la temperatura de pelicula de T = 297,5 °C con objeto de evaluar las propiedades por lo que

es necesario comprobarlas.
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Te ‘ ‘ Tsat interior tubo

ho tubo hi

Two 4 ’\Twi

4 Uo 4

Fig. 1lI24. Esquema de la transferencia de calor a través de las paredes del calderin
(elaboracién propia)
U- (Tsat - Tm) =h; - (Tsae — Twi) = ho - (Two — Tin)
656 - (300 — 256,6) = 9902 - (300 — T,,;) => Ty = 297 °C
656 - (300 — 256,6) = 1051 - (T,,, — 256,6) => Ty, = 283,7 °C

Las temperaturas que no difieren de las estimadas de manera significativa para

modificar las propiedades evaluadas.

111.A.4.3. Diseio del condensador

Se seguird el método Kern’s indicado en el disefio del calderin de la columna D-4, no

repitiendo lo ya expuesto en el mismo.

Paso 1- Especificaciones de disefio

H.O agua enfriamiento

Ti=10°C Teo=25°C

ETLA —Corriente 41
Thi= 199,8 °C Tho=198,8 °C

\ 4

Fig. l1125. Esquema del condensador (elaboracion propia)
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Se va a condensar la corriente 41 rica en etil levulinato (98,1 %) con un flujo masico
de 1127 kg/h desde su temperatura de saturacion a 199,8 °C, datos obtenidos del Aspen
Hysys, mediante agua que entra a 15 °C y sale a 25 °C, con un incremento de 10 °C (Walas,
1988).

Se establecen para el fluido frio los sufijos —c- y para el caliente el sufijo —h-. Los datos
de las propiedades del agua son obtenidos a temperatura media de 20 °C (Cengel, 2007).

_ (15+25)°C

- - =20°C

Haciendo un balance de capacidad calorifica (ecuacién [III. 43]) y siendo:

e ¢ = Potencia del condensador obtenida del Aspen Hysys (213,1 kW).

. = Flujo masico de agua (kg/s).

e, = Calor especifico del agua (4182 J/kg °C).

T.; = Temperatura de entrada (15 °C).

T., = Temperatura de salida (25 °C).

Despejando se obtiene el flujo masico de agua necesario:

. q 213100 W kg kg
me = = ] = 5,10 — = 18344 T
Cp : (TCO - TCL) 4182 m N (25 - 15) OC s

Paso 2- Propiedades fisicas

Las propiedades del vapor de etil levulinato: densidad, calor latente de evaporacién y
viscosidad se toman del programa Aspen Hysys a temperatura de saturacion de 199,8 °C. A

temperatura de pelicula, Tr, se toman las propiedades del liquido y a la temperatura en la

pared exterior del tubo, T, la viscosidad del liquido.

La temperatura de pelicula es la media entre la temperatura de saturacion, T, Y la
temperatura en la superficie exterior del tubo, T, , esta Ultima se estima en 94 °C, al finalizar

los calculos se comprueba para validarla.

(199,8 +94) °C
r- 2
En la Tabla 11141 se recogen todas esas propiedades necesarias para los céalculos

=147 °C

obtenidas del Aspen Hysys.
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Tabla Ill41. Propiedades para el disefio del condensador

Fluido caliente — Corriente 41 (EtLA) Fluido frio -Agua
Propiedades a Ty, = 199,8 °C Propiedades a T,;, =20 °C

Py (kg/m?3) 3,25 p (kg/m?3) 998
by (Pas) 9,6-107° u (Pas) 1-1073
htg (kJ/kQ) 681 wy; (Pas)a3d9°C 6,53-107*

Propiedades a T = 147 °C ¢p (J/kg.°C) 4182
p; (kg/m?) 889,9 k (W/m K) 0,598
w (Pas) 3,8-107*

o (Pas)a94°C 6,55-107*
cp1 (kg °C) 2062
k; (W/m K) 0,12

Paso 3- Coeficiente global

Los valores del coeficiente global de transmision de calor para este tipo de
condensador de vapores organicos y agua esta entre 700-1000 W/m? °C (Towler y Sinnot,

2008). Se estima en 618,8 W/m? °C y se comprobara mas adelante si ese valor es adecuado.

Paso 4- Definir tipo intercambiador y ATml

Se elige un intercambiador de carcasa y tubos con 1 paso de carcasa y 2 pasos de
tubos, con cabezal flotante interno segun Figura Il176 del Apéndice 111.B. El vapor saturado de
etil levulinato como es habitual circula por la coraza y el agua de refrigeracion por los tubos,

ya gue estos son mas faciles de limpiar (Towler y Sinnot, 2008).
Se define la temperatura media logaritmica para flujo a contracorriente.
(199,8 — 15) — (199,8 — 25)

(199,8 — 15)
" (199,8 —25)

= 179,75 °C

ATy =
l

Para el calculo del coeficiente F a contracorriente se hallan previamente los
coeficientes S y R, y se busca su valor en la Figura 11162 del Apéndice 11l.B (Towler y Sinnot,
2008).
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Las diferentes temperaturas se identifican por T las de la coraza y t las de los tubos,
manteniendo los sufijos —i- entrada y —o- salida:

(@ —-t)  (25-15)°C
(T, —t;)  (199,8 —15) °C

= 0,054

_(T;-T,)  (199,8-199,8)°C

= =)~  @-1m3<

El factor F toma de valor la unidad, valor tipico cuando hay cambio de fase:
AT,, = AT, - F =179,75°C -1 = 179,75 °C

Paso 5- Area de transferencia

El area de intercambio es:

| q 213100 W o1
0o = = =1, m
Up- AT 6188 % 179,75 °C

Paso 6- Dimensiones vy calidad tubos

Se eligen tubos para este tipo de intercambiadores con las siguientes dimensiones
recogidas., eligiendo una relacion entre la distancia entre centro de tubos y el diametro exterior
de 1,25 (Towler y Sinnot, 2008). Ver Figura 11159 del Apéndice Il1.B.

e D, =31,75 mm de didmetro exterior (1-1/4”) con un espesor de 2,11 mm.
e D; =27,5 mm de didmetro interior.

e L; =1,83 mde longitud de los tubos (Towler y Sinnot, 2008).

e p; = El pitch se define como 1,25 veces D,,.

pe =1,25-D, = 1,25 - 31,75 = 39,69 mm.
Al no ser corrosivo ninguno de los compuestos se elige como material de construccién
acero al carbono con un valor del coeficiente de transmision térmica de 60 W/m °C para una

temperatura media entre las paredes de del tubo de 67 °C (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 7- Niumero de tubos

El nimero de tubos se obtiene dividiendo la superficie de intercambio requerida entre

la superficie lateral de un tubo, como viene definido en la ecuacion [lIl.77].

_ 1,91 m?
T 1m-31,7-103m -1,83m

N; = 10,5 = 11 tubos
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Se elige N, = 12 tubos porgue no se puede coger un niumero impar de tubos por ser 2

pasos por tubo.

En este punto es necesario calcular la velocidad del agua por el interior de los tubos
para verificar que esta dentro de los limites aceptados (Towler y Sinnot, 2008). La velocidad
se define como el flujo volumétrico dividido por la seccion de transporte. A su vez, el flujo
volumeétrico (Q,) es igual al flujo masico dividido por la densidad.

me 510kg/s B
= —=—""-"7 _—-51-10"3m3
Qv p 998 kg/m3 51107 m?/s

La seccion interior de un tubo es:

7-D;2  mw-(27,53-1073 m)?
S, = 4‘ _ Z )=5,95-10—4m2

El nimero de tubos considerados para la velocidad, N,,, es igual al nimero de tubos

dividido por el nimero de pasos por tubo, P,.

N _ N 12tubos
vop, 2

= 6 tubos
Por lo que se tiene que la velocidad en el interior de los tubos u; es:

o Q 51-1073m3/s
~S.-N,  595-10~* m2 -6 tubos

U =1,43m/s

La velocidad del agua en tubos debe estar entre 1,5 y 2,5 m/s por lo que es aceptable

el resultado obtenido (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 8- Diametros de la bancada de tubos y coraza

El diametro de la bancada de tubos y el diametro de coraza se hallan con las
ecuaciones [II1.80] y [III.85] (Towler y Sinnot, 2008).

Siendo:
e D, = Diametro de la bancada de tubos (m).
e D, = Diametro exterior de los tubos (m).
e N, = Numero total de tubos.

e k; yn, = Coeficientes dependientes del arreglo, nUmero de pasos y pitch. Se
determinan segun la Figura 11167 del Apéndice Il.B (Towler y Sinnot, 2008). En

este caso es arreglo triangular, el pitch es 1,25 veces D,, y se tiene 12 tubos.
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1
12 \2207 0,184 184
0,249) = Dot m = tetmm

D, =31,7- 10-3m-(
El didmetro de la coraza Dy es igual:

Siendo:
e D, = Diametro de la bancada de tubos (m).

e (; = Separacion entre la bancada de los tubos y la coraza (m). Depende de D,
y del tipo de disposicion de los tubos. En este caso, se escoge Split-ring floating
head y para D,= 184 mm se tiene C;= 48 mm, Figura I1168 del Apéndice II.B
(Towler y Sinnot, 2008).

Luego sustituyendo estos dos valores se tiene:

Ds = 184 mm + 48 mm = 232 mm

Paso 9- Coeficiente hi del interior de los tubos

Se recurre a la correlacion de Sieder y Tate (ecuacion [111.45]) (Towler y Sinnot, 2008).
Para poder aplicar dicha ecuacion se tiene que cumplir:
e Re >10000

e 0,7< Pr<160

e L/D,=>10
Siendo:
D b 998 %9 . 143™ . 2753.10% m
cUs * c Ut * . 3 ’ )
Re:p t e:p t U m S r =39199

[ 2 1.10-3 9

s-m

J . 1.10-3 K9
P_Cp'li_4182kg°C (1-10 S-m)_7
0,598

m °C
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Sustituyendo valores:

-3 0,14
N, = 0,027 - 3919908 . 7033 . 110 =257,7
ue 6,53 - 104 e

Conociendo el valor de N,, se puede determinar el coeficiente de conveccion

interno, h; despejando de la ecuacién [l11.46] (Towler y Sinnot, 2008).

N, -k 257,7-0598 %
D; 27,53-103m m2 °C

Paso 10- Coeficiente ho del lado coraza (exterior tubos)

Utilizaremos la correlacion de Kern’s que indica para condensado sobre una bancada
de tubos la ecuacion [II1.86] (Towler y Sinnot, 2008):

1
. — . g\3 1
pi (o= py) g) = (111 86]

h, = O,95-kl-< T

Siendo:
e h, = Coeficiente conveccion lado coraza (W/m? °C).
e p, = Densidad del liquido (kg/m?3).
e p, = Densidad del vapor (kg/m?3).
e g =Aceleracion de la gravedad (m/s?).

e N.= Numero de tubos en un fila central.

Dy 184 mm
N, = —=————=4,63tubos = 5 tub
¢ = 5. 3969 mm ubos ubos

e Nr =Numero de tubos en una fila vertical. Se toman 2/3 de N, (Towler y Sinnot,
2008).

2 2
N, = §-NC:§-4,63:3tubos

e 7, = Flujo masico del vapor obtenido del Aspen Hysys (1127 kg/h).

¢ [ = Flujo de condensado por unidad de longitud del tubo (kg/m s).

1h
m 1127 kg/h - 575p2 k
L= 3600s _ 4 435. 10-2 ﬁ

I = =
L;-N; 1,83m-12 tubos
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Sustituyendo todos los valores se obtiene h,:

1
889,9 - (889,9 — 3,25) - 9,81)§ 3 1

= . . 6 =
h, = 0,95 - 0,12 < 38 10" 1425 102 1062

m2 - °C

Justificacion de las unidades:

kg kg m\3 1
LW (mimieE) oW iy W
°"m-c \ kg kg _m~°C'(m3) "~ m2.°C
m-s m-s

Paso 11- Coeficiente global de transmision Uo

Refiriéndonos al lado exterior de los tubos y empleando la ecuacion [I11.48]
(Incropera, 2006).

Siendo:

e k; = Coeficiente de transmision de calor en el tubo de acero al carbono a la

temperatura media entre los lados del tubo (67 °C).

e h,y, hiy = factores de ensuciamiento en el interior del serpentin y en el interior

del reactor, ambos valores son 5000 W/m? K (Towler y Sinnot, 2008).

Sustituyendo valores:

1

1 3175 1 3175 1 1 3175-10° . (3175
1062 727,53 5597 * 27,53 '5000 T 5000 T 2-59 'l"(27,53)

U, =

U, =618,6 W
o " m2.°C

Que es el estimado por haberse realizado después de varias iteraciones no
presentadas, y por lo tanto haber llegado a la solucién aceptada. Se calcula la cantidad de

calor intercambiada.
q="Uy Ay AT, =618,6-(12-1m-31,75- 1073 . 1,83) - 179,75 = 243,5 kW

Es ligeramente superior a las necesidades reales que son de 213,1 kW y se da como

valido el célculo.

En el paso 2 se habia estimado una temperatura lado tubo T,,, = 94 °C para calcular

la temperatura de pelicula de T, = 147 °C, y una temperatura T,,; = 40 °C para evaluar las

propiedades, por lo que es necesario comprobarlas.
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Tat | Ta
hg tubo h;
T-.-,'r_-. Tlﬁ i

Fig. 11126. Esquema de la transferencia de calor a través de las paredes del condensador

(elaboracién propia)

Uy - (Tsat - Tm) =h; - (Twi —Tn) = ho * (Tsat — Two)
618,6 - (199,8 — 20) = 5597 - (Twi —-20) => Twi = 39,87 °C
618,6 - (199,8 — 20) = 1062 - (199,8 — Two) =>T,, =95°C

Practicamente las estimadas por lo que se dan por validas.

Paso 12- Calculo de las caidas de presién

Por el lado del tubo, se emplea la siguiente correlacion (Towler y Sinnot, 2008).

. L¢ L™ p U’
AP, = N, - [8 Jfee (D_L) : (m) + 2,5] : 2 [II1. 87]

Siendo:

e jr = Factor de friccion para interior de tubos (0,0034) (ver Figura 11164 del
Apéndice III.B).

e m= Coeficiente que depende del tipo de régimen (0,14) para flujo turbulento
(Towler y Sinnot, 2008).

2
998 K9 .1 432 TV
m S
2

AP, =2(8-34-1073 ( 183 ) 1107 _0’14+25
t= ’ 27,53-10-3/\6,53 - 104 ’

AP, = 9014,8 Pa

El resultado es valido ya que el valor de caida de presién por el lado del tubo es menor
a 35000 Pa (Towler y Sinnot, 2008).

Por el lado de la coraza, se emplea la siguiente correlacion (Towler y Sinnot, 2008).

D L .uZ -0,14
APS=8-ij-<D—S)-(E)-pv25 -(”l) [111. 88]
e

Hwo
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En este caso la correccion por viscosidad se desprecia porque entre 190 °C y 180 °C

es insignificante.
Siendo:
e [ = Longitud de los tubos (m).

e jss= Factor de friccion para coraza, depende de Re. (ver Figura 11166 del
Apéndice I11.B).

e D, = Diametro de la coraza (m).
e 1, = Viscosidad dinamica del liquido (Pa s)

e u,,= Viscosidad dinamica a la temperatura de la superficie exterior del tubo
(Pas).

e u,= Velocidad del vapor en la coraza (m/s)

e [, = Distancia entre baffles (m). Para condensado se fija que [,=D; (Towler y
Sinnot, 2008).

Hay que calcular el nimero de Reynolds y de Prandlt para el lado de la coraza por lo

gue hay que calcular el area de paso, el flujo volumétrico y la velocidad.

El 4rea de paso por coraza, Ag, se define de la siguiente manera (Towler y Sinnot,
2008).

pe — D, 39,68 — 31,75
= Dyl = ————
P 39,68

+(232-1073) - (232-1073) = 1,074 - 1072 m?

El diametro equivalente, D,, para arreglo triangular viene dado por la siguiente

expresion (Towler y Sinnot, 2008).

1,10 1,10
D, = ——-(p? — 0917 D) = =~ (39,687 — 0,917 -31,75%) = 22,5 mm = 2,25- 10 m
o )

El flujo volumétrico y la velocidad vienen dados por las expresiones:

1h
m 1127 kg /h - 575p=
0, = —h - 36005 _ 9,61-10-2m3/s
Pv 3,25 kg/m3

) _Qu_ 961-1072m3/s
S A, 1,074-10"2m?

= 8,94 m/s

Para un vapor a presion atmosférica se recomienda una velocidad inferior a 10 m/s,

por lo que es adecuada (Towler y Sinnot, 2008).
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_ prug-D,  3,25-894-225-1072

R
¢ ", 9,6 10-6

= 68257

Con este numero de Reynolds se busca el factor de friccién en la Figura 11164 del
Apéndice IIl.B que da un valor de 0,024.

AP, = 8- 0,024 (232) ( 1,83 ) 3258947\ (38-1074\ "
s= o5 225) \232-10-3 2 6,55 - 10-* = ¢

Lo que es perfectamente asumible por ser menor a 0,5 veces la presion atmosférica
(Towler y Sinnot, 2008).

IIl.LA.5. Célculos de los intercambiadores de calor

I11LA.5.1. Cambiador de calor E-112

Se seguira el método Kern’s indicado en el disefio de los equipos anteriores (serpentin
y encamisado de los reactores, calderines y condensador de las columnas de destilacién), no

repitiendo lo ya expuesto los mismos.

Paso 1- Especificaciones de disefio

A
H.O agua enfriamiento
Teo=15°C
Tei=12,86 °C
EtOH —Corriente 39.2
— o
Tn=79.1%C - Tho=78.1°C

v

Fig. llI27. Esquema del cambiador E-112 (elaboracién propia)

Se va a condensar parte de la corriente 39 con un flujo masico de 3612 kg/h desde su
temperatura de saturacion a 79,1 °C, datos obtenidos del Aspen Hysys, mediante agua que

entra a 12,86 °C y sale a 15 °C, datos obtenidos del Aspen Energy Analyzer.

Del balance de capacidad calorifica se obtiene el flujo masico de agua necesario:

948234 W k k
1 = 105,8 59 380888 %9

Cp - (Tco — Tci) 4188 kg]—oc - (15 -12,86) °C S h

me =
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Paso 2- Propiedades fisicas

Las temperaturas en los lados del tubo se comprobaran posteriormente.

(791 +443)°C

f 2
_ (12,86 +15)°C

me 2

=61,7°C

= 13,93 °C = para el agua

Tabla Ill42. Propiedades para el disefio del cambiador E-112

Fluido caliente — Corriente 39.2

Fluido frio — Agua

Propiedades a Ty, = 78,6 °C

Propiedades a T,,, = 13,93 °C

py (kg/m?) 1,45 p (kg/m3) 999,2
by (Pas) 1,08:107° u (Pas) 1,19-1073
hig (kJ/kg) 945,6 w,; (Pas)a20,1°C  1-1073

Propiedades a Ty = 61,7 °C

p; (kg/m?3) 762,1

u, (Pas) 5,26 -107*

o (Pas)a44,3°C 6,67 - 1074
cp1 (kg °C) 3128
K, (W/m K) 0,163

¢, (3/kg.°C) 4188
k (W/m K) 0,587

Paso 3- Coeficiente global

Los valores del coeficiente global de transmision de calor para este tipo de

condensador de vapores organicos y agua esta entre 700-1000 W/m? °C (Towler y Sinnot,

2008). Se estima en 732,4 W/m? °C y se comprobara mas adelante si ese valor es adecuado.

Paso 4- Definir tipo intercambiador y ATml

Se elige un intercambiador de carcasa y tubos con 1 paso de coraza y 2 pasos de

tubos, con cabezal flotante interno. El vapor saturado de etanol como es habitual circula por

la coraza y el agua de refrigeracién por los tubos, ya que estos son mas faciles de limpiar

(Towler y Sinnot, 2008).

El calculo de la temperatura media logaritmica para flujo a contracorriente es:

ATml =

(Tho = Tei) = (T — Teo) (78,1 —12,86) — (79,1 — 15)

(Tho _ Tci)

In =t _cte

(Thi - Tco)

n (78,1 —12,86)
(79,1 —15)

= 64,67 °C
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3 (t, — t;) _ (15-12,86)
(T —t) (79,1 -12,86)
(T, -T,)  (791-781)
 (t,—t)  (15-12,86)

S

= 0,032

= 0,467
El factor F toma de valor la unidad, siendo el valor tipico cuando hay cambio de fase
(Towler y Sinnot, 2008).
AT,, = ATy, - F = 64,67 °C-1 = 64,67 °C

Paso 5- Area de transferencia

El area de intercambio estimada es:

| q 948234 W 20 m?
O = = = m
Up- ATm 7324 % 64,67 °C

Paso 6- Dimensiones vy calidad tubos

Se eligen tubos para este tipo de intercambiadores con las siguientes dimensiones

recogidas en la Figura I1160 del Apéndice III.B.

Se elige una relacion entre la distancia entre centro de tubos y el diametro exterior de
1,25 (Towler y Sinnot, 2008).

e D, =30 mm de didmetro exterior (1-1/4”) con un espesor de 2,11 mm.
e D; =25 mm de diametro interior.

e L; =122 m de longitud de los tubos (se utilizan los tubos de 2,44 m cortados a la
mitad). Otra opcidn seria utilizar tubos de 1,84 m, pero en ese caso para conseguir la
potencia calorifica requerida se necesitaria 116 tubos con una velocidad por el interior
de estos de 4 m/s, la cual supera a la velocidad maxima de disefio de 2,5 m/s para el

agua (Towler y Sinnot, 2008).
e p; = El pitch se define como 1,25 veces D,,.

pe = 1,25-D, = 1,25 -30 = 37,5 mm
Al no ser corrosivo ninguno de los compuestos se elige como material de construccién
acero al carbono con un valor del coeficiente de transmisién térmica de 60 W/m °C para una

temperatura media entre las paredes de del tubo de 32,3 °C (Towler y Sinnot, 2008).
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Paso 7- Nimero de tubos

El nimero de tubos se obtiene dividiendo la superficie de intercambio requerida entre
la superficie lateral de un tubo.

A, 20 m?

N: =
" m-D, L, m-30-10"3m -1,22m

= 174,2 =~ 175 tubos

Se elige N; = 176 tubos porque no se puede coger un nimero impar de tubos por ser

2 pasos por tubo.

. kg . _1h
0, = M _ 380888 3 35005 — 1,06-10"1 m?/s
V'oop 999,2 kg /m3 ’

La seccion interior de un tubo es:

7-D2  m-(25-1073m)?
St= 4l = ( 4 ) :4,91‘10_4 mz

El nimero de tubos considerados para la velocidad, N,,, es igual al nimero de tubos

dividido por el nimero de pasos por tubo, P,.

N; 176 tubos
N, = — = ——— = 88 tubos
P, 2

Por lo que se tiene que la velocidad en el interior de los tubos u; es:

. Q 1,06 - 1071 m3/s
~S.-N,  491-10"* m2-88 tubos

U =2,45m/s

La velocidad del agua en tubos debe estar entre 1,5y 2,5 m/s por lo que es aceptable

el resultado obtenido (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 8- Diametros de la bancada de tubos y coraza

El diametro de la bancada de tubos y el diAmetro de coraza se hallan con las siguientes

ecuaciones (Towler y Sinnot, 2008). Teniendo en cuenta:

e k; yn, = Coeficientes dependientes del arreglo, nUmero de pasos y pitch. Se
determinan segun la Figura 11167 del Apéndice 1ll.B, obteniendo k;=0,249 y
n,= 2,207. En este caso es arreglo triangular, el pitch es 1,25 veces D, y se

tiene 176 tubos con corte en los bafles del 25 %.

1

2,207
) = 0,586 m = 586 mm

_ 10-3 1 .
D, = 30-10 m(0’249

276



[ll. Apéndices

e (; = Separacion entre la bancada de los tubos y la coraza (m). Depende de D,
y del tipo de disposicion de los tubos, Figura 11168 del Apéndice 1lI.B. En este
caso, se escoge Split-ring floating head y para D, = 586 mm se tiene ;= 60 mm.

Luego sustituyendo estos dos valores se tiene:

Ds = Dy, + C; = 586 mm + 60 mm = 646 mm

Paso 9- Coeficiente hi del interior de los tubos

En este caso se elige la siguiente correlacion de Dittus-Boelter por no considerar la
correccion por viscosidad pues la diferencia de temperaturas entre la temperatura media del

agua y la pared del tubo es muy pequeia.

N, = 0,023 - R%® . pr [111. 89]

Con n= 0,4 por ser calentamiento con T,,; > T,,.

Para poder aplicar esta ecuacion se tiene que cumplir:
e Re >10000
e 0,7<Pr<160

e L/D,=>10

kg m _3
:p.ut.De:p.ut.Di:999,2%'2,45?'25'10 m

R, - — 55186
W H 1,87 -10-3 4
S'm
] 10-3 kg
¢,-n 4188 plop 119107 S
PT = k = W = 8,47
0,598 —=
m °C

Sustituyendo valores en la ecuacion [II1. 89]:
N, = 0,023 - 55186°8 - 8,47%* = 318,33

Conociendo el valor de N,, se puede determinar el coeficiente de conveccién

interno, h; (Towler y Sinnot, 2008).

N, -k 31833-0,587 lc
h; = = M L — 7474 ——
D; 25-103m m? °C
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Paso 10- Coeficiente ho del lado coraza (exterior tubos)

Se utiliza la correlacion de Kern's, ya vista en el disefio del condensador (ecuacion

[II1. 86]), para ello se calcula previamente una serie de parametros:

D, 586 mm
N,= —=————=15,64 = 16 tub
°  ps 375mm ubos

2 2
N, = 3 N, = 3 15,64 = 10,7 = 11 tubos

| 1h
in,  3612kg/h-zz55c = 4,67-1073 L9
] Ss'm

I = =
L;-N¢  1,22m - 176 tubos

Sustituyendo todos los valores se obtiene h,:

1
h = 00950163 /0% (7621~ 145) -981 ’ 1176 = 1390.6 —
o ’ 5,26 -10~% - 4,67 - 1073 B " m2.°C

Paso 11- Coeficiente global de transmision Uo

Refiriéndonos al lado exterior de los tubos y empleando la ecuacion [I11.48]

(Incropera, 2006).

1
=7325 ——
m?2 - °C

1 L 003 (@)
25

VoS "1 30 1 30 1 1
1390,6 25 7474 " 25 5000 ' 5000 ' 2-60

Que es el estimado por haberse realizado después de varias iteraciones no

presentadas, y por lo tanto haber llegado a la solucién aceptada. La potencia obtenida es:

q=U,-Ay ATy, =7325-(r-30-1073-176 - 1,22) - 64,67 = 958637 W =~ 958,64 kW

Que es similar a las necesidades reales de 948,2 kW y se da como valido el calculo.

En el paso 2 se habia estimado una temperatura lado tubo T,,, = 44,3 °C para calcular

la temperatura de pelicula de Ty = 61,7 °C, y una temperatura T,,; = 15 °C para evaluar las

propiedades, por lo que es necesario comprobarlas.
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Tsat Tm
tubo <
ho h
Two / \ Twi
Uo

. |

Fig. 11128. Esquema de la transferencia de calor a través de los tubos del cambiador E-112
(elaboracién propia)
U, - (Tsat - Tm) =h; - (Twi = Tn) = ho - (Tsat — Two)
732,5-(79,1 —12,86) = 7474 - (T,,; — 12,86) =>T,,; = 19,35 °C
732,5-(79,1 —12,86) = 1373,6 - (79,1 - T,,,) =>T,,, = 43,78 °C

Practicamente las estimadas por lo que se dan por validas.

Paso 12- Calculo de las caidas de presién

Por el lado del tubo, se emplea la ecuacion [111.87].

e jr = Factor de friccién para interior de tubos depende del Re (0,0033) (ver

Figura 11164 del Apéndice III.B).

e m= Coeficiente que depende del tipo de régimen (0,14) para flujo turbulento

(Towler y Sinnot, 2008).

AP, =2|8-33-10-3 ( 1,22 ) 1,19 1073\ """ L <] 9992245
o ’ 25.103)\ " 1-10-3 : z

AP, = 22690 Pa

El resultado es valido ya que el valor de caida de presion por el lado del tubo es menor
gue 35000 Pa (Towler y Sinnot, 2008).

Por el lado de la coraza se emplea la ecuacion [l11.88].

El area de paso por coraza, A, se define con la siguiente expresién 8Towler y Sinnot,

2008).

-D 37,5 — 30
A = ptp 2. D1y = —57g— (646:107°) - (646 - 107%) =836 - 107> m?
t )

El diametro equivalente, D,, para arreglo triangular viene dado por la siguiente

expresion (Towler y Sinnot, 2008).
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1,10

D
e Do

1,10
~(p# —0917-D§ ) = =0 (37,52 = 0,917 - 30%) = 21,3 mm

El flujo volumétrico y la velocidad vienen dados por las expresiones:

_ 1h
V' py 1,45 kg/m3 ’

0,693 m3/s
_Q_ 06BmMs oo

Us =4, T 836102 m?

Para un vapor a presion atmosférica se recomienda una velocidad inferior a 10 m/s,

por lo que es adecuada (Towler y Sinnot, 2008).

_p-us-D,  1,45-83-2,13-1072

R
¢ m 1,08-10-5

= 23663

Con este numero de Reynolds se busca el factor de friccion en la Figura 11166 del

Apéndice Il.B que da un valor de 0,042.

646 1,22 145 -832\ (526-10~%\ "
APS=8-0,042-( )( ) . —991,4 Pa

21,3 2,13-1072 2 6,67 - 10~

Lo que es perfectamente asumible por ser menor a 0,5 veces la presion atmosférica
(Towler y Sinnot, 2008).

111.LA.5.2. Diseino del cambiador de calor E-114

Se seguird el método Kern's indicado en el disefio de los equipos anteriores —
(serpentin y encamisado de los reactores, calderines y condensador de las columnas de

destilacion), no repitiendo lo ya expuesto en el mismo.

Paso 1- Especificaciones de disefio

H0 agua Teo= 12,86 °C
enfriamiento ’

EtOH —Corriente 42

Thi=78,1°C Tho=25°C

Fig. 11129. Esquema del cambiador E-114 (elaboracion propia)
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Se va a enfriar la corriente 42 con un flujo mésico de 812 kg/h desde la temperatura
de 78,1 °C hasta los 25 °C, datos obtenidos del Aspen Hysys, mediante agua que entra a
10°C y sale a 12,86 °C, con una potencia de 39456 W, datos obtenidos del Aspen Energy
Analyzer.

Del balance de capacidad calorifica se obtiene el flujo méasico de agua necesario:

39456 W k k
i, = 1 =329 -2 = 11847 2

e (Teo = Ted) 4197 kg]_c’c' (12,86 — 10) °C § h

Paso 2- Propiedades fisicas

Las temperaturas en los lados del tubo se comprobaran posteriormente.
(78,1 4+ 25)°C
my = T 5

(10 +12,86) °C

me 2

=51,5°C

=11,4°C - parael agua

Tabla I1143. Propiedades para el disefio del cambiador E-114

Fluido caliente — Corriente 42 Fluido frio — Agua
Propiedades a T;,, =51,5°C Propiedades a T;,, = 11,4 °C
pn (kg/m?3) 778,7 pe (kg/m?3) 999,5
u, (Pas) 6,5-107* i (Pas) 1,26-1073
hwi (Pas)a36,2°C 8,59 -107* o (Pas)a19,3°C 1-1073
cpn (kg °C) 2979 cpe (3/kg.°C) 4192
ky, (W/m K) 0,166 k. (W/m K) 0,582

Paso 3- Coeficiente global

Los valores del coeficiente global de transmision de calor para este tipo de enfriador
de liquidos organicos y agua esta entre 250-750 W/m? °C (Towler y Sinnot, 2008). Se estima

en 677,47 W/m? °C y se comprobara mas adelante si ese valor es adecuado.
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Paso 4- Definir tipo intercambiador y ATml

Se elige un intercambiador de doble tubo o tubos concéntricos, segun la Figura 11130,
debido a que el valor del flujo masico con el que se trabaja es pequefio. El fluido caliente de
la corriente 42 circula por el interior de los tubos y el agua de refrigeracién por la camara

anular.

El calculo de la temperatura media logaritmica para flujo a contracorriente es:

AT = (Tho — Tei) — (T — Tp) (25 —10) — (78,1 —12,86)
L (Tho — Tei) - | (25 — 10)

In =t _ctg

N T = Teo) " 78,1—=12,86)

= 34,18 °C

En este tipo de intercambiador, no es necesario la correccion de temperatura. La
transferencia de calor se realiza solo en los tramos rectos y la caida de presién ocurre

solamente en el tubo interior como puede observarse en la Figura 11130.

Fig. 11130. Esquema del cambiador de doble tubo (Valiente, 2013)

Paso 5- Area de transferencia

El area de intercambio estimada es:

q 39456 W

Uo AT 67747 —X__.34,18°C
m# °C

A, =1,7m?

Paso 6- Dimensiones vy calidad tubos

Se eligen tubos para este tipo de intercambiadores con las siguientes dimensiones

recogidas en Figura I1159 del Apéndice III.B.
e D, =22,22 mm de didmetro exterior (7/8 ”) espesor 2,11 mm.
e D; =18 mm de diametro interior.

e L;=6,1 mde longitud de los tubos (Towler y Sinnot, 2008).

282



[ll. Apéndices

Al no ser corrosivo ninguno de los compuestos se elige como material de construccion
acero al carbono con un valor del coeficiente de transmision térmica de 60 W/m °C para una

temperatura media entre las paredes de del tubo de 27,8 °C (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 7- NUmero de tramos y velocidad en los tubos

El nimero de tramos se obtiene dividiendo la superficie de intercambio requerida entre

la superficie lateral de un tubo.

A, 1,7 m?

N: =
" m-D, L, m-2222-10"3m -6,1m

= 4 tramos

Se elige N; = 4 tramos con 3 horquillas (cambios de direccion)

) kg 1h
mn 812 3 3500

pn  778,7 kg/m3

Q, = = 2,897 -10~* m3/s

La seccidn interior de un tubo es:

7-D;%  m-(18-1073 m)>?
S, = 4‘ _ Z )=2,545~10_4m2

Por lo que se tiene que la velocidad en el interior de los tubos es:

_Qy_2897-107mis
=5, T 254510t mz LM/

Ut

La velocidad del fluido de proceso en tubos debe estar entre 1 y 2 m/s por lo que es

aceptable el resultado obtenido (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 8- Diametro del tubo exterior

Se elige un tubo de 2-1/2” con D;,= 59,28 mm y con un espesor 2,11 mm y se

comprueba la velocidad por la camara anular (ver Figura 11159 del Apéndice 1II.B).

kg 1h
: 11847 =2 . o —
m
0pg = — = h k3g600 S =3,293-103m3/s
Pc 999,5 -3
- (D, —D;?) 1 -(0,059282 — 0,0182)m?
S, = ( la4 D _mel Z ) =2,372-1073m?
3,293 - 1073 m3/s
Uy = Cva = / =1,39m/s

S, 2,372-10"3 m?

Velocidad adecuada para agua (Towler y Sinnot, 2008).
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Paso 9- Coeficiente hi del interior de los tubos

En este caso se elige la siguiente correlacion de Sieder-Tate (ecuacion [l11.39]) al
considerar la correccion por viscosidad (Towler y Sinnot, 2008).

Para poder aplicar esta ecuacion se tiene que cumplir:
e Re >10000

e 0,7< Pr<160

e L/D,>10
kg m _3
ph'ut'De 778,7 W'l,l‘l- ?'18'10 m
R, = = = 24534
€ Uy, 6,5-10"*Pas
Jec.10-4 K9
b Con M 2979 kg °C 6,5-10 som e
r k - W - )
h 0,166 —~
m °C

Sustituyendo los valores:

6,5-10~%\>"*
N, = 0,027 - 24534%8 . 11,67°33 . <W> = 191,41

Conociendo el valor de N,, se puede determinar el coeficiente de conveccién

interno, h; (Towler y Sinnot, 2008).

w
N, - kp, _ 191,41 - 0,166 T oC _ 1765
D; 18-1073m m2°C

hi:

Paso 10- Coeficiente ho de la cAmara anular

Utilizaremos la misma correlacién de Sieder-Tate con la Unica diferencia que se utiliza

el término del diametro equivalente para el flujo de calor.

(DA - DZ) (59,282 —22,22%)

D, B 227 =135,9 mm = 0,1359 m
R, = e z: D, _ 999,51;216,3.91;)(_),31359 14066
h_ Cpck-cuc _ 4192 -0%!,52862- 1073 _ .08
0,582 1,26 -10-3\***
0 =0i3850 00127 1496658 - 9,080:33 <W> =3437,8 —
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Paso 11- Coeficiente global de transmisién Uo

Refiriéndonos al lado exterior de los tubos y empleando la ecuacion [111.48] (Incropera,
2006).

1
VoS T 7oz 1720z 1 1
34378 T 18 1765 ¥ ~18 5000 ' 5000

w
002z | (I2Z2) =O77AT e
2-60 "\"18
Que es el estimado por haberse realizado después de varias iteraciones

no
presentadas, y por lo tanto haber llegado a la solucion aceptada. La potencia obtenida es

q= U, Ay AT = 67747 - (r-22,22-1073 - 4-6,1) - 34,18 = 39440 W ~ 39,44 kW

Que es practicamente igual a las necesidades reales de 39,46 kW y se da como valido
el célculo.

Comprobacion de las temperaturas estimadas:

T e T mh

(Espacio anular) ho Tubo

hi (Parte interior tubo)

Two Towi
/,, '&.\_\-
4 Ua &

Fig. II31. Esquema de la transferencia de calor a través de los tubos del cambiador E-114
(elaboracién propia)

Uy - (Tmh - Tmc) = hi : (Tmh - Twi) = ho : (Two - Tmc)

677,47 - (51,55 — 11,43) = 1765 - (51,55 — T,y;) => T,; = 36°C

677,67 - (51,55 — 11,43) = 3438 - (T, — 11,43) =>T,,, = 19,33 °C
Las cuales corresponde con las estimadas.

Paso 12- Calculo de las caidas de presién

Por el lado interior del tubo, se emplea la siguiente correlacién para el tubo y las
horquillas (Towler y Sinnot, 2008).

fy - w?2-N, - L
ap, =2t fDZ-tD- i [111.90]
L

APy = pp - 2+ Ny - u?

[111.91]
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Siendo:

e AP, ,AP;, = Caida de presién en el interior del tubo y caida de presion en las
horquillas.

e fp = Factor de Darcy, depende del nimero Reynolds y de la rugosidad (ver
Figura 11169 del Apéndice IIl.B). En este caso para un niumero Reynolds de
24534, una rugosidad de 0,045 mm y una relacién entre la rugosidad y el
diametro interno de 0,0025, se tiene un valor de 0,029.

e N, =Numero de tubos.

e N, = Numero de giros u horquillas.

e u; = Velocidad en el interior del tubo.
Operando se tiene:

b 778,7 - 0,029 - 1,142 - 4 - 6,1
t= 2-18-1073

= 19831 Pa

AP, = 778,7 -2 -3- 1,142 = 6053 Pa
La caida de presidn total sera:

APiorar = 19831 + 6053 = 25884 Pa
Valido por ser menor a 35000 Pa (Towler y Sinnot, 2008).

Por el lado anular, se emplea la misma correlacion considerando el didmetro

equivalente para el Re.

peUg Do 999,5-1,39 - (0,05928 — 0,02222)
R, = = = 40804
€ He 1,26 - 1073

En este caso, el factor de Darcy es diferente al cambiar el valor de Re y la relacion

entre la rugosidad y el diametro equivalente. Se tiene un fp= 0,04.

_pefpug® Ne-L 999,5-0,04-1,388%-4-6,1
B 2-D, B 2-0,037

N
AP, = 25355 —
m

Lo que es perfectamente asumible por ser menor a 0,5 veces la presion atmosférica
(Towler y Sinnot, 2008).
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111.LA.5.3. Disefio del cambiador de calor E-116

Se seguira el método Kern's indicado en el disefio de los equipos anteriores —
(serpentin y encamisado de los reactores, calderines y condensador de las columnas de

destilacién), no repitiendo lo ya expuesto en el mismo.

Paso 1- Especificaciones de diserio

y
H,O agua enfriamiento
Teo=12,86 °C
Ti=10°C
EtLA —Corriente 41
Thi=199,8 °C Tho= 25 °C

Fig. 11132. Esquema del cambiador E-116 (elaboracion propia)

Se va a enfriar la corriente 41 con un flujo méasico de 1127 kg/h desde la temperatura
de 119,8 °C, datos obtenidos del Aspen Hysys, mediante agua que entra a 10 °C y sale a

12,86 °C, datos obtenidos del Aspen Energy Analyzer.
Del balance de capacidad calorifica se obtiene el flujo masico de agua necesario:

125399 W k k
me = 1 = 10,46 ?g = 37653,8 =9

cpe " (Teo = Tei) 4192 kg]—°c’ (12,86 — 10) °C h

Paso 2- Propiedades fisicas

Las temperaturas en los lados del tubo se comprobaran posteriormente.

(1998 + 25)°C

=112,4°C
mh 2

(12,864 10) °C

mc 2

= 11,43 °C - para el agua
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Tabla Ill44. Propiedades para el disefio del cambiador E-116

Fluido caliente — Corriente 41 (EtLA) Fluido frio — Agua
Propiedades a T,,, =112,4 °C Propiedades a T;,, = 11,43 °C
pr (kg/m?3) 925,4 pe (kg/m3) 999,5
uy, (Pas) 531-107* u. (Pas) 1,26 -1073
Hyo (Pas)a37°C 1,37 -1073 u,; (Pas)ai6,6°C 1,09-1073
cpn (7Kg °C) 1927 Cpe (I/kg.°C) 4192
ky, (W/m K) 0,127 ke (W/m K) 0,582

Paso 3- Coeficiente global

Los valores del coeficiente global de transmisién de calor para este tipo de enfriador
de liquidos organicos y agua esta entre 250-750 W/m? °C (Towler y Sinnot, 2008). Se estima

en 398 W/m? °C y se comprobara mas adelante si ese valor es adecuado.

Paso 4- Definir tipo intercambiador y ATml

Se elige un intercambiador de carcasa y tubos con 1 paso de coraza y 2 pasos de

tubos, con cabezal fijo segun la Figura [1170 del Apéndice Il1.B.
El calculo de la temperatura media logaritmica para flujo a contracorriente es:

_ (Tho = Tei) = (T = Tep) (25 —10) — (199,8 — 12,86)

ATy = = 68,16 °C
™ i Tho = Tei) I (25 —10)
(Thi - Tco) (199;8 - 12;86)

to — t; 12,86 — 10

_t—t) ) _ 0,015
(T, —t;)) (199,8 — 10)
T, - T 199,8 — 25

_ -1 _( ) _ 6112

~ (t,—t) (12,86 —10)
El factor F es practicamente la unidad, por lo que se adopta este valor:
AT,, = AT, - F = 68,16 °C-1 = 68,16 °C

Paso 5- Area de transferencia

El area de intercambio estimada es:

| q 125399 W w2
o= = =4, m
Up ATm 398 - W__ . 6g16°C
m= °C
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Paso 6- Dimensiones vy calidad tubos

Se eligen tubos para este tipo de intercambiadores con las siguientes dimensiones
recogidas en la Figura I1159 del Apéndice III.B.

e D, =25,4 mm de didmetro exterior con un espesor de 2,11 mm.
e D; =21,18 mm de diametro interior.
e L; =2,44 m (Towlery Sinnot, 2008).

Se elige una relacién entre la distancia entre centro de tubos y el diAmetro exterior de
1,25 (Towler y Sinnot, 2008).

pe = 1,25-D, = 1,25 - 25,4 = 31,75 mm
Al no ser corrosivo ninguno de los compuestos se elige como material de construccién
acero al carbono con un valor del coeficiente de transmision térmica de 60 W/m °C para una

temperatura media entre las paredes de del tubo de 32,3 °C (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 7- Numero de tubos

El nimero de tubos se obtiene dividiendo la superficie de intercambio requerida entre

la superficie lateral de un tubo.

Ny= —do - 462m” = 24 tub

= 7D, L, m-254-103m -244m < 1%
) kg 1h

Q _ m_c _ 37653;8 T’ 3600 S — 1 05 . 10—2 m3/S

V' pe 999,5 kg/m3 ’
La seccion interior de un tubo es:
7-D;2  m-(21,18-1073 m)>?
Sy = —— = ( ) _ 3,52 -107* m?

4 4

El nimero de tubos considerados para la velocidad, N,,, es igual al nimero de tubos

dividido por el nimero de pasos por tubo, P,.

N = Ny 24 tubos
vop 2

= 12 tubos
Por lo que se tiene que la velocidad en el interior de los tubos u; es:

o Q 1,05-1072m3/s
"~ S.-N, 3,52-10"*m2- 12 tubos

U = 2,47 m/s
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La velocidad del agua en tubos debe estar entre 1,5y 2,5 m/s por lo que es aceptable

el resultado obtenido (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 8- Diametros de la bancada de tubos y coraza

El didmetro de la bancada de tubos y el diametro de coraza se hallan con las siguientes

ecuaciones (Towler y Sinnot, 2008). Teniendo en cuenta:

ki y n; = Coeficientes dependientes del arreglo, nimero de pasos y pitch. Se
determinan segun la Figura 11167 del Apéndice 1ll.B, obteniendo k;=0,319 y
ny= 2,142. En este caso es arreglo triangular, el pitch es 1,25 veces D, y se

tiene 24 tubos con corte en los baffles del 25 %.

1

24 \2,142
) =0,201 m =201 mm

0,319

Dy = 25,4-10—3m-(

C, = Separacion entre la bancada de los tubos y la coraza (m). Depende de D,
y del tipo de disposicion de los tubos, ver Figura 11168 del Apéndice IIl.B. En
este caso, se escoge Split-ring fixed head y para D,= 201 mm se tiene un
C;=10 mm.

Luego sustituyendo estos dos valores se tiene:

Ds =Dy, + €, =201 mm+ 10 mm = 211 mm

Paso 9- Coeficiente hi del interior de los tubos

En este caso se elige la siguiente correlacion de Sieder-Tate (ecuacion [111.39]) al

considerar la correccién por viscosidad (Towler y Sinnot, 2008).

Para poder aplicar esta ecuacion se tiene que cumplir:

Re >10000
0,7 < Pr <160

L/D, >10

kg m _3
_ p'ut'Dezp'ut'Di: 999,5 m~2,47 < 21,18-107m

R, k = 41651
H H 1,26 - 10-3 —L
S'm
J . an-3 kg
¢, 1 4192 T 1,26 -107% ==
b= = W =9,06
0,582 ——
m °C
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Sustituyendo valores:

-3 0,14
N, = 0,027 - 41651%8 . 9,06°:33 . ﬂ = 282,85
b ’ ’ 1,09 -1073 ’

Conociendo el valor de N, se puede determinar el coeficiente de conveccion
interno, h; (Towler y Sinnot, 2008).

N k. 282:85-0,582 < W
LT mC _ 7772,3 ——
D; 21,1810 m mZ °C

hi=

Paso 10- Coeficiente ho del lado coraza (exterior tubos)

Se utiliza a correlacién con el factor de calor para el coeficiente en lado de coraza
(Towler y Sinnot, 2008).

ho - De 0,33 Hn 0.14
N, = =], -R, -P>°.[—
u kh Jn e 'r (P-wi)
Siendo J, el factor de transferencia de calor, el cual depende de Re y se obtiene en la
Figura 11165 del Apéndice III.B.

[111.86]

El espaciado entre bafles, 1, se fija en D,/5 = 42 mm (Towler y Sinnot, 2008).

1 1,1
D, = — - (P2 — 0,917D2) = —— - (31,752 — 0,917 - 25,4%) = 18 mm
D, 25,4

A = (pe —D,) Dy -1, (31,75 —25,4) - 211 - 42
s = -

=1,77-1073
~ 31,75 mm
kg 1h
o 1127 %4 -0
m
Q, = 2 _ h 36005 - 3383107 m?/s
Ph 925,4 m—%

Siendo D, el diametro equivalente y A la seccién de paso, por lo que se tiene que la
velocidad en la coraza, ug, €s:

3
Q, 3383-107* -
. =02
A, 1,77 1073 m? m/s

kg m _3
ph'us'De 925'4771—30'25_1810 m
= . = kg = 5995
h

531-107% —*
m-s

Sabiendo el Re, el valor de J, es 0,0075 (Figura 11165 del Apéndice Il1.B).
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_J . -4y _kg
et 1927 g (531107
p=t—t= ; — 808
n 0127 —I——
s-m-°C
w
ho=fr oy o 0127 = 0,0075 - 5995 . 8,080 . [ 23L107" 0’14—532 69
° " p, "% 18-103m ’ 1,37 - 1073 T m2 . oC

Paso 11- Coeficiente global de transmision Uo

Refiriéndonos al lado exterior de los tubos y empleando la ecuacion [111.48] (Incropera,
2006).

1
Uo =—7 254 1 254 1 1 0,0254_ln(25,4) =3984 Taeg

532,60 T 21,28 77723 T 21,28 5000 T 5000 T 2-60 21,28

Que es el estimado por haberse realizado después de varias iteraciones no

presentadas, y por lo tanto haber llegado a la solucion aceptada.

En el paso 2 se habia estimado una temperatura lado tubo interior del tubo una
temperatura T,,; = 16,5 °C y para el exterior T,,, = 37,5 °C para calcular la viscosidad a la

temperaturas de los tubos, por lo que es necesario comprobarla.

Tmh Tmc
tub i
he ubo h;
Two / \ Twi
Uo
4

Fig. 11I33. Esquema de la transferencia de calor a través de los tubos del cambiador E-116

(elaboracién propia)

Uy - (Tmh - Tmc) =h, - (Tmh - Two) =h;- (Twi - Tmc)
398,4-(112,4 —11,43) = 532,7 - (112,4 — Two) =>T,, =37°C
398,4-(112,4 —11,43) = 7772,3 - (Twi —11,43) => Twi = 16,6 °C

Practicamente las estimadas por lo que se dan por validas.
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Por lo que ambas son correctas, asi la potencia real obtenida es:

q= 3984 (m-254-1073-2,44-24) 68,16 = 126,9 kW
Que es ligeramente superior a las necesidades reales que son de 125,4 kW y se da

como valido el céalculo.

Paso 12- Calculo de las caidas de presién

Por el lado del tubo, se emplea la ecuacion [I11.87].

e jre = Factor de friccion para interior de tubos depende del Re (0,0035) (ver

Figura 11164 del Apéndice lII.B).

e m= Coeficiente que depende del tipo de régimen (0,14) para flujo turbulento
(Towler y Sinnot, 2008)

B 2,44 1,26 - 1073\ " 999,5 - 2,472
AP, =2 8-3,5-103-( ) 25| —— ="

21,18 -1073/\1,09-1073 2

AP, = 34671 Pa
Valido por ser menor a 35000 Pa (Towler y Sinnot, 2008).

Por el lado de la coraza se emplea la ecuacion [l11.88].

Con el valor del Re se busca el factor de friccion en la Figura 11166 del Apéndice IIl.B y
da un valor de 0,053.

AP — 8. 0054 (211) ( 2,44 ) 9254 - 0,27\ (531-1073 ‘°'14_5653P
ST 18) \a2-1073 2 137-103) ¢

Lo que es perfectamente asumible por ser menor a 0,5 veces la presion atmosférica
(Towler y Sinnot, 2008).
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111LA.5.4. Disefio del cambiador de calor E-118

Se seguira el método Kern’s indicado en el disefio de los equipos anteriores (serpentin
y encamisado de los reactores, calderines y condensador de las columnas de destilacién), no

repitiendo lo ya expuesto en el mismo.

Paso 1- Especificaciones de diserio

A
EtOH corriente 33
Teo=160°C
Tg=71,9°C
Vapor saturado 249,7 °C
e oC =
Th| 249,7 C Tsat Th0= 249 OC

y

Fig. 11133. Esquema del cambiador E-118 (elaboracion propia)

Se va a calentar la corriente 33 de etanol a la entrada de los reactores, con un flujo
masico de 8314 Kg/h desde la temperatura de 71,9 °C hasta 160 °C, datos obtenidos del
Aspen Hysys, mediante vapor saturado a 249,7 °C con un calor latente de vaporizacion de

1720200 J/kg. Del balance de capacidad calorifica se tiene:

. q 634694 W kg kg
My =—— = = 0,369 —= = 1328,27 -~
fg 1720200 X5 S

Paso 2- Propiedades fisicas

Las temperaturas en los lados del tubo se comprobaran posteriormente.

 Tear +Two  249,7 + 240
f= 2 B 2

= 244,8°C = 245 °C

71,9 + 160 )
T, = — = 115,95 °C - para la corriente de etanol
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Tabla I1145. Propiedades para el disefio del cambiador E-118

Fluido caliente - Vapor

Fluido frio — Corriente 33 (EtOH)

Propiedades a Ty, = 249,7 °C

Propiedades a T;,, . = 115,95 °C

Py (kg/m?3) 19,86
hig (KJ/Kg) 1720,2
v (Pa s) 1,75-1075

Propiedades a Ty = 245 °C

p; (kg/m?) 821,25

w, (Pas) 1,105 - 1074

o (Pas)a240°C 1,11-107*
cpr (Ilkg °C) 4770
k; (W/m K) 0,639

Paso 3- Coeficiente global

p (kg/m3) 693,2

u (Pas) 2,56 -107*

w,; (Pas)al61,2°C 1,8-107*
¢, (I/kg.°C) 3930

k (W/m K) 0,149

Los valores del coeficiente global de transmision de calor para este tipo de

condensador de vapores organicos y agua esta entre 700-1000 W/m? °C (Towler y Sinnot,

2008). Se estima en 812,8 W/m?2 °C y se comprobara mas adelante si ese valor es adecuado.

Paso 4- Definir tipo intercambiador y ATml

Se elige un intercambiador de carcasa y tubos con 1 paso de coraza y 2 pasos de

tubos, con cabezal flotante interno. El vapor saturado circula por la coraza y la corriente de

etanol por los tubos (Towler y Sinnot, 2008).

El calculo de la temperatura media logaritmica para flujo a contracorriente es:

_ (Tho = Tei) = (Thi = Tep)  (249,7 — 71,9) — (249,7 — 160)

ATlm B l (Tho _ Tci)

" T — Teo)

S

l

n (249,7 — 71,9)
(249,7 — 160)

_(t—t) (160 —719)

= 128,48 °C

(T —t) (249,7 —71,9)
(T —-T,) (2497 — 249)

= 0,496

o, —t) (160 —71,9)

= 0,008

El factor F toma de valor la unidad, valor tipico cuando hay cambio de fase:

ATy, = ATy, - F =128,48°C-1 = 128,48 °C
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Paso 5- Area de transferencia

El area de intercambio estimada es:

q 634694 W
w
m2°C

A, = 6,08 m?

Up- 4Tm  g128 . 128,48 °C

Paso 6- Dimensiones vy calidad tubos

Se eligen tubos para este tipo de intercambiadores con las siguientes dimensiones
recogidas en la Figura 11159 del Apéndice III.B.

e D, =19,05 mm de didmetro exterior con un espesor de 2,11 mm.
e D; = 14,83 mm de diametro interior.
e L; =2,44 m de longitud de los tubos (Towler y Sinnot, 2008).

Se elige una relacién entre la distancia entre centro de tubos y el diAmetro exterior de
1,25 (Towler y Sinnot, 2008).

pe =1,25-D, = 1,25 - 19,05 = 23,81 mm
Al no ser corrosivo ninguno de los compuestos se elige como material acero al carbono
con un valor del coeficiente de transmision térmica de 51,7 W/m °C para una temperatura
media entre las paredes de del tubo de 245 °C (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 7- Numero de tubos

El nimero de tubos se obtiene dividiendo la superficie de intercambio requerida entre
la superficie lateral de un tubo.

N, = 4 _ 6,08 m” = 41,6 ~ 42 tub
t= 7D, L, m-1905-102m -2,44m 0 *otHuos
kg 1h
. 8314 4.~
m, h 36005 3.3
= e _ =333 10
Q= 693,2 kg/m? m’/s

La seccion interior de un tubo es:

7-D?  m-(14,83-1073m)?2
4‘ = ( Z ) =1,72-10"*m?

El nimero de tubos considerados para la velocidad, N,,, es igual al nimero de tubos

S =

dividido por el nimero de pasos por tubo, P,.

N; 42 tubos
Nv:E: T=21tubos
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Por lo que se tiene que la velocidad en el interior de los tubos u; es:

_Q 3,33-1073 m3/s
"~ S.-N, 1,72-10~* m2 - 21 tubos

U =092m/s

La velocidad del etanol en tubos debe estar entre 1 y 2 m/s por lo que es aceptable el
resultado obtenido (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 8- Diametros de la bancada de tubos y coraza

El diametro de la bancada de tubos y el diametro de coraza se hallan con las siguientes

ecuaciones (Towler y Sinnot, 2008). Teniendo en cuenta:

e k, yn, = Coeficientes dependientes del arreglo, nimero de pasos y pitch. Se
determinan segun la Figura 11167 del Apéndice Ill.B, obteniendo k= 0,249
y ny= 2,207. En este caso es arreglo triangular, el pitch es 1,25 veces D, y se

tiene 42 tubos con corte en los bafles del 25 %.

1

47 \2,207
) =0,195m = 195 mm

0,249

Para determinar el didmetro de coraza Dy hay que tener en cuenta:

Dy = 19,05 - 1073 m (

e (; = Separacién entre la bancada de los tubos y la coraza (m). Depende de D,,
y del tipo de disposicién de los tubos, ver la Figura 11168 del Apéndice IIl.B. En
este caso, se escoge Split-ring floating head y para D,= 195 mm se tiene un
C;=50 mm.

Luego sustituyendo estos dos valores se tiene:

Dg = Dy + C; = 195 mm + 50 mm = 245 mm
Paso 9- Coeficiente hi del interior de los tubos

En este caso utilizamos la correlacion de Sieder-Tate por existir una diferencia grande

de temperatura entre la pared del tubo y la de saturacién del vapor.
Para poder aplicar esta ecuacion se tiene que cumplir:
e Re >10000
e 0,7<Pr<160

e L/D,>10
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6932 X9 092 ™. 148310 m
m S

‘u; - D
R, = P M e - = 36839
" 2,56 10~ — I
J -4
¢, 393077 =g (256107 )m -
P=t—= 7 = 6,78
0,149 ——z

Sustituyendo valores:
2,56 - 10~+\ "
— 0,8, 0,33 , ’ —
N, = 0,027 - 36839 6,78 < 18.10-% ) = 240

Conociendo el valor de N, se puede determinar el coeficiente de conveccion

interno, h; (Towler y Sinnot, 2008).

w
N, -k 240-0,149 o

M= T = Ta83 105 m

= 2404

m2°C

Paso 10- Coeficiente ho del lado coraza (exterior tubos)

Se utiliza la correlacion de Kern’s (ecuacion [I11.86]), para ello se calcula previamente

una serie de parametros:

° ps 2381mm
2 2
N, = §-NC =§-8z 5 tubos
iy 1328,27kg/h- i kg
r= 5=3,6-1073 -

L¢ - Nt 2,44 m - 42 tubos

Sustituyendo todos los valores se obtiene h,:

1
821,25 - (821,25 —19,86) - 9,81\3 __1
-576 =11749,2

ho = 0,950,639 - ——
? ( 1,11-10"%-3,6-1073 m? - °C

Paso 11- Coeficiente global de transmision Uo

Refiriéndonos al lado exterior de los tubos y empleando la ecuacion [I11.48] (Incropera

2006). En este caso el factor de ensuciamiento en el interior y en el exterior es 5000 W/m? °C

y 3250 W/m? °C respectivamente.

1
Vo= 71 L1905 1 1905 1 1. 0019 (19 05)
11749,2 ° 14,83 2403,5 " 14,83 5000 ' 3250 ° 2-51,7 14,83
Uo = 812,8 m
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Que es el estimado por haberse realizado después de varias iteraciones no

presentadas, y por lo tanto haber llegado a la solucion aceptada. La potencia obtenida es:

q= U, A, AT, =812,8- (- 19,05- 1073 - 42 - 2,44) - 128,48 = 640486 W ~ 640,5 kW

Que es similar a las necesidades reales de 634,69 kW y se da como valido el célculo.

En el paso 2 se habia estimado una temperatura en ambos lados tubo de T,,,= 240 °C

y Twi= 161,1 °C para calcular la temperatura de pelicula y para evaluar las propiedades por lo
gue es hecesario comprobarlas.

Tsnt | T:‘ﬂ:
hn::- hl
Twu | T'.-.'E

Fig. 11I35. Esquema de la transferencia de calor a través de los tubos del cambiador E-118
(elaboracion propia)

Uo * (Tsat = Tm,) = o (Tsat = Two) = hi * (Tui = Tn,)
812,811 - (249,7 — 115,95) = 11749,2 - (249,7 - T,,,) =>T,,, = 240 °C
812,811 - (249,7 — 115,95) = 2403,5 - (T,,; — 115,95) =>T,,; = 161,1°C
Practicamente las estimadas por lo que se dan por validas.

Paso 12- Calculo de las caidas de presién

Por el lado del tubo, se emplea la ecuacion [111.87].

Jjre = Factor de friccion para interior de tubos depende del Re (0,0035) (ver
Figura 11164 del Apéndice III.B).

m = Coeficiente que depende del tipo de régimen (0,14) para flujo turbulento
(Towler y Sinnot, 2008).

AP, =2|8-35-10-3 ( 2,44 ) 2,56-107° _0’14+25 693,2 - 0,022
t — ’ 19’05 .10-3 1,8 . 104 ) 2

AP, = 4292 Pa
Valido por ser menor a 35000 Pa (Towler y Sinnot, 2008).
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Por el lado de la coraza se emplea la ecuacion [lI1.87].

Teniendo en cuenta que la distancia entre baffles, [, se fija en condensadores con el
valor del diametro de la carcasa, y el area de paso por coraza, Ag, se define como (Towler y
Sinnot, 2008).

P=Do 23,81 — 19,05

A. = L =
s D¢ s by 23,81

- (245-1073) - (245-1073) = 1,15 - 1072 m?
El diametro equivalente, D,, para arreglo triangular viene dado por:

1,10
19,05

El flujo volumétrico y la velocidad vienen dados por las expresiones:

110

D
e D,

- (23,812 = 0,917 - 19,05%) = 13,53 mm

(p—0917-D3) =

1h
i, 1328,27 kg/h - zrane

Q=—-= 36005 _ 0,0186 m3/s
o 19,86 kg/m

Q, 0,0186m3/s
= ——= 1

A, 115 10 Zmz ~ LPOM/S
_ Py us-D.  19,86-1,55-1353-1072
B I B 1,75 - 10-5

Con este numero de Reynolds se busca el factor de friccién en la Figura 11166 del

Us

Re = 23848

Apéndice IIl.B que da un valor de 0,042.

AP — 8. 0042 (245) ( 2,44 ) 19,86 - 1,55%\ (1,11-107* _0’14—145313
s=O 13,53) '\245- 102 2 1,105 - 10-* - 4

Lo que es perfectamente asumible por ser menor a 0,5 veces la presion atmosférica
(Towler y Sinnot, 2008).
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111.LA.5.5. Disefio del cambiador de calor E-109

Se seguira el método Kern’s como con los intercambiadores anteriores, en particular

el E-114 por ser del mismo tipo, no repitiendo lo ya expuesto en los mismos.

Paso 1- Especificaciones de diserfio

A
LA — Corriente 31
Teo=160°C
Te= 32,86 °C
Corriente 20
Thi = 298,2 °C
Tho= 100 °C

Fig. 11136. Esquema del cambiador E-109 (elaboracion propia)

Se va a calentar el acido levulinico de la corriente 31 de entrada a los reactores con
un flujo masico de 1010 kg/h desde la temperatura de 32,86 °C, datos obtenidos del Aspen
Hysys, mediante la corriente 20 de la Seccién Il que entra a 298,2 °C y sale a 100 °C, con una

capacidad calorifica de 3307 J /kg °C. Del balance de capacidad calorifica se tiene.

85411 W k k
1 =0,13 . 469,1 =9

Cpn * (Teo — Tei) 3307 kgjoc -(298,2 — 100) °C s h

mh:

La corriente 20 es una mezcla de gas y liquido, por lo que las correlaciones habituales
para este producto por el lado coraza no son adecuadas, por lo que recurrira a los datos
proporcionados por el simulador Aspen Energy Analyzer. Para el lado de los tubos se seguiran

las correlaciones y célculos habituales.

Paso 2- Propiedades fisicas

Las temperaturas en los lados del tubo se comprobaran posteriormente.
(298,2 + 100) °C
mp = 2

(32,86 + 160) °C

me 2

=199,1°C

=96,43 °C - parael LA
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Tabla Ill46. Propiedades para el disefio del cambiador E-109

Fluido caliente — Corriente 20 Fluido frio — Corriente 31
Propiedades a T;,, =199,1 °C Propiedades a T;,,, = 96,43 °C
pn (kg/m?) 0,239 pe (kgim?) 1069
.10-5 .10~
w, (Pa s) 2,14-10 1, (Pas) 9,22-107*
cpn (I/kg °C) 3307 Cpe (I/kg.°C) 2388
kp, (W/m K) 0,141 ke (W/m K) 0,154

Paso 3- Coeficiente global

Los valores del coeficiente global de transmisién de calor para este tipo de enfriador
de liquidos organicos esta entre 100 y 300 W/m? °C (Towler y Sinnot, 2008). Se toma el valor

del simulador Aspen Energy Analyzer que es:

U, =100 W
° m2-°C

Paso 4- Definir tipo intercambiador y ATml

Debido al reducido flujo volumétrico se elige un intercambiador de doble tubo o tubos

concéntricos (Towler y Sinnot, 2008).
El calculo de la temperatura media logaritmica para flujo a contracorriente es:
(Tho — Tei) — (Tp; — Teo) (100 — 32,86) — (298,2 — 160)

o To—Ta) | (100-3286)
(Thi — Teo) (298,2 — 160)

= 98,43 °C

Paso 5- Area de transferencia

El area de intercambio estimada es:

q 85411 W
A, = = = 8,68 m?

Uo ATm 100 . 9g43°C
m= °C
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Paso 6- Dimensiones vy calidad tubos

Se eligen tubos para este tipo de intercambiadores con las siguientes dimensiones
recogidas en la Figura I1159 del Apéndice 111.B.

e D, =19,05 mm de didmetro exterior (3/4 ”) con un espesor de 2,11 mm.
e D; = 14,83 mm de didmetro interior.

e D;, = 33,88 mm de diametro interior del tubo exterior.

e L; =6,1 mde longitud de los tubos (Towler y Sinnot, 2008).

Al no ser corrosivo ninguno de los compuestos se elige como material acero al carbono
con un valor del coeficiente de transmisién térmica de 53 W/m °C para una temperatura media
entre las paredes de del tubo de 190 °C (Towler y Sinnot, 2008).

Paso 7- NUmero de blogues de tramos v velocidad en los tubos

Atendiendo al paso por el interior de los tubos y estableciendo una velocidad de paso

de 0,76 m/s (Towler y Sinnot, 2008), se calcula el nimero de bloques de tramos.

kg 1h
;1011 2. =
my, h 36005 43
= _ =2,63-10
Q= 1069 kg/m? m*/s

La seccion interior de un tubo es:

7-D?  mw-(14,83-1073m)?
S, = 41 _ Z ):1,73-10_4m2

El nimero de bloques de tramos sera:

_Q, _ 263-107*
~ S,-u,  1,73-107%-0,76

N, = 2 bloques de tramos

Paso 8- Diametro del tubo exterior

Ya establecido.

Paso 9, Paso 10 y Paso 11

Estos coeficientes son necesarios para calcular el coeficiente de transmision global U,,.

En este caso no se calcularon al disponer del valor de la simulacion.

Para el disefio del intercambiador es necesario calcular el nimero de tramos rectos y

horquillas asi como la potencia real obtenida.

303



Ill. Apéndices

Al disponer de 2 blogues de tramos, por célculo de velocidad, se decide por un
intercambiador de doble tubo en paralelo, por lo que cada tramo intercambiara un 50% de la

potencia, asi que para cada bloque de tubos se tiene:
q= Uy A ATy =Uy - (- Dy - Ly - N) - ATy

85411
q ) w
= =11,88

Uo Do Lo 8Tme 300 ¥ 719,05 103 m - 6,1m - 9843 °C

N

Se eligen 12 tramos de tubos con 11 horquillas, con una disposicion segun la
Figura 11137.

Fig. 1I37. Esquema de un cambiador de doble tubo de dos bloques de tramos (Valiente,
2013)

Calculo de la potencia real obtenida:
gq=2-(100-7-19,05-1073-6,1-12-98,43) = 86241 W

Que es ligeramente mayor que la necesaria que es de 85411 W, por lo que se acepta

el calculo.

Paso 12- Calculo de las caidas de presién

No se calculan por no haberse calculado previamente los datos necesarios y haber

asumido los de la simulacion.
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llILA.6. Disefio de los tanques de almacenamiento

I1ILA.6.1. Tanque T-1 (LA reactivo)

En condiciones normales se requiere de 940 kg/h de disolucion de acido levulinico al
99%. Con ello, se determina el volumen del tanque a partir de las densidades de los

compuestos obtenidas de Wolframalpha:

kg LA 1m3
h 1147 kg LA

930,6 =0,81m3/h

kg H,0 1m3

: — 0,009 m?/h
h 1000 kg Hy0 m/

9,4

(0,81 + 0,009) m® 24 h
tanque = h "1 dia

-5 dias = 98,3 m3

Se considera un sobredimensionado del 10 %, luego el volumen del tanque sera

108 m®. Para determinar la altura y el diametro del tanque se aplica el cédigo API-ASME:

2

v, =m-—-H
tanque — TC 4

3

Ol =

Se obtiene un diametro de 4,5 m y una altura de 6,75 m.

III.LA.6.2. Tanque T-2 (EtOH reactivo)

En condiciones normales se requiere de introducir de 1006 kg/h de disolucién de etanol
al 95,6%. Con ello, se determina el volumen del tanque a partir de las densidades de los

compuestos obtenidas de Wolframalpha:

kg EtOH 1m3
h 789 kg EtOH

961,74 =1,22m3/h

kg H,0 1m3

: = 0,04 m3/h
h 1000 kg Hyo - 0™/

44,26

(1,22 + 0,04) m3 24 h
Vianque = h "1dia

-5 dias = 151,7 m3
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Se considera un sobredimensionado del 10 %, luego el volumen del tanque sera
166,9 m3. Para determinar la altura y el diametro del tanque se aplica el cédigo API-ASME:

2
% =m-—H
tanque — TC 4

ST
|

Se obtiene un diametro de 5,2 m y una altura de 7,8 m.

I11.LA.6.3. Tanque T-3 (EtOH purga)

Se purgan 812 kg/h de etanol al 93,4 % en peso. Se determina el volumen del tanque

a partir de las densidades de los compuestos obtenidas de Wolframalpha:

kg EtOH 1m3
h 789 kg EtOH

758,4 = 0,96 m3/h

52390 1m0 os i
B T000kgm0 - 0™/

(0,96 +0,05) m® 24 h

tanque h 1 dia

-5dias = 121 m?3

Se considera un sobredimensionado del 10 %, luego el volumen del tanque sera
133 m®. Para determinar las dimensiones de altura y diametro se aplica el cédigo API-ASME:

DZ

v, =m-—-H
tanque — TC 4

Ol =

Se obtiene un diametro de 4,8 m y una altura de 7,2 m.

I1I.LA.6.4. Tanque T-4 (EtLA producto)

Se producen 1127 kg/h de etil levulinato al 98,1 % en peso. Se determina el volumen

del tanque a partir de las densidades de los compuestos obtenidas de Wolframalpha:

kg EtLA 1m3

1105 '
h 1016 kg EtLA

= 1,09 m®/h
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1o K90 1M min
ST 1T kgra 202mY/

(1,094 0,02) m® 24h
Vianque = n "1dia

-2 dias = 53,4 m?3

Se considera un sobredimensionado del 10 %, luego el volumen del tanque sera
58,7 m®. Para determinar las dimensiones de altura y diametro se aplica el codigo API-ASME:

DZ
Vtanque =T T “H

ST~
|

Se obtiene un diametro de 2,9 m y una altura de 4,4 m. Se decide disefiar de dos

tanques del mismo tamafio.

I1I.LA.6.5. Tanque T-5 (LA purga)

Se purgan 9,97 kg/h de &cido levulinico al 99 % en peso. Se determina el volumen del

tanque a partir de las densidades de los compuestos obtenidas de Wolframalpha:

go7 KILA 1M 087 mish
A T a7 kgra - 2087 ™/

001m® 24h _ ,
Vtanque:T'm'SdlaS=1,32m

Se considera un sobredimensionado del 10 %, luego el volumen del tanque sera

1,45 m®. Para determinar las dimensiones de altura y diametro se aplica el codigo API-ASME:

2
v, =m-—H
tanque — T 4

Ol =

Se obtiene un diametro de 1,10 m y una altura de 1,65 m.

Para determinar si es necesario disefiar un serpentin en el interior tanque, se calcula

el flujo de calor a aplicar para enfriar el acido levulinico desde los 256,6 °C hasta 20 °C.

q=m-c, AT
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Siendo:
e m = Flujo masico de acido levulinico a enfriar (9,97 kg/h).
e ¢, = Calor especifico del acido levulinico a 256,6 °C (2593 J/kg h).
e AT = Incremento de temperatura.

Sustituyendo valores:

—(997kg Lh ) 2503—) . (256,6 — 20) °C = 1699 W
T=\""""h "3600s kg - °C ’ -

Una vez determinado el calor que seria necesario retirar para enfriar el compuesto, se
calcula el calor que es capaz de transferirse desde el interior del tanque al exterior, para ello

se necesita conocer las distintas resistencias que intervienen.

La resistencia total, R;., se define como la suma de la resistencia por conveccién en el
interior del tanque mas la resistencia por ensuciamiento mas la resistencia por conduccion a
través de la pared del tanque mas la resistencia por conveccion en el exterior del tanque. No
se considera el efecto de la radiacion ni la transferencia de calor por la tapa superior del

tanque. De tal modo que se obtiene la siguiente expresion (Towler y Sinnot, 2008).

T,
Ric = ! + ! + Ln(#) ! I11. 87
7" 2.m-r,-L-h; 2-m-r,-L-Ry 2-m-L-kg 2-mw-1,-L-h, [T 87]
Siendo:

e 1; = Radio interno del tanque (550 mm).
¢ 1, = Radio externo del tanque (556 mm).

e h; = Coeficiente de conveccién interno para liquidos sin agitar (100 W/m? °C)

(Incropera, 2006).
e h, = Coeficiente de conveccién externo (25 W/m? °C) (Incropera, 2006).

e k,. = Coeficiente de transmisién de calor por conduccion para acero al carbono
(51 W/m °C) (Towler y Sinnot, 2008).

e R, = Coeficiente de conveccién ensuciamiento (5000 W/m? °C) (Towler y
Sinnot, 2008).
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e L = Altura del liquido dentro del tanque. Como el nivel de liquido va a oscilar
entre un 10 % y un 80% de altura del tanque, se considera una altura media
del 40%, luego:

L=40%-165m=0,66m

Sustituyendo todos los términos se tiene:

1 1
th= W + W
2-m-0550m-0,66m-100 —-= 2-m-0,556m-0,66m-5000 ——<=
m+ °C m=°C
556
. in(555) N 1
|14 W
2'7T'0,66m'51m 2~n-0,556m-0,66m-25m

Se obtiene una resistencia total de 2,19-102 °C/W.

Luego el flujo de calor que se transfiere desde el interior del tanque al medio exterior

es!:

(Tm - Text) _ (138:3 - 20) °C

Ry 10-2 €
2,19-1072

=5402 W > 1699 W

La transferencia de calor hacia el exterior por la pared a la altura media del tanque es
mayor que la necesidad de retirar calor por lo que se justifica que no es necesario ningin

sistema de refrigeracion.

IlILA.7. Disefio de bombas y accesorios

Como ya se ha comentado la seccién de produccion de etil levulinato se puede dividir

en 5 tramos en los cuales va a haber bombas.

Se realiza un balance de energia mecénica a cada tramo segun la ecuacién [l11.88].
AP —
AE. + AE, + " + Ey ot =W [111. 88]

Donde AE, es la diferencia de energia cinética, AE,, la diferencia de energia potencial,
AP la diferencia de presiones entre ambos puntos del tramo, E, el rozamiento de las tuberias
y los distintos accesorios y W el trabajo ejercido por la bomba. En todos los tramos se
considerara que la diferencia de energia cinética entre los dos puntos es nula, suponiendo

gue la velocidad es la misma en ambos puntos.
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Tramo 1- Tanque de almacenamiento de EtOH-reactores

La ecuacion [11.94].se simplifica a la siguiente expresion:

. R AP (P, — P1)
W= EV,total + AEp + 7 = EV,total +9- (hz - hl) + T [111. 89]

Siendo:
AE, =981 = (6 —0)m =58,86]/kg

m
S

AP (1317000 — 101300) Pa
p 754 kg/m3

=1612,33 ] /kg

Hay que determinar las pérdidas por friccion totales, de tal modo que las pérdidas por

friccion provocadas por la tuberia son:

~ L
EV,tuberia =2 f ’ D -u? [111.90]
opt

El factor de friccion (f) se puede calcular a partir de la ecuacion de Churchill, donde el

valor de ¢ puede estimarse en 0,1 mm para tuberias de acero estirado sin soldaduras.

1 £ 7\%°
77 = 4 log |5+ (ﬁ) [111.91]
op
D,y -u -
Re = %ﬂ [111.92]
4’ (Dopt)

Se supone que el flujo es turbulento (Re>2100), se calcula el didmetro y la velocidad.
A continuacién, se comprueba si esa suposicidon es correcta, calculando el nimero de
Reynolds. Por lo tanto el didmetro de la tuberia puede calcularse en funcién del caudal y la
densidad a partir de la ecuacion del diametro éptimo, donde el caudal es de 0,0031 m?/s, la

densidad es de 754 kg/m?®y la viscosidad es de 4,8-10“ kg/m s.
Dope = 0,363 - Q%> - p013 [111.94]

Dope = 0,363 - 0,0031%45 - 754913 = 0,06 m
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La velocidad del fluido por el interior de la tuberia es:

10,0031 m3/s

u="—""1" = 097m/s
%- (0,06 m)?2

0,06m - 0,97 % - 754 kg

Re = M~ — 96500
4,810+ XL
’ ms
! 4-] 00001 m + ( ! )0'9 0,0082
—_— . - e
77 %6170,06m " \96500 r=0

Sustituyendo en la ecuacion de las pérdidas por friccion:

-(0,97?)2 — 729 /kg

A 30m
EV,tuberia =2-0,0082 - 006m

Ademas, como ya se ha comentado hay que determinar las pérdidas por friccion por
accesorios. Este tramo presenta 2 codos de 90° y una vélvula de globo completamente
abierta, cuyo valor de K es 6 segun la Figura 11171 del Apéndice Ill.B. Para los codos, el valor

de L/D es de 30 segun la la Figura 11172 del Apéndice III.B.
En caso de los codos de 90°:

L
OIR—3O—>L—1,9TH

Liotar = 2 codos-19 =4m

Ey coqos = 2+0,0082 -

0,972 = 0,93 ] /kg

0,06
En caso de las valvulas globo:
m3\
R 1 0\* 1 0’0()ng .
Ev vavuia = <_) = ka =2,6-107%J/kg
Pagua ‘K 997 _93 6
m

Sumando todas las pérdidas por friccion presentes en el tramo, se obtiene el siguiente

resultado:

EV,total = EV,tuberia + EV,codos + EV,vévulaS = 8'21]/kg
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Sustituyendo el valor de las pérdidas por friccion en la ecuacion del balance de energia,
se obtiene la energia aportada por la bomba.

o~

W = 1679,37 ] /kg

Se determina a continuacion la carga de la bomba:

o~

W 167937 ] /kg

=—= =171
Carga bomba 9.81m/s? m

Teniendo en cuenta que el flujo masico en este tramo es de 2,31 kg/s y que la bomba
tiene una eficacia del 70% (Walas, 1988).
1679,37 L-Z 31kg /s
] kg )] g

Potencia bomba = 07 = 5542 W

En la Tabla 11147 se recoge los resultados de este tramo anterior y del resto de tramos
gue requieren bombas.

Tabla 11147. Célculo de las necesidades de bombeo.

B-6 B-7 B-8 B-9 B-10 B-11 B-12

Caudal (m?/h) 0,9 11,03 8,11 1,45 10,8 0,09 1,37

Ah (m) 6 6 3,78 6,28 -8 1,65 1,88
AP (kPa) 1216 1216 0 0 0 0 0

Dtuberia (M) 0,02 0,06 0,06 0,03 0,06 0,01 0,03
L (m) 30 30 30 30 30 30 30

Re 4885 96500 92273 70936 105422 25540 67185

f 0,014 0,008 0,009 0,011  0,0082 0,018 0,011

Ey totar (I/KQ) 18,23 8,21 9,37 16,29 8,31 47,79 16,34

W (J/kg) 1151,96 1679,37 46,45 77,89 -71,54 63,97 -3,17

P (W) 461 5542 116,18 37,31 -231 2 -1,42
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El tramo desde la salida del compuesto de cabezas de la segunda columna
(corriente 39) no requerira del uso de la bomba B-10 ya que se aprovechard la diferencia de
altura para impulsar el fluido al tanque de almacenamiento de etanol. Esto mismo ocurre con
la corriente de cabezas de la segunda columna de destilacion (corriente 41) la cual no requiere
de la bomba B-12 para bombear el etil levulinato al tanque de almacenamiento.

Observando el resto de los resultados, las potencias de varias bombas son muy
pequefias debido a que impulsan poco caudal, luego convendria almacenar el contenido de
esas corrientes en tanques intermedios y cuando haya una cierta cantidad acumulada se
bombea a sus respectivos destinos. Otra opcion seria utilizar un sistema de valvulas de
compuerta que del mismo modo acumule una cierta cantidad de caudal para a continuacion,
la compuerta abra y deje salir todo el flujo. A la hora de determinar el coste del motor de las

bombas se considerara un valor de potencia minima (1 kW).
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I1l.B. FIGURAS Y TABLAS

Robinson-Mahoney Stationary Catalyst Basket Reactor:
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Fig. 11138. Ficha técnica de la cesta Robinson-Mahoney (Autoclave Engineers, 2021)

H
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I i |

Fig. 11139. Relaciones estandar para tanques agitados (McCabe et. al, 2007)
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Fig. 11140. Valores tipicos de operacién segun el tipo de agitador (Link Industrial, 2019)

Tipo de redete] K, K;

Hélice, paso cuadrado, wes palas 41,0 032
Paso de 2, mres palas 435 100
Turbina, seis polas planas 6 630
Sexs palas oumves 0,0 480
Turbina de ventilador. seis palas 20,0 |63
Palas planas, dos palas§ 385 1,70
Turbina cerrada, seis palss corves 972 1,08
Con estator, sin deflectores I723 112

t Segmn 1. H, Bnshton, [na. Erp Chew, 4462931
F1453).

i Para hubinas L, = 114, Wi, = 175
WD, = 1/5.

Fig. l1141. Constantes para el célculo de la potencia de agitacion (McCabe et. al, 2007)
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Fig. 11142. Propiedades del aislante de tipo TECH Slab MT 5.1 (Isover, 2018)
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Fig. 11143. Curva con los regimenes de ebullicion (Cengel, 2007)

Table 6-2 MIMQMMMN
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Fig. 1ll44. CEPCI para industrias quimicas afio 1987-2002 (CEPCI, 2020)
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CHEMICAL ENGINEERING PLANT COST INDEX (CEPCI)

195759 = 100) PG
CElndex S51.9 5.5
Equipmeant ST &45.4
Heat exchangers & tanks &24.7 6243
Process mochinary &5 4 655.1
Pip vahes & fiings B859.3 B63.4
Proceas matrumends A410.F 4106
Pumps & CoMprassors 9192 9193
Elacirical equipmeni 5127 5131
Shuchurcl supports & miss 7o | B
Consiruction labor 378 ner
Busldings £30.48 5340
Enginaaring & supenision 3244 3255

Jur." 12

Final
BaSG

nae
=1
Lo
oA e
425
w270
5137
b
2E
&ar
2279

Annual
Index:

2005 = 458.2
2006 = 499.5
2007 = 525.4
2008 = 575.4
2008 =521.9
2010 = 550.8
2011 = 585.7
2012 = 584.6

Fig. 11145. CEPCI para industrias quimicas afio 2005-2013 (CEPCI, 2020)

CHEMICAL ENGINEERING PLANT COST INDEX (CEPCI)

E 1 1y ’
cowsomin MR D M
CEIndex 5883 5952 616.0
Equipment 126.2 7220 7528
Heat exchangers & tanks 6214 615.5 663.4
Process machinery 7edT 7221 7282
Pipe, valves & fittings 954.7 952.0 977
Procass instruments 4167 416.9 4212
Pumps & compressors 1085.2 1083.6 1066.0
Electrical equipment V| 562.3 563.7 557.5
Structural supports & misc. 7785 767.2 827.7
Construction labor 3357 3354 3345
Buildings 595.1 590.7 599.8
Engineening & supervision 3134 3131 3169

Annual Index:
2012 = 5846
2013 = 567.3
2014 = 576.1
2015 =556.8
2016 = 541.7
2017 = 567.5
2018 = 603.1
2019 = 607.5

Fig. lll46. CEPCI para industrias quimicas afio 2012-2020 (CEPCI, 2020)
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Fig. 11147. Variables para la estimacion de los costes de los equipos (Towler y Sinnot, 2008)
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Fig. 11148. Coste de los motores de las bombas (Peter-Timmerhaus-West, 2003)
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Fig. llI51. Coste de intercambiadores de calor de tubos en U (Peter-Timmerhaus-West, 2003)
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Fig. 1lI52. Coste de intercambiadores de calor de doble tubo (Peter-Timmerhaus-West, 2003)
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Fig. 11159. Catalogo de tubos para los cambiadores (Peninsular, 2014)

Table 12.3.
Steel Tubes

Standard Dimensions for

Outside Diameter (mm)

Wall Thickness (mm)

lé
20
25
30
I8
50

L&
L&
L&
L&

[d o P [k od [od

(R e N i

Pk Pk Pk ok

Fig. 11160. Dimensiones tipicas de tubos para cambiadores (Towler y Sinnot, 2008)
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Heat Flux W/m®

25,000
25,000 to 40.000
40,000

Shell Dia/Bundle Dia.

1.2to 1.5
L4t 1.8
L7 to 2.0

Fig. ll161. Relacion entre el diametro de carcasay el de la bancada para tubos en U

(Towler y Sinnot, 2008)
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Fig. 11162. Determinacion del coeficiente F (Towler y Sinnot, 2008)

Fig. 1163. Intercambiador tipo hervidor de tubos en U (Towler y Sinnot, 2008)
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Integracion Energética

Uno de los grandes factores que causan el aumento econdémico en las industrias son
los servicios energéticos necesarios para aportar o retirar energia de los distintos sistemas.
Muchos de los procesos en la industria tienen operaciones energéticas importantes, ya sea
evaporar o condensar corrientes, calentar determinadas corrientes para operar en condiciones
Optimas o mantener temperaturas constantes en distintos equipos para su correcto

funcionamiento.

La integracion energética basa su funcionamiento en aprovechar las propias corrientes
del proceso para que, mediante una red de cambiadores internos, intercambien calor entre
ellas logrando asi disminuir la cantidad de calor o refrigeracion necesaria para el proceso.
Esto conlleva una ventaja no solo a nivel econémico sino a nivel ambiental, ya que reduciendo
la cantidad de calor que se necesitaria aportar o retirar al proceso se disminuye la cantidad

de combustibles empleados para la generacion de ese calor.

Como conclusion, la integracion energética es una parte del proceso a realizar de la
forma mas precisa posible para lograr aprovechar y optimizar las corrientes energéticas de

nuestro sistema e integrar el proceso de una forma éptima.
6.1. EXTRACCION DE LAS CORRIENTES ENERGETICAS DEL PROCESO

El primer paso para la integracién consiste en la extraccién de corrientes energéticas
del proceso, es decir, se analizaran todas las corrientes de este y se seleccionaran aquellas
es las que suceda un cambio de temperatura que pueda ser extraible pero no varien su

composicion (Smith, 2005)

Cabe destacar que en no todos los sistemas va a ser posible realizar la integracion
energética o es recomendable. Por ejemplo, en el caso de un reactor donde se produce una
reaccion exotérmica, no es recomendable realizar la integracion energética con el calor
generado por lareaccién y se recomienda realizar un intercambio de calor separado por temas

de seguridad.

En el caso de nuestro proceso, se extrajeron todas las corrientes susceptibles de poder
ser integradas y se presentaran en la Tabla lll. Las corrientes de condensacion y evaporacion

en equipos auxiliares como calderines y condensadores pueden ser integradas al proceso.
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Tabla lll. Extraccion energética de las corrientes del proceso.

Corrientes 1 2 3 8 9 10 11
Tipo Fria Fria Caliente | Caliente Fria Caliente Fria
Tin (°C) 25 25 90 98,93 207 202 268,7
Tout (°C) 90 90 50 97,93 208 201 269,7
F (kmol/h) 939,9 | 11,93 950,3 54,88 9,57 957,9 1,43
Cp (kJ/kmol h) | o668 | 28,73 97,12 | 42700 | 50290 | 47130 | 50110
CP (MW/K) | 0,0252 | 0,0001 | 0,0256 | 0,6509 | 0,1337 | 12,5405 | 0,0199
AH (MW) -1,64 -0,01 1,03 0,65 -0,13 12,54 -0,02
Corrientes 12 24 14 21 22 23 37
Tipo Fria Caliente | Caliente | Caliente Fria Caliente | Caliente
Tin (°C) 207,1 | 207,1 298,2 4485 | 1857 | 1858 79,94
Tout (°C) 210 25 100 43,85 | 186,7 25 78,1
F (kmol/h) 4,11 4,03 123,9 73,44 | 3,391 | 3,391 193,7
Cp (kJ/kmol h) | 44330 | 2281 37,04 | 44770 | 42220 | 180,5 68,17
CP (MWI/K) | 0,0506 | 0,0003 | 0,0013 | 0,9133 | 0,0398 | 0,0002 | 2,1323
AH (MW) -0,15 0,05 0,25 0,91 -0,04 0,03 2,13
Corrientes 38 40 33 27
Tipo Caliente | Fria | Caliente | Fria
Tin (°C) 78,1 71,91 199,8 32,86
Tout (°C) 25 160 25 160
F (kmol/h) 19,37 197,7 7,893 9,145
Cp (kJ/kmol h) | 1381 135 327,2 264.6
CP (MWI/K)
AH (MW)

Observando el diagrama de flujo general, estas han sido las corrientes energéticas que
se puede integrar energéticamente. Cabe destacar que en las corrientes de condensacion y
evaporacion se le ha dado una diferencia de temperatura de 1° C cuando el proceso sucede
a temperatura constante. Este incremento se aplica debido a que el calculo de la carga

energética de la corriente (AH) se calcula de la siguiente manera (Kemp, 2007)

AH = CP - AT
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Si la diferencia de temperatura (AT) tuviese un valor de O la carga energética de la
corriente seria 0. Es por esto por lo que se establece un valor de 1° de forma arbitraria para

el calculo de esta corriente.

El valor CP es uno establecido para cada corriente y se obtiene multiplicando el flujo
molar de la corriente por el calor especifico en unidades de mol. Se obtienen unidades de

energia por temperatura.

Pese a que todas estas corrientes se podrian integrar hipotéticamente, se han
descartado para la posterior integracién las corrientes de condensacién y evaporacion de los
equipos como condensadores y calderines de las torres de destilacion. Esta decision se ha
tomado en base a facilitar la integracion energética y en una planta en la cual las diferentes
secciones trabajan con caudales de capacidad muy distintos es practicamente imposible
condensar o evaporar esos fluidos empleando otras corrientes del proceso. En la Tabla IV, se
mostraran las corrientes seleccionadas de las cuales se podra realizar la integracion
energética y calcular los servicios minimos que necesitan esas corrientes mediante el

algoritmo que se explicara posteriormente.

Los servicios auxiliares calculados pertenecerdn al sistema compuestos por las
corrientes integradas, pero no se debe olvidar que se emplearan esos mismos servicios para
las corrientes energéticas restantes que se calcularan a parte en cada una de las secciones

individuales.

Es necesario fijar una diferencia de temperatura minima en la planta aplicable a todos
los cambiadores de calor de esta. La diferencia minima de temperatura establecida en la
planta es de 10 °C. Las corrientes se clasifican a su vez en calientes si necesitan ser enfriadas
o frias si necesitan ser calentadas y sera necesario calcular sus temperaturas reducidas para
el algoritmo del pinch. Para el calculo de las temperaturas reducidas (T*) se empleara la

siguiente expresion:

Si es una corriente caliente:

ATmin
T =T
2
Si es una corriente fria:
T* =T + AT’;""
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Tabla IV. Corrientes energéticas integradas en el proceso.

Corrientes 3 16 20 28 39 42 41
Nombre = E2 E3 E4 E5 E6 E7
Tipo Caliente | Caliente | Caliente | Caliente | Caliente | Caliente | Caliente
Tin (°C) 90 207,1 298,2 185,8 79,1 78,1 199,8
Tout (°C) 50 25 100 25 78,1 25 25
F (kmol/h) 950,3 4,03 1239 | 3,391 193,7 19,37 | 7,893
Cp (kJ/kmol'h) | 9712 | 2281 | 37,04 | 1805 | 39630 | 1381 | 327,2
CP (kWIK) 25,6 0,3 1,3 0,2 2132 0,7 0,7
AH (kW) 1030 50 250 30 2130 40 130
Tin (°C) 85 202.1 293.2 190.8 74.1 73.1 194.8
Tout' (°C) 45 20 95 30 73.1 20 20
Corrientes 1 2 17 33 41
Nombre E8 E9 E10 E1ll E12
Tipo Fria Fria Fria Fria Fria
Tin (°C) 25 25 207,1 71,91 3286
Tout (°C) 90 90 210 160 160
F (kmol/h) 939,9 | 11,93 4,11 1977 | 9145
Cp (kJ/kmolh) | o668 | 28,73 | 44330 135 264.6
CP (kWIK) 25,2 0,1 50,6 7,4 0.67
AH (kW) -1640 -10 -150 -650 | .g546
Tin' (°C) 30 30 2121 | 7691 | 37.86
Tout (°C) 95 95 215 165 165

Las corrientes calientes, por convenio, tiene AH positivos mientras que las frias tiene

negativos. Una vez determinadas que estas seran las corrientes energéticas que se integraran

se aplicara el algoritmo (cascada de energia) para determinar el pinch y los servicios auxiliares

necesarios.

6.2. CASCADA DE ENERGIA. DETERMINACION DEL PINCH Y SERVICIOS DE

CALEFACCION Y REFRIGERACION

Los pasos para seguir para la aplicacion del algoritmo son los siguientes:

1.- Situar todas las temperaturas reducidas en orden decreciente en una columna.

2.- Para cada intervalo de temperatura, escribir la CP de la corriente involucrada.
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3.- Unavez escritas las corrientes con sus CP para cada intervalo, calcular la diferencia

de temperatura en cada intervalo (ATin).

4.- Calcular el sumatorio de los CP de cada intervalo de temperatura. Se calcula

mediante la siguiente expresion:

z CPipe = Z CPcaiientes — z CPfrias

5.- Calcular el AHiy; para cada intervalo con la siguiente expresion:
MMy, = Ming - ) CPin

6.- Realizar el sumatorio a la columna del AHix empezando en O para obtener la AH
acumulada. Una vez realizado, coger el valor mas negativo y situarlo en la ultima columna de
forma positiva en la parte superior. Esas seran las necesidades de calor del proceso. A partir
de ese valor, realizar nuevamente el sumatorio con la columna del AHi. Una vez obtenida
esa columna, el valor correspondiente a 0 es considerada como la temperatura del pinch
(pliegue) y el dltimo valor de la columna se corresponderd con las necesidades de

refrigeracion.

Se presentara en la Tabla V la cascada de energia referente al proceso en donde se
establecera cual sera la temperatura del pinch del proceso. Es posible ya representar la curva
compuesta grand en la cual se representaran las temperaturas reducidas frente a la diferencia
de carga acumulada en la que se puede apreciar de forma gréfica las necesidades energéticas
y también los bolsillos energéticos generados. La curva compuesta energética se representara

en la Figura 11.
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Tabla V. Cascada de energia referente a las corrientes energéticas del proceso.

EL | E2 | E3 | E4 | E5 | E6 | E7 | E8 | E9 | E10 | E11 | E12
ey | ¢ | ¢ | ¢c | c C clc| F | F | F | F| E | aTinteo (kZV(\:”'T() Z(Q\';'v)t z(f('\*/\j‘;“ z(f('\*,\jgu
293,20 0,00 | 73596
215,10 1,27 78,10 127 | 9956 | 9956 | 83552
212,10 1,27 50,61 3,00 4934 | 14801 | -48,44 | 687,52
202,10 1,27 10,00 127 | 1275 | -3570 | 70027
194,80 1,27 7,30 1,27 931 | -2639 | 709,57
190,80 1,27 0,72 4,00 1,99 797 | -1842 | 717,54
165,00 1,27 | 017 0,72 25,80 216 | 5578 | 37,36 | 773,33
95,00 0,26 | 1,27 | 0,17 0,72 741 | 067 | 70,00 567 | -39679 | -35042 | 376,54
85,00 0,26 0,17 0,72 | 25,24 | 0,10 741 | 067 | 10,00 3228 | -322.80 | 682,22 | 53,74
7691 | 2564 | 0,26 0,17 0,72 | 25,24 | 0,10 741|067 | 809 664 | -5374 | -73596 | 0,00
7410 | 2564 | 0,26 0,17 0,72 | 25,24 | 0,10 067 | 281 0,77 217 | -73380 | 217
7310 | 2564 | 0.26 0,17 | 213231 0,72 | 25.24 | 0,10 067 | 1,00 | 213308 | 2133,08 | 1399,29 | 213525
4500 | 25,64 | 0,26 0,17 0,04 | 072 | 2524 | 0,10 067 | 2810 081 | 2277 | 1422,06 | 2158,02
37,86 0,26 0,17 0,04 | 0,72 | 2524 | 0,10 067 | 714 2483 | -177.26 | 124479 | 1980,76
30,00 0,26 0,17 0,04 | 072 | 2524 | 0,10 7,86 24,15 | -189,85 | 1054,94 | 1790,90
20,00 0,26 0,04 | 0,72 10,00 1,01 | 1012 | 106506 | 1801,02

Necesidades de Calor: 735,96 kW Temperatura del Pinch: 76,91 °C

Necesidades de Frio: 1801,02 kW
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Fig. 11. Curva compuesta grand del proceso.

6.3. TOPOLOGIA DE RED DE CAMBIADORES

Una vez determinadas las necesidades establecidas, se debera desarrollar una red de
cambiadores para que las propias corrientes intercambien calor. Es por esto, por lo que sera
necesario determinar y relacionar las distintas corrientes entre si para determinar como seran

los fluidos de los cambiadores. La topologia de redes puede determinarse de varias formas.

Una de las maneras para determinar cual puede ser la topologia 6ptima en el proceso
es representar las corrientes como lineas horizontales con el pinch de por medio. Se sitian
las temperaturas mas altas en la zona izquierda y las mas pequefa en la zona de la derecha
situando los cambiadores de calor como lineas verticales que unen ambas corrientes (Linhoff,
1978).

Es necesario destacar que el pinch separa térmicamente el proceso en dos zonas. Por
encima del pinch se encuentra el sumidero de calor mientras que por la zona inferior sera el
sumidero de frio. Estas dos zonas no pueden intercambiar calor entre ellas. Ademas, en
ambas zonas, para seleccionar el intercambio de calor se debe cumplir el criterio de las CP
(Kemp, 2007).

Por encima del Pinch: CPcgjiente < CPfriq

Por debajo del Pinch: CPcgjiente = CPrriq
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Esta condicién es necesaria debido a que la temperatura minima de intercambio
establecida es de 10 °C y si no se cumpliese esa condicion seria inviable termodinamicamente
emparejar ambas corrientes ya que su temperatura minima iria disminuyendo a partir de los
10 °C.

Un método tedrico para emparejar corrientes es el método del “check”, en el cual, una
vez representadas horizontalmente ambas corrientes se calcula su carga energética por
encima y por debajo del pinch. Una vez calculadas, se intenta agotar primero las corrientes
de menor carga a cada lado del pinch bifurcando las corrientes si fuese necesario y
observando que se cumplen los criterios establecidos de CP y que la diferencia minima de
temperatura de ambas corrientes sea igual a 10 °C.

En este caso, se emple6 un programa informatico para la realizacion de la topologia
incluido en el paquete ASPEN, el ASPEN Energy Analyzer. Al introducirle al programa las
corrientes energéticas del proceso, este realiza un célculo que determina la temperatura del
pinch y los servicios de calefacciéon y refrigeracion. Ademas, el programa propone varias
opciones de topologia de red de cambiadores que satisfacen las necesidades energéticas de
las corrientes. En este caso, el criterio empleado para la seleccion de la topologia mas
adecuada fue el coste total de la red de intercambio. La topologia presentada por el programa
ASPEN Energy Analyzer se encuentra en la Figura 12.
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Fig. 12. Topologia de la red de cambiadores para las corrientes integradas (ASPEN Energy Analyzer).
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Como se puede observar en la topologia, la corriente 1 se bifurca debido a que es una
corriente de gran carga energética que puede transferir gran cantidad de calor a otras
corrientes, en este caso a las corrientes 20 y 39. Estas dos otras corrientes también deben

ser bifurcadas para obtener la cantidad de calor necesaria para sus objetivos energéticos.

Otras corrientes son directamente intercambiadas con los servicios auxiliares y no se
podrian realmente integrar con otras corrientes del proceso. Esto es debido a que las
diferentes secciones del proceso poseen caudales muy diferentes entre si. Mientras que la
seccion | posee caudales muy altos de liquidos, en la seccién Il existen zonas de caudales
gaseosos de poco caudal, juntando eso al concepto de que no se puede intercambiar a calor
a través del “pinch”, hace muy dificil integrar determinadas corrientes entre si por lo que lo

mas sencillo es directamente intercambiar calor con los servicios auxiliares.

El intercambiador de la corriente 2 (E-119) posee una carga energética muy pequefia
(se puede observar en el balance de energia propuesto en el punto 4, Tabla Il), lo que hace
gue el area de intercambio determinado sea muy pequefia. Se ha determinado que no se
instalara ese intercambiador de calor al necesitar poca energia para su objetivo y tener un

area demasiado pequefa.
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Consideraciones de seguridad y Consideraciones ambientales

7.1. RIESGOS ASOCIADOS A LOS PRODUCTOS QUIMICOS EMPLEADOS

En este apartado se recogen las caracteristicas mas destacadas de los compuestos

presentes en el proceso. En el Apéndice final se recogen las fichas de seguridad de cada

compuesto quimico.

A modo de resumen, en la Tabla VI se muestran los riesgos asociados a cada de ellos,

extraidos de las fichas de seguridad.

Tabla VI. Peligros asociados a las sustancias utilizadas

&

ACIDO
LEVULINICO

v

HIDROGENO

GAMMA
VALERACTONA

2-METIL
TETRAHIDROFURANO

ACIDO
PENTANOICO

S

ETANOL

v

ETIL
LEVULINATO

v

SIS N K

Ante dichos peligros, se tomard como guia la Ley 31/95 de Prevencion de Riesgos

Laborales, la cual establece los derechos y obligaciones de los trabajadores en todo lo

relacionado con la prevencién de riesgos laborales. Entre ello, estipula el uso de los equipos

de proteccion individual (EPIs), ya que es un deber de la empresa proveer a sus trabajadores

de estos equipos, y una obligacién de los trabajadores de utilizarlos siempre que sea

obligatorio su uso.

Entre las medidas de seguridad para proteger la salud de los trabajadores destacan:

e Los trabajadores serdn formados y entrenados al comienzo de su relaciéon

laboral respecto a los riesgos asociados, su prevencion y, en Ultima instancia,
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sobre la actuacion frente a situaciones de emergencia. También se informara
respecto al uso correcto de los equipos de proteccion individual.

e La manipulacion de compuestos organicos debe realizarse en zonas bien
ventiladas y con el uso de mascarillas con filtro quimico.

e Como medidas de proteccion colectiva se instalaran duchas de seguridad y
lavaojos. La operacion contara con protocolos en situaciones de emergencia y
evacuacion.

e Debido a la presencia de compuestos inflamables, tales como el hidrégeno,
etanol y algunos de los compuestos organicos, sera especialmente importante
evitar la presencia de fuentes de ignicion cercanas a las zonas de
almacenamiento y manipulacion de los mismos. Se dispondra ademas de los
equipos de proteccién contra incendios que establezca la ley en base a la
superficie y productos a manipular, tales como rociadores, detectores de
humos o gases, extintores de tipo ABC, de riesgo eléctrico, etc.

e Siempre que se trabaje o se manipulen compuestos irritantes, como es el caso
de los compuestos organicos, existe un riesgo potencial de ocasionar irritacion
al contacto con la piel, por lo que sera necesario el uso de guantes de
proteccion de cloruro de polivinilo. También serd necesario el uso de fundas de
proteccion, asi como de calzado de seguridad y gafas de proteccion para evitar

lesiones oculares por salpicaduras.

7.2. RIESGOS DE LO EQUIPOS, CONDICIONES DE OPERACION Y
MANTENIMIENTO

7.2.1. Incendio y explosion

Se debe tener en cuenta en este apartado los compuestos inflamables con los que se

trabaja, siendo todos ellos potencialmente peligrosos.

De manera que debe evitarse el contacto con el aire del contenido de los reactores.
Dado que en todos los reactores se opera a presion y temperatura elevada para desplazar el
equilibrio de las reacciones hacia la formacién de los productos, se requiere de un sistema de
inertizacién mediante nitrégeno estéril. Este gas inerte, desplaza el oxigeno que se encuentra
en los reactores, en las redes de tuberias y en el resto de los equipos. De esta manera, la
atmasfera no podra ser inflamable y el nitrégeno utilizado para la inertizacion se expulsara a

la atmésfera a través de las chimeneas de la planta.
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En cuanto al riesgo de explosion de estos equipos, se dispondra de un sistema de
alivio de presion compuesto por una valvula de alivio y un disco de ruptura en paralelo con

una presion de disefio superior a la de la valvula, como sistema de seguridad adicional.

La purga de hidrogeno generada en la Secciéon Il no se emitird a la atmdsfera
directamente, a pesar de su rapida difusion en caso de fuga. Esta corriente gaseosa se lleva
a una antorcha. Las posibles descargas gaseosas que puedan producirse en los reactores

por accion de las valvulas de alivio de presion también se llevaran a la antorcha.

Para mayor seguridad, se dispondran de sistemas de deteccion de gases con alarmas
para detectar cualquier tipo de incidencia. Por ello, se requiere de un sistema de odorizacion

para darle olor al hidrégeno y en caso de fuga sea facil de detectarla.
7.2.2. Riesgo eléctrico

En esta instalacién no hay riesgos eléctricos especiales, salvo los usuales en cualquier
industria con equipos que funcionan con energia eléctrica. El Real Decreto 614/2001 (BOE,
2001) se utilizara como base para realizar un analisis que permita identificar posibles riesgos

gue no se hayan tenido en cuenta.
7.2.3. Reacciones fuera de control

Dado que en el proceso tienen lugar tres reacciones exotérmicas, existe un cierto
riesgo de que se dé lugar un proceso runaway, en el cual produzca un fallo en el sistema de
refrigeracion de los reactores y como consecuencia un aumento en la temperatura de estos
equipos, provocando un aumento de presion y por lo tanto una explosion de los equipos. En
el caso concreto de la reaccion de esterificacion, al tratarse todo el contenido del reactor en
estado liquido presurizado puede producirse el fendmeno BLEVE (Boiling Liquid Expanding
Vapour Explosion), en el cual si se despresurizase el reactor se produciria una evaporacion
flash de parte del contenido de éste. De tal modo que dicha evaporacion arrastre consigo una
niebla formada con parte de liquido no evaporado y que en caso de una posible ignicion

originaria una bola de fuego.

Para evitar estos fenbmenos se debe reducir la probabilidad de que ocurran por medio
de una mejora en el sistema de control de los reactores o mediante la instalacion de un sistema
de refrigeracion de emergencia. Otra opcién podria ser disponer de un depdsito de descarga
del contenido del reactor que disponga de un agente inhibidor de la reaccién que actie sobre

el catalizador.
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7.3. ANALISIS FUNCIONAL DE OPERABILIDAD (HAZOP)

Se realizar4 un analisis de seguridad HAZOP a uno de los elementos sensibles de
provocar accidentes en este proyecto. Se disefiara ademas un nuevo esquema con todas las

medidas correctoras propuestas en el analisis de seguridad.

El elemento a estudio sera el reactor encargado de la produccion de 2-
metiltetrahidrofurano y el acido pentanoico. Se selecciond este equipo debido a que se
produce una reaccion exotérmica en una atmésfera de hidrogeno elevada. Por cada 4 moles
de gamma-valerolactona introducido se deben introducir 96 moles de hidrogeno para
mantener su concentracion practicamente constante. Debido al peligro que supone trabajar

con altas cantidades de hidrogeno al tratarse de un gas muy inflamable.
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Tabla VII. Andlisis HAZOP al reactor R-5

Palabra Perturbacion Causas Consecuencias Acciones
Guia
Disminucién de la velocidad de reaccion
No hay agitacion Fallo eléctrico Mantenimiento del sistema eléctrico de la planta industral
Disminucién del grado de mezcla
. Rotura de la tuberia Aumento de la temperatura de reaccion Medidor de temperatura dentro del reactor
No hay flujo de agua
NO i . i ' 0 i 4 i
fria Vélvula cerrada iﬁ:\%‘;}?e producirse un fenomeno Cierre de la valvula de los reactivos de entrada al reactor
Atascamiento en las tuberias No hay reaccion Limpieza de las tuberias
No hay flujo de entrada
Valvula de entrada cerrada Consumo eléctrico innecesario (agitador) | Medidor de flujo de reactivos
Mayor entrada de alimentacion al Instalar un medidor de presion en el tanque
tanque _ B Instalar Valvula de alivio con descarga a un tanque
Mas presion en el Reaceion fuera de control Roturas debido a la sobrepresién inertizado
interior del tanque Explosion del reactor Abrir completamente valvula de refrigeracion
El hidrégeno entre a mas Medidor de temperatura de la corriente de entrada de
temperatura hidrégeno al reactor
Mas flujo de Mayor impulsién de fluido Mayor _cantldad de calor de reaccion
. ! producido . . . :
alimentacién Automatizar el sistema de valvulas de los reactivos
MAS Valvula abierta Sobrepresion en el tanque
No se alcanza la temperatura de
Mas flujo de Mayor impulsion del fluido operacion en el reactor

refrigeracion

refirgerante

La conversién de los productos
disminuye

Medidor de flujo del fluido refrigerante

Mas temperatura en el
reactor

Fallo en el sistema de
refrigeracion

Acumulacion de reactivos o
productos en el reactor

Riesgo de explosion

Aumento de presion dentro del reactor

Control de tempertura del sistema de refrigeracion

Instalacion de alarmas que indiquen aumento de la
temperatura

Medidor de flujo a la salida del reactor
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P‘gﬁga Perturbacion Causas Consecuencias Acciones
Se produce un vaciado No se alcanza la conversion deseada
en el momento
incorrecto (no se Fallo de la valvula de salida No se produce los productos Mantenimiento de la valvula de salida
DE OTRA Cum?éig;:gg?o de Disminucién del rendimiento
FORMA
El fluido refrigerante se ’ i Mantenimiento del sistema de tuberias del encamisado
mezcla con los Rotura de la pard del encamisado Aum%nt%de la presor;l d_ebldc|> ala o _
reactivos entrada de un nuevo flujo volumetrico Sustitucién de piezas
Flujo inverso de la Mayor presion a la salida tanque. | peterioro del producto de salida Medidor de presion a la salida del tanque
salida del reactor Fallo en los equipos de propulsion | Aumento de temperatura y presion Medidor de flujo a la salida del tanque
; Fallo en los equipos de propulsion o Medidor de flujo volumetrico de los reactivos
INVERSO f|U]OS entrada al reactor D|Sm|nuc|én de |a tem peratura
' . Aumento de temperatura en el reactor Mantenimiento del sistema de tuberias del encamisado
Elflujo de refrigerante Sobrepresion en el encamisado Aumento de presion en el reactor
se invierte P P Sustitucion de piezas
Riesgo de explosion
Fuaas en las conducciones Escasa o nula refrigeracién del calor de
Menos fluio de 9 reaccion. Medidor de flujo a la corriente de refrigeracién
ISNOS refri eraJnte Conducciones atascadas Mantenimiento de la valvula del refrigerante
9 . . Aumento de temperatura y presion en el 9
Valvulas semicerradas L
interior del tanque
Aumento de tempratura en el reactor
El fluido r,efnge_rante Fallo en la integracion energética | Aumento de presion en el reactor Inst_alamon de un medidor de tempertura en el flujo
entra mas caliente refrigerante.
ASI Riesgo de explosion
COMO . .
Entra mas hidrégeno | Fallo operativo Aumento de la concentracion de reactivo | Medidor de flujo de alimentacién a la entrada del reactor
del necesario Fallo de la vavula de entrada Aumento de la presion Cierre de la valvula de alminetacion del hidrégeno
Fallo de una vélvula isminucion de | . L o )
PARTE No entra uno de los . Disminucion de la conversion Revision periodica de las valvulas y tanques de
DE reactivos Vaciado de los tanques de almacenamiento de los reactivos

almacenamiento

Ralentizacion del proceso
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7.4. CONSIDERACIONES DE IMPACTO AMBIENTAL

La contaminacion ambiental es la introduccion de componentes nocivos (ya sean
fisicos, quimicos o biol6gicos) en un entorno determinado. Este fenébmeno afecta al equilibrio
de dicho entorno y lo convierte en un ambiente inseguro, siendo perjudicial para los seres
vivos que lo habitan. Las causas de la contaminacion ambiental dependen de varios agentes
y varian segun el ecosistema al que afecten, siendo su principal fuente la actividad humana y

sus derivados.

En la actualidad, tanto las empresas como la sociedad estdn cada vez mas
concienciadas con la preservacion del medio ambiente, desarrollando técnicas mas
sostenibles y respetuosas con el entorno. Es ahi donde surge una nueva filosofia, la Quimica
Sostenible o Quimica Verde, término referido al disefio de productos y procesos quimicos que
reducen o eliminan la produccién y el uso de sustancias no deseadas (subproductos) o

peligrosas para el medio ambiente y la salud humana.

Es por ello por lo que, en el presente proyecto, estando completamente concienciados
con el compromiso de preservar el medio ambiente, se tienen en cuenta las consideraciones
de impacto ambiental de la planta disefiada, para intentar prevenir futuros impactos y la toma

de medidas correctoras.
7.4.1. Emisiones gaseosas

En situaciones emergencia en las cuales tendran que actuar las valvulas de alivio de
presion, se extraeran los efluentes gaseosos formados por hidrogeno junto a los compuestos
organicos que arrastran. Todos ellos, se llevaran a una antorcha, a partir de la cual se oxidaran
para formar vapor de agua y di6xido de carbono. No sera de forma continua, Unicamente en
casos excepcionales en los que sea necesario liberar parte de la carga recirculada para evitar

acumulaciones o impurezas.

El procedimiento sera el mismo para el vapor producido en la Seccién |, el cual esta

formado por vapor de agua y gamma valerolactona.
7.4.2. Emisiones liquidas

Las emisiones liquidas a tener en cuenta seran de dos tipos: por limpieza y por

proceso.

Las emisiones por limpieza tendran lugar en situaciones de parada, donde sera
necesario eliminar restos adheridos a los equipos para evitar que permanezcan
acumulandose en los reactores y en las tuberias, evitando de esta forma la suciedad interna.

Estos residuos liquidos estaran formados por restos de compuestos organicos junto con el
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agua, y se recogeran en un tanque donde se medira el pH en continuo y mediante un sistema
de control se adicionara el acido o la base necesaria para neutralizarlo. Los valores limite de
emision (VLE) del pH se fijan entre 6-9 para poder verterlos directamente al rio (R.D.
817/2015), siendo la DQO méaxima permitida de 5 mg O,/L segun la Ley 5/2002. Sin embargo,
si la DQO esta fuera de los limites legales, seria necesario verter el residuo liquido a una
planta de tratamiento municipal siempre que cumpla los limites de DQO fijados en ella. Sino
fuera el caso, habria que disefiar una planta depuradora para poder reducir la DQO a un valor
dentro de los limites legales y asi verterlo a las plantas de tratamiento municipales o al propio

medio.

Mientras se esté llevando la operacion, las emisiones liquidas, donde se incluyen las
purgas, seguirian el mismo procedimiento. Estas Ultimas sera necesario realizarlas ya que
pueden contener impurezas que afectaran tanto a los reactores a los que retorne la

recirculacién, como las propias tuberias y sistemas de bombeo.
7.4.3. Ruido
Hay distintas medidas a poder aplicar segun donde se actle:

e Sobre el foco: estas medias estan basadas en el disefio de los equipos, estando
encuadradas dentro de las exigencias establecidas por el R.D. 1215/ 97 sobre
equipos de trabajo. Entre esas medidas se puede actuar en la modificacién de
procesos, en la sustitucion de los accionamientos de engranaje por
accionamientos de correa o en la realizacion de un mantenimiento exhaustivo
de los equipos, ya sea egresandolos o en el equilibrado y alineamiento de
estos.

e Sobre el medio: asilando los equipos mas ruidosos por medio de pantallas o
cabinas.

e Sobre los trabajadores: utilizando los EPIS facilitados, reduciendo el tiempo de

exposicion a altos decibelios, etc.
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Analisis de Costes

8.1. INVERSION DE CAPITAL

En los calculos econdmicos los porcentajes de los costes indirectos y el nimero de
operarios por equipos se han obtenido de la bibliografia (Peters et al., 2003).

Tabla VIII. Inversion de Capital Inicial

INVERSION DE CAPITAL Fedie 07/2021
Tiempo de Operacion (dias/afio) 330
Costes Directos e Indirectos
SECCION |
Equipos Coste (€)
Reactores 1.672.347
Destilacion Flash 26.390
Evaporador 395.853
Torres de Destilacion 148.916
Intercambiadores 155.514
Bombas 9.732
Total 2.408.751
SECCION II
Equipos Coste (€)
Reactores 58.748
Destilacion Flash 67.569
Torres de Destilacion 89.155
Absorbedor 88.209
Intercambiadores 11.987
Bombas y Soplantes 187.804
Total 503.472
SECCION Il
Equipos Coste (€)
Reactores 1.269.891
Destilacion Flash 9.075
Torres de Destilacion 60.430
Intercambiadores 35.893
Tanque de Almacenamiento 243.605
Valvulas 589
Bombas 22.766
Total 2.186.119
SUBTOTAL 5.098.342
Instalacion (47%) 2.396.221
Instrumentacién (36%) 1.835.403
Tuberias (68%) 3.466.873
Electricidad (11%) 560.818
Costes Indirectos (114%) 5.812.110
TOTAL (€) 19.169.767

356




Analisis de Costes

8.2. COSTES DE OPERACION Y VENTAS DE PRODUCTOS

Tabla IX . Costes de Operacion

COSTES DE OPERACION

Fecha

07/2021

Tiempo de Operacion (dias/afio)

330

Costes de Producciéon

Materias Primas

Acido Levulinico
Agua
Hidrogeno
Etanol

Utilities
Corrientes
Agua de Refrigeracion
Vapor de Calefaccion

Mano de Obra
Operario

Reactores
Evaporador
Intercambiadores
Torres de Destilacién

Tanques

Costes Variables

Mantenimiento y Reparaciones (6% de los equipos)

Suministros laboratorio (15% coste mano de obra)

Suministros Operacion (15% costes reparacion)

Licencias (15% coste mantenimiento)

RESUMEN

Unidades Cantidad Precio (€/unidad) Coste (€/aio)
kg/h 2.206 0,18 3.151.862
kg/h 16.722 0,0004 57.558
kg/h 39 0,65 201.486
kg/h 1.006 0,4182 3.332.017

Total 6.742.922

Unidades Cantidad Precio (€/unidad) Coste (€/afio)
kg/h 716083 0,00004 246.478
kg/h 43246 0,0036 1.235.772

Total 1.482.250
N° Operarios/Equipo N° Equipos N° Operarios
0,5 8 4
0,25 1 0,25
0,1 12 1.2
0,5 7 35
0,2 5 1
Total Operarios 10
Salario (€/h) 21
Total 550.987
Coste (€/aio)
267.241
82.648
40.086
202.287
Total 592.263
(€/aino)
| Costes Totales de Operacion 9.368.422
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Tabla X . Ventas de Operacion

VENTAS DE LOS PRODUCTOS Fecha 07/2021
Tiempo de Operacion (dias/afio) 330
Venta de Productos
Productos Unidades Cantidad Precio (€/unidad) Coste (€/aio)

GVL kg/h 403,5 0,95 3.039.769
Acido Pentanoico kg/h 361 1,13 3.230.806
Levulinato de Etilo kg/h 1127 0,24 2.122.565
Etanol kg/h 812 0,418 2.689.461
Acido Levulinico kg/h 10 0,18 14.288
Total 11.096.888

RESUMEN (€/afo)
] Ventas Totales Operacién 11.096.888

Se ha considerado que la amortizacién del capital se realice en un periodo de 12 afios,
de manera que los gastos anuales totales serian, el 8,33% de la inversion del capital, por

tanto, los costes anuales seran 10.965.264 €. A partir de ahi, el capital quedaria amortizado.
8.3. INGRESOS

Dado que la produccién anual de la planta sera de 10.746 toneladas en el primer afo,
produciendo al 50% de la capacidad de la planta (Peters et al., 2003), en el primer afio los
ingresos obtenidos serian de 5.548.444 €, de manera que el flujo de caja seria negativo, con
un valor de -5.416.820€, no obstante, para los afos siguientes, siendo los ingresos de
11.096.888 €, se tiene un flujo de caja positivo de 131.624€.

8.4. ANALISIS DE RENTABILIDAD

Para conocer si el proceso es viable y rentable se emplea el VAN (Valor actual neto) y

el TIR (tasa interna de retorno o de rentabilidad) como indicadores financieros.

El VAN se determina como la suma de los flujos de caja que se actualizan por una tasa

de interés haciendo referencia a la inversion inicial.

N
Qn
VAN = —I + Z =<
(1+7r)m
n=1

Donde Q, es el flujo de caja en el afio n, | es la inversion inicial, r la tasa de interés que
se ha considerado un valor de 3% (Towler y Sinnot, 2008) y N el periodo de retorno de la

inversion, el cual se ha considerado 15 afios de vida media de la planta.

El VAN obtenido es -22.985.287 €, luego al ser menor que cero se trata de un proyecto

no viable econémicamente.

358




Analisis de Costes

8.5. CONCLUSIONES

Calculando el VAN, queda patente que el presente proyecto no resulta viable desde el

punto de vista financiero.

Se va a determinar en cuantos afios se podria amortizar la planta ya que en 12 afios
no es suficiente. De tal modo que se calcula el beneficio neto restando los beneficios totales
gue se obtienen de las ventas de los productos menos los costes de operacion. De tal modo
gue se obtiene un beneficio anual de 1.728.466 €.

En cuanto a la amortizacion de la planta, la inversion inicial se recupera tras 11 afios

de operacion.
19.169.767 €

A ti P ~ 11 afi
mortizacion 1.728.466 €/aﬁ0 anos

Pero a pesar de esto, habria que realizar cambios sustanciales en el proyecto para
poder llevarlo a cabo siendo viable en términos econdémicos, debido a que para tener un VAN
gue fuera 0 se necesitaria un periodo de 15 afios, pese a que se amortice en 11 afios debido
a que el primer afio se obtienen unos beneficios del 50% y que se tiene una tasa de interés
de un 3%. Una opcion seria aumentar la produccion de la planta, lo cual aumentaria el margen
de beneficios, aunque requeriria de una mayor la inversion inicial. Otra opcién seria poder
estudiar diversas sinergias con empresas de la zona, a las cuales se les podria ofrecer
algunos de los subproductos obtenidos, ya que estos tienen un abanico de aplicaciones como

es el caso del etanol o el acido levulinico.

También se podria actuar sobre el disefio de la planta, optimizando o sustituyendo
equipos. Otra posibilidad que existe es contratar una asesoria financiera, para contar con el
criterio de expertos en la materia, lo cual podria aportar soluciones en el area de financiacion

del proyecto.
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Apéndices

Ccosts
Purchased equipmyent delivered (including fabricased

equipment, process machinery, pumps, ané compressors) 100 100 10
Purchased - eguipment installation 43 30 7
Instrumentation and cootrols finswalled; 18 26 6
Piping (Lnstalied) 16 a 6%
Electncal systams (installed) 1 10 i
Buildings (includung services) 25 29 18
Yard improvemends 15 12 1]
Service facilites (instalied) iO _:%_3 lo

Total darect plant ¢t 269 e 360
Indirect costs
Engineermg and supecvicion 3 2 33
Canstruction expenses 39 u 41
Legel expenses + 4 <
Conzractor™s fee 17 19 22
Contingency 3 o k=
Toeal indarect plant cost 125 126 144
Fixed-copital investment 397 428 504
Working capital {157 of sotal capuial investment) _7(_1 _7;‘5 _8_9
Toeal capital investment 46T 503 393

Figura 13. Porcentajes costes directos e indirectos sobre el coste de los equipos. (Peter et
al., 2003)

S She e T T :
T .’::?.z‘f—"'J: F &'H %—m ,&'E‘-t:{ =
:fleunm)' 0.025 Wh
uel
Coal 0.35 ¥/GJ*¥
Petroleum 1.30 SIGI*¥
Petroleum coke 0.17 $G)*
Gas 1.26 S/GJ°
Refrigeration, 1o iemperature
5C 20,0 $/G)*
-20°C 2.0 8/GJ
=50°C 60.0 SiGJ°
Steam, saturated
I0P-10° kPa (150-1500 psi) 4,40 $/1000 kg
Wastewater
Disposal 0.53 $/1000 kg*
2 Trearment 0,53 S11000 kg*
aste
Hazardous 145.00 S/1000 kg
wNonhazardous 36.00 $/1000 kg
ater
Cooling 0.08 $/1000 kg
I_all:rocesst 0.53 §/1000 kg*
o
Skilled 33.67 S*
Common 25.58 $/h*

Figura 14. Coste de servicios auxiliares. (Peter et al., 2003)
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Blowm and comprcssors

Centrifugal separator

Crystallizer, mechanical

Dryer, rotary

Dryer, spray 1.0
Dryer, tray 0.5
Evaporator 0.25
Filter, vacvum 0.125-0.25
Filter, plate and frame 10
Filter, rotary and belt 0.1
Heat exchangers 0.1
Process vessels, towers (including auxiliary puomps and exchangers) 0.2-6.5
Reactor, batch 10
Reactor, continuous 03

Figura 15. Numero de trabajadores necesarios para distintos equipos.(Peter et al., 2003)

L Manufacturing cost = direct production <osts + fixed charges + plant overbead costs
A, Direct preduction costs (about 66% of total prodtuct cost)
Raw materials (10-80% of tota! product cost)
. Operatmy labor (10-20% of toea! prodics cost)
. Direct superviscey and clerscal labor (10-20% of operating kabor)
Utilities {10-20% of total product cost)
Mantenance and repairs (210 of fixed-cupial investment)
Operating supplies (10-20% of maintenance and repuis costs, o 0.5-1% of fixed-capital investraent)
Laboratory charges (10-20% of operuting labor)
. Pasents and royaltees (U-0% of 112l product cost)
B.  Fxed charges (10-20% of wal product cost)
1. Depreciation {depends on method of alculution—see Chap. 7)
2. Local axes {1 4% of fixed-capitul invesiment)
3. Insurance (0L4-1% of fixed-cupital investment)

00 -2 O n da b1l -

Figura 16. Porcentaje de costes variables. (Peter et al., 2003)
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Figura 17. Ecuaciones de disefio para el calculo de recipientes a presion siguiendo el cédigo

Figura 18. Datos para recipientes a presion basados en la norma ASME (Peters M.et al,
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Figura 19. Valores estandar tuberia segun codigo ANSI (Perry,et al,1992)
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Safety data sheet
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU

Levulinic acid > 98%, for synthesis

article number: 3976 date of compilation: 28.10.2019
Version: 1.0 en

SECTION 1: Identification of the substance/mixture and of the company/

undertaking

1.1 Product identifier

Identification of the substance Levulinic acid
Article number 3976
Registration number (REACH) It is not required to list the identified uses be-

cause the substance is not subject to registration
according to REACH (< 1 t/a)

EC number 204-649-2
CAS number 123-76-2
1.2  Relevant identified uses of the substance or mixture and uses advised against

Identified uses: laboratory chemical
laboratory and analytical use

1.3  Details of the supplier of the safety data sheet

Carl Roth GmbH + Co KG
Schoemperlenstr. 3-5
D-76185 Karlsruhe
Germany

Telephone: +49 (0) 721 - 56 06 0
Telefax: +49 (0) 721 - 56 06 149
e-mail: sicherheit@carlroth.de
Website: www.carlroth.de

Cr(])mpetent person responsible for the safety data : Department Health, Safety and Environment
sheet

e-mail (competent person) : sicherheit@cariroth.de
1.4 Emergency telephone number

Emergency information service Poison Centre Munich: +49/(0)89 19240

SECTION 2: Hazards identification

2.1 Classification of the substance or mixture
Classification according to Regulation (EC) No 1272/2008 (CLP)

Classification acc. to GHS

Section Hazard class Hazard class and cat- Hazard
egory state-
ment
3.10 acute toxicity (oral) (Acute Tox. 4) H302
3.2 skin corrosion/irritation (Skin Irrit. 2) H315
3.3 serious eye damage/eye irritation (Eye Irrit. 2) H319
3.8R specific target organ toxicity - single exposure (respiratory tract ir- (STOT SE 3) H335
ritation)
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Safety data sheet
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU

Levulinic acid = 98%, for synthesis

article number: 3976

2.2 Label elements
Labelling according to Regulation (EC) No 1272/2008 (CLP)

Signal word Warning

Pictograms

GHS07

Hazard statements

H302 Harmful if swallowed

H315 Causes skin irritation

H319 Causes serious eye irritation
H335 May cause respiratory irritation

Precautionary statements

Precautionary statements - prevention
P280 Wear protective gloves/protective clothing/eye protection/face protection.

Precautionary statements - response

P301+P312 IF SWALLOWED: Call a POISON CENTER/doctor if you feel unwell.
P302+P352 IF ON SKIN: Wash with plenty of soap and water.
P304+P340 IF INHALED: Remove person to fresh air and keep comfortable for breathing.

P305+P351+P338  IFIN EYES: Rinse cautiously with water for several minutes. Remove contact
lenses, if present and easy to do. Continue rinsing.
P312 Call a POISON CENTRE/doctor if you feel unwell.

Labelling of packages where the contents do not exceed 125 ml
Signal word: Warning

Symbol(s)

2.3 Other hazards
There is no additional information.

SECTION 3: Composition/information on ingredients

3.1 Substances

Name of substance Levulinic acid
EC number 204-649-2
CAS number 123-76-2
Molecular formula CsHg0,
Molar mass 116,1 9/mol
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Safety data sheet i
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU m

Levulinic acid = 98%, for synthesis

article number: 3976

SECTION 4: First aid measures

4.1 Description of first aid measures

General notes

Take off contaminated clothing.

Following inhalation

Provide fresh air. In all cases of doubt, or when symptoms persist, seek medical advice.
Following skin contact

Rinse skin with water/shower. In case of skin irritation, consult a physician.

Following eye contact

Irrigate copiously with clean, fresh water for at least 10 minutes, holding the eyelids apart. In case of
eye irritation consult an ophthalmologist.

Following ingestion
Rinse mouth with water (only if the person is conscious). Call a doctor.
4.2 Most important symptoms and effects, both acute and delayed
Vomiting, Irritation, Cough, Dyspnoea
4.3 Indication of any immediate medical attention and special treatment needed
none

SECTION 5: Firefighting measures

5.1 Extinguishing media

Suitable extinguishing media

Co-ordinate fire-fighting measures to the fire surroundings
water spray, foam, dry extinguishing powder, carbon dioxide (CO2)

Unsuitable extinguishing media
water jet
5.2  Special hazards arising from the substance or mixture
Combustible.
Hazardous combustion products
In case of fire may be liberated: carbon monoxide (CO), carbon dioxide (CO2)

5.3  Advice for firefighters

Fight fire with normal precautions from a reasonable distance. Wear self-contained breathing appar-
atus.
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Safety data sheet i
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU m

Levulinic acid = 98%, for synthesis

article number: 3976

SECTION 6: Accidental release measures

6.1 Personal precautions, protective equipment and emergency procedures

For non-emergency personnel

Wearing of suitable protective equipment (including personal protective equipment referred to un-
der Section 8 of the safety data sheet) to prevent any contamination of skin, eyes and personal cloth-
ing. Do not breathe dust. Avoid contact with skin, eyes and clothes.

6.2 Environmental precautions
Keep away from drains, surface and ground water.
6.3 Methods and material for containment and cleaning up
Advice on how to contain a spill
Covering of drains.
Advice on how to clean up a spill
Take up mechanically. Control of dust.
Other information relating to spills and releases
Place in appropriate containers for disposal.
6.4 Reference to other sections

Hazardous combustion products: see section 5. Personal protective equipment: see section 8. Incom-
patible materials: see section 10. Disposal considerations: see section 13.

SECTION 7: Handling and storage

7.1  Precautions for safe handling

Provision of sufficient ventilation.

Advice on general occupational hygiene

Wash hands before breaks and after work. Keep away from food, drink and animal feedingstuffs.
7.2  Conditions for safe storage, including any incompatibilities

Store in a dry place.

Incompatible substances or mixtures
Observe hints for combined storage.

Consideration of other advice

* Ventilation requirements

Use local and general ventilation.

* Specific designs for storage rooms or vessels
Recommended storage temperature: 15 -25 °C.

7.3 Specific end use(s)
No information available.
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Safety data sheet
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU

Levulinic acid = 98%, for synthesis

article number: 3976

SECTION 8: Exposure controls/personal protection

8.1

8.2

Control parameters
National limit values

Occupational exposure limit values (Workplace Exposure Limits)
Data are not available.

Relevant DNELs/DMELs/PNECs and other threshold levels

* environmental values

Endpoint Threshold level Environmental compartment Exposure time
PNEC 0,1 M9y, freshwater short-term (single instance)
PNEC 0,01 M9y, marine water short-term (single instance)
PNEC 100 M9y, sewage treatment plant (STP) short-term (single instance)
PNEC 0,42 M9/, g freshwater sediment short-term (single instance)
PNEC 0,042 mg/kg marine sediment short-term (single instance)
PNEC 5,687 M9/\q soil short-term (single instance)

Exposure controls
Individual protection measures (personal protective equipment)

Eye/face protection

Use safety goggle with side protection.

Skin protection

06

* hand protection

Wear suitable gloves. Chemical protection gloves are suitable, which are tested according to EN 374.
For special purposes, it is recommended to check the resistance to chemicals of the protective gloves
mentioned above together with the supplier of these gloves. The times are approximate values from
measurements at 22 ° C and permanent contact. Increased temperatures due to heated substances,
body heat etc. and a reduction of the effective layer thickness by stretching can lead to a consider-
able reduction of the breakthrough time. If in doubt, contact manufacturer. At an approx. 1.5 times
larger / smaller layer thickness, the respective breakthrough time is doubled / halved. The data apply
only to the pure substance. When transferred to substance mixtures, they may only be considered as
a guide.

* type of material
NBR (Nitrile rubber)

* material thickness
>0,171 mm

* breakthrough times of the glove material
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Safety data sheet i
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU m

Levulinic acid = 98%, for synthesis

article number: 3976

>480 minutes (permeation: level 6)
* other protection measures

Take recovery periods for skin regeneration. Preventive skin protection (barrier creams/ointments) is
recommended.

Respiratory protection

@
Respiratory protection necessary at: Dust formation. Particulate filter device (EN 143). P3 (filters at

least 99,95 % of airborne particles, colour code: White).

Environmental exposure controls
Keep away from drains, surface and ground water.

SECTION 9: Physical and chemical properties

9.1 Information on basic physical and chemical properties
Appearance
Physical state solid (crystalline)
Colour colourless - light yellow
Odour odourless
Odour threshold No data available
Other physical and chemical parameters
pH (value) This information is not available.
Melting point/freezing point >27,21-<29,56 °C
Initial boiling point and boiling range >251,7-<252,2 °C
Flash point 163,5 °C at 101.325 Pa (determination of flash
point - pensky-martens closed cup method)
Evaporation rate no data available
Flammability (solid, gas) These information are not available
Explosive limits
* lower explosion limit (LEL) this information is not available
* upper explosion limit (UEL) this information is not available
Explosion limits of dust clouds these information are not available
Vapour pressure 0,374 Pa at 20 °C
Density 1,134 9/ 3
Vapour density This information is not available.
Relative density Information on this property is not available.
Solubility(ies)
Water solubility 791,39/1at 20 °C
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Safety data sheet
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU

Levulinic acid > 98%, for synthesis

article number: 3976

9.2

Partition coefficient

n-octanol/water (log KOW) -0,497 (20 °C) (ECHA)

Auto-ignition temperature Information on this property is not available.
Decomposition temperature no data available

Viscosity not relevant (solid matter)

Explosive properties Shall not be classified as explosive

Oxidising properties none

Other information
There is no additional information.

Refractive index 1,439

SECTION 10: Stability and reactivity
10.1

10.2

10.3

10.4

10.5

10.6

Reactivity

The product in the delivered form is not dust explosion capable; the enrichment of fine dust however
leads to the danger of dust explosion.

Chemical stability

The material is stable under normal ambient and anticipated storage and handling conditions of tem-
perature and pressure.

Possibility of hazardous reactions
Violent reaction with: Bases, Oxidisers, Reducing agents

Conditions to avoid

Keep away from heat.

Incompatible materials

There is no additional information.

Hazardous decomposition products
Hazardous combustion products: see section 5.

SECTION 11: Toxicological information

1.1

Information on toxicological effects

Acute toxicity

Exposure route Endpoint Value Species Source
oral LD50 >300 - <2.000 M9/q rat ECHA
dermal LD50 >2.000 M9/yq rat ECHA

Skin corrosion/irritation

Causes skin irritation.

Serious eye damage/eye irritation

Causes serious eye irritation.

Respiratory or skin sensitisation

Shall not be classified as a respiratory or skin sensitiser.
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Safety data sheet
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU

Levulinic acid > 98%, for synthesis

article number: 3976

Summary of evaluation of the CMR properties

Shall not be classified as germ cell mutagenic, carcinogenic nor as a reproductive toxicant
* Specific target organ toxicity - single exposure

May cause respiratory irritation.

* Specific target organ toxicity - repeated exposure

Shall not be classified as a specific target organ toxicant (repeated exposure).

Aspiration hazard
Shall not be classified as presenting an aspiration hazard.

Symptoms related to the physical, chemical and toxicological characteristics
* If swallowed

vomiting, abdominal pain, nausea

o Ifin eyes

Irritating to eyes

e Ifinhaled

cough, pain, choking, and breathing difficulties

* If on skin

causes skin irritation

Other information

None

SECTION 12: Ecological information

121  Toxicity
acc. to 1272/2008/EC: Shall not be classified as hazardous to the aquatic environment.

Aquatic toxicity (acute)

Endpoint Value Species Source Exposure
time
LC50 4.556 M9/, fish ECHA 9% h
EC50 3.039 M9y, aquatic invertebrates ECHA 48 h
ErC50 375 M9y, algae ECHA 72 h

Aquatic toxicity (chronic)

Endpoint Value Species Source Exposure
time
EC50 >1.000 M9/, microorganisms ECHA 3h
NOEC >1.000 M9/ microorganisms ECHA 3h
growth (EbCx) 10% >1.000 MYy, microorganisms ECHA 3h

12.2 Process of degradability

The substance is readily biodegradable.
Theoretical Oxygen Demand: 1,516 M9/,
Theoretical Carbon Dioxide: 1,895 M9/ g

Malta (en) Page 8/13



Safety data sheet
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU

Levulinic acid > 98%, for synthesis

article number: 3976

123

12.4

125

12.6

Process Degradation rate

oxygen depletion >60 % 28d

Bioaccumulative potential
Does not significantly accumulate in organisms.

n-octanol/water (log KOW) -0,497 (20 °C)
Mobility in soil

Data are not available.

Results of PBT and vPvB assessment

Data are not available.

Other adverse effects

Data are not available.

SECTION 13: Disposal considerations

131

13.2

133

Waste treatment methods

This material and its container must be disposed of as hazardous waste. Dispose of contents/contain-
er in accordance with local/regional/national/international regulations.

Sewage disposal-relevant information
Do not empty into drains.
Relevant provisions relating to waste

The allocation of waste identity numbers/waste descriptions must be carried out according to the
EEC, specific to the industry and process.

Remarks

Waste shall be separated into the categories that can be handled separately by the local or national
waste management facilities. Please consider the relevant national or regional provisions.

SECTION 14: Transport information

14.1
14.2
14.3

14.4
14.5

14.6

14.7

UN number (not subject to transport regulations)

UN proper shipping name not relevant

Transport hazard class(es) not relevant

Class -

Packing group not relevant not assigned to a packing group
Environmental hazards none (non-environmentally hazardous acc. to the danger-

ous goods regulations)
Special precautions for user
There is no additional information.

Transport in bulk according to Annex II of MARPOL and the IBC Code
The cargo is not intended to be carried in bulk.
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Safety data sheet
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU

Levulinic acid > 98%, for synthesis

article number: 3976

oo

14.8

Information for each of the UN Model Regulations

* Transport of dangerous goods by road, rail and inland waterway (ADR/RID/ADN)
Not subject to ADR, RID and ADN.

* International Maritime Dangerous Goods Code (IMDG)

Not subject to IMDG.

* International Civil Aviation Organization (ICAO-IATA/DGR)

Not subject to ICAO-IATA.

SECTION 15: Regulatory information

Safety, health and environmental regulations/legislation specific for the substance or mixture

15.1

Relevant provisions of the European Union (EU)

* Regulation 649/2012/EU concerning the export and import of hazardous chemicals (PIC)

Not listed.

* Regulation 1005/2009/EC on substances that deplete the ozone layer (ODS)
Not listed.

* Regulation 850/2004/EC on persistent organic pollutants (POP)

Not listed.

* Restrictions according to REACH, Annex XVII

not listed

* Restrictions according to REACH, Title VIII

None.

* List of substances subject to authorisation (REACH, Annex XIV)/SVHC - candidate list
not listed

* Seveso Directive

2012/18/EU (Seveso III)

No Dangerous substance/hazard categories Qualifying quantity (tonnes) for the ap-

plication of lower and upper-tier re-
quirements

not assigned

* Directive 75/324/EEC relating to aerosol dispensers

Filling batch
Deco-Paint Directive (2004/42/EC)

VOC content 0%

Directive on industrial emissions (VOCs, 2010/75/EU)

VOC content 0%

Directive 2011/65/EU on the restriction of the use of certain hazardous substances in electrical

and electronic equipment (RoHS) - Annex II
not listed

Malta (en)
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Safety data sheet
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU

Levulinic acid = 98%, for synthesis

article number: 3976

Regulation 166/2006/EC concerning the establishment of a European Pollutant Release and
Transfer Register (PRTR)

not listed

Directive 2000/60/EC establishing a framework for Community action in the field of water policy
(WFD)

not listed
Regulation 98/2013/EU on the marketing and use of explosives precursors
not listed

Regulation 111/2005/EC laying down rules for the monitoring of trade between the Community
and third countries in drug precursors

not listed

National inventories
Substance is listed in the following national inventories:

Country National inventories Status

AU AICS substance is listed
CA DSL substance is listed
CN IECSC substance is listed
EU ECSI substance is listed
EU REACH Reg. substance is listed
JP CSCL-ENCS substance is listed
KR KECI substance is listed
MX INSQ substance is listed
NZ NZIoC substance is listed
PH PICCS substance is listed
™ TCSI substance is listed
us TSCA substance is listed

Legend

AICS Australian Inventory of Chemical Substances

CSCL-ENCS List of Existing and New Chemical Substances (CSCL-ENCS)

DSL Domestic Substances List (DSL)

ECSI EC Substance Inventor%(EINECS, ELINCS, NLP)

IECSC Inventory of Existing Chemical Substances Produced or Imported in China

INSQ National Inventory of Chemical Substances

KECI Korea Existing Chemicals Inventory

NZIoC New Zealand Inventory of Chemicals

PICCS Philippine Inventory of Chemicals and Chemical Substances

REACH Reg. REACH registered substances

TCSI Taiwan Chemical Substance Inventory

TSCA Toxic Substance Control Act

15.2 Chemical Safety Assessment
No Chemical Safety Assessment has been carried out for this substance.
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Safety data sheet

according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU

Levulinic acid = 98%, for synthesis

article number: 3976

SECTION 16: Other information

Abbreviations and acronyms

Abbr. Descriptions of used abbreviations

ADN Accord européen relatif au transport international des marchandises dangereuses par voies de navigation
intérieures (European Agreement concerning the International Carriage of Dangerous Goods by Inland Wa-
terways)

ADR Accord européen relatif au transport international des marchandises dangereuses par route (European
Agreement concerning the International Carriage of Dangerous Goods by Road)

CAS Chemical Abstracts Service (service that maintains the most comprehensive list of chemical substances)

CLP Regulation (EC) No 1272/2008 on classification, labelling and packaging of substances and mixtures

CMR Carcinogenic, Mutagenic or toxic for Reproduction

DGR Dangerous Goods Regulations (see IATA/DGR)

DMEL Derived Minimal Effect Level

DNEL Derived No-Effect Level

EC50 Effective Concentration 50 %. The EC50 corresponds to the concentration of a tested substance causing 50
% changes in response (e.g. on growth) during a specified time interval

EINECS European Inventory of Existing Commercial Chemical Substances

ELINCS European List of Notified Chemical Substances

ErC50 = EC50: in this method, that concentration of test substance which results in a 50 % reduction in either
growth (EbC50) or growth rate (ErC50) relative to the control

GHS "Globally Harmonized System of Classification and Labelling of Chemicals" developed by the United Nations

IATA International Air Transport Association

IATA/DGR Dangerous Goods Regulations (DGR) for the air transport (IATA)

ICAO International Civil Aviation Organization

IMDG International Maritime Dangerous Goods Code

LC50 Lethal Concentration 50%: the LC50 corresponds to the concentration of a tested substance causing 50 %
lethality during a specified time interval

LD50 Lethal Dose 50 %: the LD50 corresponds to the dose of a tested substance causing 50 % lethality during a
specified time interval

MARPOL International Convention for the Prevention of Pollution from Ships (abbr. of "Marine Pollutant")

NLP No-Longer Polymer

NOEC No Observed Effect Concentration

PBT Persistent, Bioaccumulative and Toxic

PNEC Predicted No-Effect Concentration

REACH Registration, Evaluation, Authorisation and Restriction of Chemicals

RID Réglement concernant le transport International ferroviaire des marchandises Dangereuses (Regulations
concerning the International carriage of Dangerous goods by Rail)

SVHC Substance of Very High Concern

VOC Volatile Organic Compounds

vPvB very Persistent and very Bioaccumulative
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Safety data sheet
according to Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU

Levulinic acid > 98%, for synthesis

article number: 3976

Key literature references and sources for data

Regulation (EC) No. 1907/2006 (REACH), amended by 2015/830/EU
Regulation (EC) No. 1272/2008 (CLP, EU GHS)

Dangerous Goods Regulations (DGR) for the air transport (IATA)
International Maritime Dangerous Goods Code (IMDG)

List of relevant phrases (code and full text as stated in chapter 2 and 3)

Code Text

H302 harmful if swallowed

H315 causes skin irritation

H319 causes serious eye irritation
H335 may cause respiratory irritation

Disclaimer

The above information describes exclusively the safety requirements of the product and is based on
our present-day knowledge. The information is intended to give you advice about the safe handling of
the product named in this safety data sheet, for storage, processing, transport and disposal. The in-
formation cannot be transferred to other products. In the case of mixing the product with other
products or in the case of processing, the information on this safety data sheet is not necessarily val-
id for the new made-up material.
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Revision date: 19/09/2019

Revision: 1

SAFETY DATA SHEET
gamma-Valerolactone

SECTION 1: Identification of the substance/mixture and of the company/undertaking

1.1. Product identifier

Product name

Product number
Synonyms; trade names
CAS number

EC number

gamma-Valerolactone
FV04206
()-y-Valerolactone
108-29-2

203-569-5

1.2. Relevant identified uses of the substance or mixture and uses advised against

Identified uses

Laboratory reagent. Manufacture of substances. Research and development.

1.3. Details of the supplier of the safety data sheet

Supplier

Carbosynth Ltd

8&9 Old Station Business Park
Compton

Berkshire

RG20 6NE

UK

+44 1635 578444

+44 1635 579444
info@carbosynth.com

1.4. Emergency telephone number

Emergency telephone

+44 7887 998634

SECTION 2: Hazards identification

2.1. Classification of the substance or mixture

Classification (EC 1272/2008)

Physical hazards
Health hazards
Environmental hazards

2.2. Label elements

EC number

Pictogram

Signal word

Not Classified
Skin Irrit. 2 - H315 Eye Irrit. 2 - H319 STOT SE 3 - H335

Not Classified

203-569-5

Warning
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Revision date: 19/09/2019

Hazard statements

Precautionary statements

2.3. Other hazards

No data available.

Revision: 1

gamma-Valerolactone

H315 Causes skin irritation.
H319 Causes serious eye irritation.
H335 May cause respiratory irritation.

P261 Avoid breathing vapour/ spray.

P280 Wear protective gloves/ protective clothing/ eye protection/ face protection.
P302+P352 IF ON SKIN: Wash with plenty of water.

P304+P340 IF INHALED: Remove person to fresh air and keep comfortable for breathing.
P305+P351+P338 IF IN EYES: Rinse cautiously with water for several minutes. Remove
contact lenses, if present and easy to do. Continue rinsing.

P403+P233 Store in a well-ventilated place. Keep container tightly closed.

P501 Dispose of contents/ container in accordance with national regulations.

SECTION 3: Composition/information on ingredients

3.1. Substances

Product name
CAS number
EC number

Chemical formula

gamma-Valerolactone
108-29-2

203-569-5

CsHsO2

SECTION 4: First aid measures

4 1. Description of first aid measures

General information

Inhalation

Ingestion

Skin contact

Eye contact

Get medical advice/attention if you feel unwell.

Remove person to fresh air and keep comfortable for breathing. When breathing is difficult,
properly trained personnel may assist affected person by administering oxygen. If breathing
stops, provide artificial respiration. Get medical attention if symptoms are severe or persist.

Do not induce vomiting. Never give anything by mouth to an unconscious person. Rinse
mouth thoroughly with water. Give plenty of water to drink. Get medical attention if symptoms
are severe or persist.

Remove contaminated clothing. Rinse with water. Continue to rinse for at least 15 minutes.
Wash contaminated clothing before reuse. Get medical attention if symptoms are severe or
persist.

Rinse immediately with plenty of water. Continue to rinse for at least 15 minutes. Get medical
attention if symptoms are severe or persist.

4.2. Most important symptoms and effects, both acute and delayed

General information

See Section 11 for additional information on health hazards.

4.3. Indication of any immediate medical attention and special treatment needed

Notes for the doctor

Treat symptomatically.

SECTION 5: Firefighting measures

5.1. Extinguishing media

Suitable extinguishing media

Extinguish with alcohol-resistant foam, carbon dioxide, dry powder or water fog. Use fire-
extinguishing media suitable for the surrounding fire.

5.2. Special hazards arising from the substance or mixture
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gamma-Valerolactone

Specific hazards None known.
Hazardous combustion Thermal decomposition or combustion products may include the following substances:
products Harmful gases or vapours. Oxides of carbon.

5.3. Advice for firefighters

Special protective equipment Wear positive-pressure self-contained breathing apparatus (SCBA) and appropriate protective

for firefighters clothing. Firefighter's clothing conforming to European standard EN469 (including helmets,
protective boots and gloves) will provide a basic level of protection for chemical incidents. Use
protective equipment appropriate for surrounding materials.

SECTION 6: Accidental release measures

6.1. Personal precautions, protective equipment and emergency procedures

Personal precautions Wear protective clothing as described in Section 8 of this safety data sheet. No action shall be
taken without appropriate training or involving any personal risk. Do not touch or walk into
spilled material. Avoid inhalation of vapours. Provide adequate ventilation. Keep unnecessary
and unprotected personnel away from the spillage.

6.2. Environmental precautions

Environmental precautions Avoid discharge into drains or watercourses or onto the ground.

6.3. Methods and material for containment and cleaning up

Methods for cleaning up Wear protective clothing as described in Section 8 of this safety data sheet. Absorb spillage
with sand or other inert absorbent. Clear up spills immediately and dispose of waste safely.
Flush contaminated area with plenty of water. Wash thoroughly after dealing with a spillage.
Provide adequate ventilation. For waste disposal, see Section 13.

6.4. Reference to other sections

Reference to other sections For personal protection, see Section 8. See Section 11 for additional information on health
hazards. See Section 12 for additional information on ecological hazards. For waste disposal,
see Section 13.

SECTION 7: Handling and storage

7.1. Precautions for safe handling

Usage precautions Wear protective clothing as described in Section 8 of this safety data sheet. Wash hands
thoroughly after handling. Provide adequate ventilation. Avoid contact with skin and eyes.
Avoid inhalation of vapours. Do not eat, drink or smoke when using this product.

7.2. Conditions for safe storage, including any incompatibilities

Storage precautions Keep container tightly closed. Store in a cool and well-ventilated place. Keep containers
upright. Store at temperatures between 2°C and 8°C.

7.3. Specific end use(s)

Specific end use(s) The identified uses for this product are detailed in Section 1.2.

SECTION 8: Exposure Controls/personal protection

8.1. Control parameters

Occupational exposure limits

No exposure limits known for ingredient(s).

8.2. Exposure controls

Appropriate engineering Provide adequate ventilation.
controls
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gamma-Valerolactone

Eyel/face protection Unless the assessment indicates a higher degree of protection is required, the following
protection should be worn: Tight-fitting safety glasses. Personal protective equipment for eye
and face protection should comply with European Standard EN166.

Hand protection Wear protective gloves. To protect hands from chemicals, gloves should comply with
European Standard EN374.

Other skin and body Wear appropriate clothing to prevent repeated or prolonged skin contact.
protection
Respiratory protection Respiratory protection complying with an approved standard should be worn if a risk

assessment indicates inhalation of contaminants is possible. Ensure all respiratory protective
equipment is suitable for its intended use and is ‘CE’-marked. Gas and combination filter
cartridges should comply with European Standard EN14387. Full face mask respirators with
replaceable filter cartridges should comply with European Standard EN136. Half mask and
quarter mask respirators with replaceable filter cartridges should comply with European
Standard EN140.

Environmental exposure Keep container tightly sealed when not in use.
controls

SECTION 9: Physical and Chemical Properties

9.1. Information on basic physical and chemical properties

Appearance Liquid.

Colour Colourless to pale yellow.
Odour No data available.

Odour threshold No data available.

pH No data available.
Melting point -31°C

Initial boiling point and range 207 - 208°C @ 760 mm Hg

Flash point 96°C Closed cup.
Evaporation rate No data available.
Flammability (solid, gas) No data available.

Upper/lower flammability or No data available.
explosive limits

Vapour pressure No data available.

Vapour density 3.45

Relative density 1.05 glcm®* @ 25°C

Solubility(ies) Miscible with the following materials: Water. Alcohols.
Partition coefficient log Pow: -0.133

Auto-ignition temperature No data available.

Decomposition Temperature No data available.

Viscosity No data available.
Explosive properties No data available.
Oxidising properties No data available.
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gamma-Valerolactone

9.2. Other information

Molecular weight 100.12

SECTION 10: Stability and reactivity

10.1. Reactivity

Reactivity No data available.

10.2. Chemical stability

Stability Stable under the prescribed storage conditions.

10.3. Possibility of hazardous reactions

Possibility of hazardous No data available.
reactions

10.4. Conditions to avoid

Conditions to avoid Avoid heat.

10.5. Incompatible materials

Materials to avoid Strong oxidising agents. Strong acids. Strong alkalis.

10.6. Hazardous decomposition products

Hazardous decomposition Oxides of carbon.
products

SECTION 11: Toxicological information

11.1. Information on toxicological effects

Acute toxicity - oral

Acute toxicity oral (LDso 8,800.0

mg/kg)

Species Rat

Notes (oral LDso) Based on available data the classification criteria are not met.
ATE oral (mg/kg) 8,800.0

Acute toxicity - dermal
Acute toxicity dermal (LDso 5,000.0

mg/kg)

Species Rabbit

Notes (dermal LDso) Based on available data the classification criteria are not met.
ATE dermal (mg/kg) 5,000.0

Acute toxicity - inhalation

Notes (inhalation LCso) Based on available data the classification criteria are not met.

Skin corrosion/irritation

Animal data Irritating.

Serious eye damagelirritation

Serious eye damage/irritation Causes serious eye irritation.

Respiratory sensitisation

Respiratory sensitisation Based on available data the classification criteria are not met.
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Skin sensitisation
Skin sensitisation

Germ cell mutagenicity

Genotoxicity - in vitro

Carcinogenicity
Carcinogenicity

IARC carcinogenicity

Reproductive toxicity

Reproductive toxicity - fertility

Reproductive toxicity -
development

Revision: 1

gamma-Valerolactone

Based on available data the classification criteria are not met.

Based on available data the classification criteria are not met.

Based on available data the classification criteria are not met.

No component of this product present at levels greater than or equal to 0.1% is identified as
probable, possible or confirmed human carcinogen by IARC.

Based on available data the classification criteria are not met.

Based on available data the classification criteria are not met.

Specific target organ toxicity - single exposure

STOT - single exposure

Target organs

STOT SE 3 - H335 May cause respiratory irritation.

Respiratory system, lungs

Specific target organ toxicity - repeated exposure

STOT - repeated exposure

Aspiration hazard
Aspiration hazard

General information

Inhalation

Ingestion

Skin contact

Eye contact
Route of exposure
Target organs

RTECS #

Not classified as a specific target organ toxicant after repeated exposure.

Based on available data the classification criteria are not met.

The severity of the symptoms described will vary dependent on the concentration and the
length of exposure.

A single exposure may cause the following adverse effects: Irritation of nose, throat and
airway. Difficulty in breathing. Coughing.

May cause irritation.

Redness. Irritating to skin.

Irritating to eyes.

Ingestion Inhalation Skin and/or eye contact
Respiratory system, lungs

LU3580000
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gamma-Valerolactone

|SECTION 12: Ecological Information

Ecotoxicity Not regarded as dangerous for the environment. However, large or frequent spills may have
hazardous effects on the environment.

12.1. Toxicity

Toxicity Based on available data the classification criteria are not met.

12.2. Persistence and degradability

Persistence and degradability The degradability of the product is not known.

12.3. Bioaccumulative potential

Bioaccumulative potential No data available on bioaccumulation.
Partition coefficient log Pow: -0.133

12.4. Mobility in soil
Mobility No data available.

12.5. Results of PBT and vPvB assessment

Results of PBT and vPvB This substance is not classified as PBT or vPvB according to current EU criteria.
assessment

12.6. Other adverse effects

Other adverse effects None known.

SECTION 13: Disposal considerations

13.1. Waste treatment methods

General information Dispose of waste to licensed waste disposal site in accordance with the requirements of the
local Waste Disposal Authority. This material and its container must be disposed of in a safe
way. When handling waste, the safety precautions applying to handling of the product should
be considered.

SECTION 14: Transport information

General The product is not covered by international regulations on the transport of dangerous goods
(IMDG, IATA, ADR/RID).

14.1. UN number
Not applicable.

14.2. UN proper shipping name

Not applicable.

14.3. Transport hazard class(es)

No transport warning sign required.

14.4. Packing group

Not applicable.

14.5. Environmental hazards

Environmentally hazardous substance/marine pollutant
No.

14.6. Special precautions for user
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Not applicable.

Revision: 1

gamma-Valerolactone

14.7. Transport in bulk according to Annex Il of MARPOL and the IBC Code

Transport in bulk according to Not applicable.

Annex Il of MARPOL 73/78
and the IBC Code

|SECTION 15: Regulatory information

15.1. Safety, health and environmental regulations/legislation specific for the substance or mixture

National regulations

EU legislation

Health and Safety at Work etc. Act 1974 (as amended).

The Carriage of Dangerous Goods and Use of Transportable Pressure Equipment
Regulations 2009 (SI 2009 No. 1348) (as amended) ['"CDG 2009"].

EH40/2005 Workplace exposure limits.

Regulation (EC) No 1907/2006 of the European Parliament and of the Council of 18
December 2006 concerning the Registration, Evaluation, Authorisation and Restriction of
Chemicals (REACH) (as amended).

Commission Regulation (EU) No 2015/830 of 28 May 2015.

Regulation (EC) No 1272/2008 of the European Parliament and of the Council of 16
December 2008 on classification, labelling and packaging of substances and mixtures (as
amended).

15.2. Chemical safety assessment

No chemical safety assessment has been carried out.

SECTION 16: Other information

Abbreviations and acronyms
used in the safety data sheet

Training advice
Revision date
Revision

SDS number

Hazard statements in full

ADR: European Agreement concerning the International Carriage of Dangerous Goods by
Road.

ADN: European Agreement concerning the International Carriage of Dangerous Goods by
Inland Waterways.

RID: European Agreement concerning the International Carriage of Dangerous Goods by
Rail.

IATA: International Air Transport Association.

ICAO: Technical Instructions for the Safe Transport of Dangerous Goods by Air.

IMDG: International Maritime Dangerous Goods.

CAS: Chemical Abstracts Service.

ATE: Acute Toxicity Estimate.

LCso: Lethal Concentration to 50 % of a test population.

LDso: Lethal Dose to 50% of a test population (Median Lethal Dose).

ECso: 50% of maximal Effective Concentration.

PBT: Persistent, Bioaccumulative and Toxic substance.

vPvB: Very Persistent and Very Bioaccumulative.

Only trained personnel should use this material.
19/09/2019

1

144929

H315 Causes skin irritation.
H319 Causes serious eye irritation.
H335 May cause respiratory irritation.
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gamma-Valerolactone

This information relates only to the specific material designated and may not be valid for such material used in combination
with any other materials or in any process. Such information is, to the best of the company's knowledge and belief, accurate
and reliable as of the date indicated. However, no warranty, guarantee or representation is made to its accuracy, reliability or
completeness. It is the user's responsibility to satisfy himself as to the suitability of such information for his own particular use.
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| SECCION 1: Identificacién de la sustancia o la mezcla y de la sociedad o la empresa

1.1. Identificador del producto
Nombre comercial

Descripcion Quimica

Numero de registro

Formula quimica

1.2. Usos pertinentes identificados
de la sustancia o de la mezcla y
usos desaconsejados

Usos aplicables identificados

Usos desaconsejados

1.3. Datos del proveedor de la
ficha de datos de seguridad
Identificacion de la Compaiiia

Direccion email (persona
competente)

1.4. Teléfono de emergencia
Teléfono (persona competente)
Teléfono de emergencia en
Transporte Liquido (24 h)
Teléfono de emergencia en
Instalaciones (24 h)

Teléfono de emergencia en Gases
Especiales (24 h)

* HIDROGENO

* Hidrégeno :1333-74-0 :215-605-7 :001-001-00-9

: Figura en la lista del Anexo IV / V de REACH, exento de solicitud de registro.
fH2

* Industrial y profesional. Llevar a cabo evaluacion de riesgo antes de usar.
Gas de ensayo / gas de calibrado.
Uso en laboratorio.
Reaccién Quimica (Sintesis)
Gas laser.
Usar como un combustible.
Gas de proteccion en procesos de soldadura.
Usar para la fabricacién de componentes electronicos/fotovoltaicos.
Para mayor informacidn sobre su uso contactar al suministrador.
* No inflar globos para fiestas.

: PRAXAIR ESPANA, S.L.U.
Orense, 11 - 52 Planta
28020 Madrid

: contact_espana@praxair.com

: (+34)914533000
: (+34)915974453
: (+34)902213000

t (+34)917863432

SECCION 2: Identificacion de los peligros

2.1. Clasificacion de la sustancia o
de la mezcla

Clase y categoria de riesgo,
Cadigo de Normativa CE
1272/2008 (CLP)

o Peligros fisicos

* Gases inflamables - Categoria 1 - Peligro - (CLP : Flam. Gas 1) - H220
Gases a presion - Gases comprimidos - Atencion - (CLP : Press. Gas) - H280

Clasificacion 67/548 CE 0 1999/45 :

CE

Clasificacion CE

2.2. Elementos de la etiqueta
Normativa de Etiquetado CE
1272/2008 (CLP)

o Pictogramas de peligro

o Palabra de advertencia
o Indicacion de peligro

e Consejos de prudencia
- Prevencion
- Respuesta

- Almacenamiento
2.3. Otros peligros
Informacion general

! F+; R12

GHS02 GHS04
* Peligro
+ H220 : Gas extremadamente inflamable.
H280 : Contiene gas a presion; peligro de explosion en caso de calentamiento.

* P210 : Mantener alejado de fuentes de calor, chispas, llama abierta o superficies calientes. — No fumar.

* P377 : Fuga de gas en llamas: No apagar, salvo si la fuga puede detenerse sin peligro.
P381 : Eliminar todas las fuentes de ignicion si no hay peligro en hacerlo.
* P403 : Almacenar en un lugar bien ventilado.

* Ninguno.

SECCION 3: Composicién/informacion sobre los componentes

3.1.Sustancia / Mezcla
Nombre del componente
Contenido

N° CAS

N° EC

N©° Indice

N° Reach

+ Sustancia.

* Hidrégeno

+ 100 %
+1333-74-0

+ 215-605-7

+ 001-001-00-9
+ Notal
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Clasificacion

Informacion general

Flam. Gas 1 (H220) Press. Gas Compressed (H280)

* No contiene otros componentes o impurezas que puedan influir en la clasificacion del producto.

Texto completo de Frases-R, véase capitulo 16.
Texto completo de declaraciones-H, véase capitulo 16.

SECCION 4: Primeros auxilios

4.1. Descripcion de los primeros
auxilios
- Inhalacion

- Contacto con la piel

- Contacto con los ojos

- Ingestion

4.2.Principales sintomas y efectos,
agudos y retardados

Informacion general

4.3.Indicacion de toda atencion
médica y de los tratamientos
especiales que deban dispensarse
inmediatamente

Informacion general

* Retirar a la victima a un area no contaminada llevando colocado el equipo de respiracion auténoma. Mantener a la

victima caliente y en reposo. Llamar al doctor. Aplicar la respiracion artificial si se para la respiracion.

 No se esperan efectos adversos de este producto.
 No se esperan efectos adversos de este producto.
* La ingestidn no esta considerada como una via potencial de exposicion.

t A elevadas concentraciones puede causar asfixia. Los sintomas pueden incluir la pérdida de la consciencia o de la

movilidad. La victima puede no haberse dado cuenta de la asfixia.

+ Ninguno.

SECCION 5: Medidas de lucha contra incendios

5.1. Medios de extincion
- Medios de extincion adecuados

- Medios de extincion inadecuados

5.2. Peligros especificos derivados
de la sustancia o la mezcla
Peligros especificos

Productos de combustion
peligrosos

5.3. Recomendaciones para el
personal de lucha contra incendios
Métodos especificos

Equipo de proteccion especial para :

extincion de incendios

* Agua en spray o en nebulizador.

Polvo seco.

 No usar agua a presion para extinguirlo.

Diéxido de carbono.

* La exposicidn al fuego puede causar la rotura o explosion de los recipientes.
+ Ninguno.

* Si es posible detener la fuga de producto.
Utilizar medidas de control de incendios apropiadas con el incendio circundante. La exposicion de los envases de gas al

fuego y al calor puede provocar su ruptura. Enfriar los envases dafiados con chorro de agua pulverizada desde una
posicién protegida. No vaciar el agua contaminada por el fuego en los desagles.

No extinguir una fuga de gas inflamada si no es absolutamente necesario. Se puede producir la reignicion espontanea

explosiva. Extinguir los otros fuegos.

Usar agua en spray o en nebulizador para disipar humos de incendios.

En espacios confinados utilizar equipos de respiracion autdnoma de presion positiva.

Vestimenta y equipo de proteccion standard (aparato de respiracién autonoma) para bomberos.

Standard EN 137-mascara de cara completa que incluya un aparato de rspiracion autonomo de aire comprimido en
circuito abierto.

EN 469: Vestimenta protectora para bomberos.EN 659: Guantes de proteccion para bomberos.

SECCION 6: Medidas en caso de vertido accidental

6.1. Precauciones personales,
equipo de proteccion y
procedimientos de emergencia
Informacion general

6.2. Precauciones relativas al
medio ambiente

Informacion general

6.3. Métodos y material de
contencion y de limpieza
Informacion general

6.4. Referencia a otras secciones
Informacion general

+ Intentar parar el escape/derrame.

Evacuar el area.

Utilizar equipos de respiracion autdnoma cuando entren en el area a menos que esté probado que la atmdsfera es
segura.

Asegurar la adecuada ventilacion de aire.

Téngase en cuenta el riesgo de atmdsferas explosivas.

Eliminar las fuentes de ignicion.

+ Intentar parar el escape/derrame.

* Ventilar la zona.

* Ver tambien las Secciones 8 y 13.

SECCION 7: Manipulacién y almacenamiento

7.1. Precauciones para una
manipulacién segura
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Uso seguro del producto

Manipulacion segura del envase
del gas

7.2. Condiciones de

almacenamiento seguro, incluidas

posibles incompatibilidades
Informacion general

7.3. Usos especificos finales
Informacion general

B orosno

* Solo personas experimentadas y debidamente entrenadas deben manejar gases sometidos a presion.

La sustancia debe ser manipulada de acuerdo con los procedimientos de buena higiene industrial y seguridad.

Utilizar solo equipo especificamente apropriado para este producto y para su presion y temperatura de suministro, en
caso de duda contacte con su suministrador.

Tomar medidas de precaucidn contra descargas electrostaticas.

Purgar el aire del sistema antes de introducir el gas.

Mantener lejos de fuentes de ignicion, incluyendo descarga estatica.

No fumar cuando se manipule el producto.

Tener en cuenta el riesgo de una posible atmosfera susceptible de eplotar y la necesidad de disponer de un equipo que
pruebe la explosion.

Considerar el uso de herramientas que no emitan chispas.

Comprobar que el conjunto del sistema de gas ha sido, o es con regularidad, revisado antes de usarse respecto a la
posibilidad de escapes.

Considerar los instrumentos de reduccion de la presion en las instalaciones de gas..

Solicitar del suministrador las instrucciones de manipulacion de los contenedores.

Debe prevenirse la filtracion de agua al interior del recipiente.

No permitir el retroceso hacia el interior del recipiente.

Proteger las botellas de los dafios materiales, no arrastrar,ni rodar, deslizar 6 dejar caer.

Si mueve botellas, incluso en pequerios recorridos, use una carretilla (mecanica, manual,etc) disefiada para transportar
botellas.

Mantener colocada la caperuza de la valvula hasta que el envase quede fijo contra una pared, un banco 6 situado en una
plataforma , y ya dispuesto para su uso.

Si el usuario aprecia cualquier problema en una valvula de una botella en uso, termine su utilizacién y contacte al
suministrador.

Nunca intentar reparar 6 modificar las valvulas de los depositos 6 los mecanismos de sguridad.

Las valvulas que estan dafiadas deben ser inmediatamente comunicadas al suministrador.

Mantener los accesorios de la valvula del deposito libre de contaminantes, especialmente aceites y agua.

Reponer la caperuza de la valvula 6 del deposito si se facilitan por el suministrador , siempre que el envase quede
desconectado del equipo.

Cierre la valvula del del deposito despues de su uso y cuando quede vacio, incluso si alin esta conectado al equipo.
No intentar nunca trasvasar gases de una botella/envase a otro.

No utilizar nunca mecanisnos con llamas 6 de calentamiento electrico para elevar la presion del deposito.

No quitar ni desfigurar las etiquetas facilitadas por el suministrador para identificar el contenido de las botellas .

Mantener el contenedor por debajo de 50°C, en un lugar bien ventilado.

Separa de los gases oxidantes o de otros materiales oxidantes durante el almacenamiento.

Los contenedores ser almacenados en posicidn vertical y debidamente asegurados para evitar su caida.

Los contenedores almacenados deben ser comprobados periodicamente respecto a su estado general y a posibles fugas

Las protecciones de las valvulas y las caperuzas deben estar colocadas .

Almacenar los contenedores en un lugar libre del reisgo y lejos de fuentes de calor e ignicion.

Todos los equipos electricos en las areas de almacenamiento deben ser compatibles con el riesgo de una posible
atmosfera explosiva.

Observar todas las regulaciones y los requerimientos locales relativos al almacenamiento de contenedores.

Los contenedores no deben ser almacenados en condiciones que favorezcan la corrosion .

Mantener alejado de materiales combustibles.

+ Ninguno.

SECCION 8: Controles de exposicién/proteccion individual

8.1.Parametros de control
8.2. Controles de la exposicion
Controles técnicos apropiados

Equipo de proteccion personal

o Proteccion para el ojo/cara

® Proteccion para la piel
- Proteccion de las manos

- Otras

e Proteccion de las vias
respiratorias
o Peligros térmicos

t Los sistemas sujetos a presion deben ser regularmente comprobados respecto a fugas.

Detectores de gases deben de ser usados siempre que gases/vapores inflamables pueden ser emitidos.
Proporcionar ventilacién adecuada, general y local, a los gases de escape.
Considerar un sistema de permisos de trabajo p.ej para trabajos de mantenimiento.

* Un analisis de riesgos debe ser realizado y formalizado en cada area de trabajo para evaluar los riesgos relacionados con
el uso del producto y para determinar el PPE que provoca un riesgo relevante. Estas recomendaciones deben ser tenidas
en cuenta.

PPE que cumplan los estandares recomendados por EN/ISO deben seleccionarse.

+ usar gafas con de seguridad con protecciones laterales.

Standard EN 166- Proteccion para el ojo.
* Usar guantes de trabajo al manejar envases de gases.
Standard EN 388- guantes que protegen contra riesgos mecanicos.

+ Usar zapatos de seguridad mientras se manejan envases.
Considerar el uso de prendas de seguridad resistentes a llama antiestatica.
Standard EN ISO 20345 - Equipos de proteccion personal-zapatos de seguridad.
Estandar EN ISO 14116- Materiales que limitan la difusion de llamas.
Standard EN ISO 1149-5- Ropa de proteccion: Propiedades electrostaticas.

+ No necesaria.

* No necesaria.
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Controles de exposicion
medioambiental

| SECCION 9: Propiedades fisicas y quimicas

* No se requieren especificas medidas de gestion distintas de los procedimientos de buena higiene industrial y seguridad.

9.1. Informacion sobre
propiedades fisicas y quimicas

basicas

Apariencia : Gas.
Estado fisico a 20°C / 101.3kPa ! Gas.
Color + Incoloro.
Olor * Inoloro.
Valor de pH * No aplica.
Masa molecular [g/mol] HY

Punto de fusion [°C] +-259
Punto de ebullicién [°C] 1 -253
Temperatura critica [°C] 1 -240

Punto de inflamacion [°C]
Velocidad de evaporacion (éter=1) :

* No es aplicable a gases ni a mezcla de gases.

No es aplicable a gases ni a mezcla de gases.

Rango de inflamabilidad [% de 14-77
volumen en aire]

Presion de vapor [20°C] * No aplica.
Densidad relativa del gas (aire=1) : 0.07
Densidad relativa del liquido 1 0.07
(agua=1)

Solubilidad en agua [mg/I] 1.6

Coeficiente de reparto
n-octanol/agua [log Kow]

* No es aplicable a gases inorganicos.

Temperatura de auto-inflamacion : 560

[°C]

Viscosidad a 20°C [mPa.s] * No aplica.
Propiedades explosivas * No aplica.
Propiedades comburentes * Ninguno.

9.2 Informacion adicional
Otros datos

* Se quema con una llama invisible.

SECCION 10: Estabilidad y reactividad

10.1. Reactividad

Informacion general

10.2. Estabilidad quimica
Informacion general

10.3. Posibilidad de reacciones
peligrosas

Informacion general

10.4. Condiciones que deben
evitarse

Informacion general

10.5. Materiales incompatibles
Informacion general

10.6. Productos de
descomposicion peligrosos
Informacion general

* Estable en condiciones normales.

* Puede formar mezclas explosivas con el aire.

Puede reaccionar violentamente con materias oxidantes.

: Aire, Oxidante.

* Sin riesgo de reactividad salvo lo expresado en la sub-seccion mas adelante.

* Manténgase alejado de fuentes de calor, chispas, llama abierta o superficies calientes. — No fumar.

Para informacion complementaria sobre su compatibilidad referirse a la ISO 11114.

* Productos con riesgo de descomposicion no se deben producir por en condiciones normales de almacenamiemto y uso.

SECCION 11: Informacion toxicolégica

11.1. Informacion sobre los
efectos toxicolégicos

Toxicidad aguda

Corrosion o irritacion cutaneas
Lesiones o irritacion ocular graves
Sensibilizacion respiratoria o
cutanea

Carcinogénesis

Mutagenicidad

Toxicidad para la reproduccion
Toxicidad especifica en
determinados 6rganos (STOT) —
exposicion Gnica

Toxicidad especifica en
determinados drganos (STOT) —
exposicion repetida

Peligro de aspiracion

* No se conocen los efectos toxicoldgicos de este producto.
* Se desconocen los efectos de este producto.
+ Se desconocen los efectos de este producto.
+ Se desconocen los efectos de este producto.

+ Se desconocen los efectos de este producto.
* Se desconocen los efectos de este producto.

* Se desconocen los efectos de este producto.
+ Se desconocen los efectos de este producto.

* Se desconocen los efectos de este producto.

* No es aplicable a gases ni a mezcla de gases.

SECCION 12: Informacion ecolégica

12.1. Toxicidad
Informacion general :

Este producto no causa dafios ecoldgicos.
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12.2. Persistencia y
degradabilidad

Informacion general

12.3. Potencial de bioacumulacion
Informacion general
12.4.Movilidad en el suelo
Informacion general

12.5. Resultados de la valoracion
PBT y mPmB

Informacion general

12.6. Otros efectos adversos
Informacion general

Efectos sobre la capa de ozono
Produce efectos en el
calentamiento global

* Este producto no causa dafios ecoldgicos.
t Este producto no causa dafios ecoldgicos.

* Este producto no causa dafios ecoldgicos.
* No se clasifica como PBT o vPvB.

+ Ninguno.
+ Se desconocen los efectos de este producto.

SECCION 13: Consideraciones relativas a la eliminacién

13.1. Métodos para el tratamiento
de residuos
Informacion general

Lista de residuos peligrosos
13.2.Informacion complementaria
Informacion general

 No descargar en areas donde hay riesgo de que se forme una mezcla explosiva con el aire. El gas residual debe ser
quemado a través de un quemador adecuado que disponga de antirretroceso de llama.
No descargar dentro de ningun lugar donde su acumulacién pudiera ser peligrosa.
Referirse al codigo de practicas de EIGA Doc 30/10 Eliminacion de gases accesible en http://www.eiga.org para mayor
informacion sobre metodos adecuados de vertidos.
Asegurarse de no superar los limites de emision establecidos en regulaciones locales.

1 16 05 04: Contenedores de gases a presion (incluido halones) que contienen sustancias peligrosas.

+ Ninguno.

SECCION 14: Informacién relativa al transporte

14.1. Nimero ONU

Numero ONU

14.2. Designacion oficial de
transporte de las Naciones Unidas
Designacion oficial

14.3. Clase(s) de peligro para el
transporte

Clase(s) de peligro para el
transporte

14.4. Grupo de embalaje
Cadigo de clasificacion

14.5. Peligros de contaminacion
Peligros para el medio ambiente
IMDG-Marine pollutant

14.6 Precauciones particulares
para los usuarios

Informacion general

14.7. Transporte de granel segiin
anexo II del tratado MARPOL
73/78 y segun codigo IBC
Informacion general

£ 1049

: HIDROGENO COMPRIMIDO

2.1 : Gases inflamables

1
F

+ Ninguno.
* No

: Evitar el transporte en los vehiculos donde el espacio de la carga no esté separado del compartimiento del conductor.
Asegurar que el conductor esta enterado de los riesgos potenciales de la carga y que conoce que hacer en caso de un
accidente o de una emergencia.

Antes de transportar las botellas :

- Asegurar una ventilacién adecuada.

- AsegUrese de que los recipientes estan ben fixados.

- Asegurarse que las vélvulas de las botellas estan cerradas y no fugan.

- Asegurarse que el tapdn del acoplamiento de la valvula (cuando exista) estd adecuadamente apretado.
- Asegurarse que la caperuza de la vélvula o la tulipa, (cuando exista), estéa adecuadamente apretada.

* No aplica.

SECCION 15: Informacion reglamentaria

15.1. Reglamentacion y legislacion

en materia de seguridad, salud y
medio ambiente especificas para
la sustancia o la mezcla
Legislacion UE

Restricciones

Seveso directiva 96/82/EC
Legislacion Nacional
Informacion general

+ Ninguno.
* Figura en la lista.

t Aseglirese que se cumplen las normativas nacionales y locales.
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15.2.Evaluacion de la seguridad
quimica
Informacion general

* EI CSA (Andlisis de Seguridad Quimica) no debe de realizarse para este producto.

| SECCION 16: Otra informacion ‘

Enumeracion de los cambios
Consejos relativos a la formacion

Etiquetado 67/548 CE o 1999/45
CE

e Simbolo(s)

e Frase(s) R
o Frase(s) S

Lista del texto completo de
Frases-R en la seccion 3
Origen de la informacion
Notas

Otras advertencias

Responsabilidades

Descripcion de cambios

* Hoja de datos de seguridad revisada de acuerdo con la regulacion de la Comisién (UE) N°453/2010.
+ Asegurarse que los operarios conocen el riesgo de inflamabilidad.

El riesgo de asfixia es a menudo despreciado y debe ser recalcado durante la formacion de los operarios.

F+ : Extremadamente inflamable

i R12 : Extremadamente inflamable.
+ S9 : Consérvese el recipiente en lugar bien ventilado.

S16 : Conservar alejado de toda llama o fuente de chispas - No fumar.
S33 : Evitese la acumulacién de cargas electroestaticas.

* R12 : Extremadamente inflamable.

* La presente Ficha de Datos de Seguridad esta establecida de acuerdo con las Directivas Europeas en vigor .
 Nota 1:

Figura en la lista del Anexo IV / V de REACH, exento de solicitud de registro.
Nota 2:

No ha expirado el plazo limite de solicitud de registro.

Nota 3:

No exige su registro.Sustancias fabricadas o importadas<1t/y.

* Antes de utilizar el producto en un nuevo proceso o experimento, debe llevarse a cabo un estudio completo de

seguridad y de compatibilidad de los materiales.

Los detalles dados son ciertos y correctos en el momento de llevarse este documento a impresion.

A pesar de que durante la preparacion de este documento se ha tomado especial cuidado, no se acepta ninguna
responsabilidad por las lesiones o los dafios resultantes.

* Estas instrucciones han sido elaboradas por Praxair sobre la base de las informaciones disponibles a la fecha de las

mismas y cubren las aplicaciones mas habituales, sin garantizar que su contenido sea suficiente en todos los casos y
situaciones. Su observancia no excluye el cumplimiento de la normativa vigente en cada momento.

* Adaptacidn a la normativa vigente.

Fin del documento
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| Ethanol,95%, 4L |

|SECTION 1 : Identification of the substance/mixture and of the supplier |
Product name : Ethanol,95%, 4L
Manufacturer/Supplier Trade name:

Manufacturer/Supplier Article number: S25309E
Recommended uses of the product and uses restrictions on use:
Manufacturer Details:

AquaPhoenix Scientific
9 Barnhart Drive, Hanover, PA 17331

Supplier Details:

Fisher Science Education
15 Jet View Drive, Rochester, NY 14624

Emergency telephone number:
Fisher Science Education Emergency Telephone No.: 800-535-5053

SECTION 2 : Hazards identification

Classification of the substance or mixture:

Flammable
Flammable liquids, category 2

-

M, Toxic
Acute toxicity (oral, dermal, inhalation), category 3

Health hazard
Reproductive toxicity, category 2
Specific target organ toxicity following repeated exposure, category 2

Irritant
Specific target organ toxicity following single exposure, category 3

QCOOS

Narcotic effects

Flammable Liquid 2

Acute Toxicity 3 (oral)

Specific Target Organ Toxicity, Single Exposure 3
Specific Target Organ Toxicity, Repeat Exposure 1
Reproductive toxicity 2

Signal word :Danger

Hazard statements:

Highly flammable liquid and vapour

Toxic if swallowed

May cause drowsiness or dizziness

May damage fertility or the unborn child

May cause damage to organs through prolonged or repeated exposure
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Precautionary statements:

If medical advice is needed, have product container or label at hand

Keep out of reach of children

Read label before use

Do not eat, drink or smoke when using this product

Avoid breathing dust/fume/gas/mist/vapours/spray

Use only outdoors or in a well-ventilated area

Use personal protective equipment as required

Keep away from heat/sparks/open flames/hot surfaces - No smoking

Keep container tightly closed

Ground/bond container and receiving equipment

Use explosion-proof electrical/ventilating/light/.../equipment

Use only non-sparking tools

Take precautionary measures against static discharge

Wear protective gloves/protective clothing/eye protection/face protection
Wash ... thoroughly after handling

IF ON SKIN (or hair): Remove/Take off immediately all contaminated clothing. Rinse skin with water/shower
In case of fire: Use ... for extinction

Rinse mouth

IF SWALLOWED: Call a POISON CENTER or doctor/physician if you feel unwell
IF INHALED: Remove victim to fresh air and keep at rest in a position comfortable for breathing
Get Medical advice/attention if you feel unwell

Collect spillage

IF exposed or concerned: Get medical advice/attention

Store in a well ventilated place. Keep cool

Store locked up

Store in a well ventilated place. Keep container tightly closed

Dispose of contents/container to ...

Other Non-GHS Classification:
WHMIS

B2 D2B

NFPA/HMIS
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NFPA SCALE (0-4)

Health

Flammability  [E]

0

Personal
Protection

X

HMIS RATINGS (0-4)

SECTION 3 : Composition/information on ingredients

Ingredients:

CAS 64-17-5 Ethanol, denatured 95 %

CAS 67-56-1 Methanol 3-52.25 %
CAS 108-10-1 MIBK 0.95-3.8 %
CAS 67-63-0 Isopropy! Alcohol 3.8-5.7%
CAS 7732-18-5 Deionized Water 5%

Percentages are by weight

SECTION 4 : First aid measures

Description of first aid measures

After inhalation: Move exposed individual to fresh air. Loosen clothing as necessary and position individual in
a comfortable position.Seek medical advice if discomfort or irritation persists.

After skin contact: Wash affected area with soap and water. Rinse thoroughly. Seek medical attention if
irritation, discomfort or vomiting persists.

After eye contact: Protect unexposed eye. Rinse/flush exposed eye(s) gently using water for 15-20 minutes.
Remove contact lens(es) if able to do so during rinsing. Seek medical attention if irritation persists or if

concerned.

After swallowing: Rinse mouth thoroughly. Do not induce vomiting. Have exposed individual drink sips of
water. Seek medical attention if irritation, discomfort or vomiting persists.

Most important symptoms and effects, both acute and delayed:

Irritation, Nausea,Headache, Shortness of breath.Dizziness. Vomiting;Impact to organs (liver, eyes, other-

various). Impact to fetus (if pregnant)

Indication of any immediate medical attention and special treatment needed:

If seeking medical attention, provide SDS document to physician.

SECTION 5 : Firefighting measures

Extinguishing media

Suitable extinguishing agents: If in laboratory setting, follow laboratory fire suppression procedures. Use
appropriate fire suppression agents for adjacent combustible materials or sources of ignition. Water. Dry

chemical. Foam. Carbon dioxide

For safety reasons unsuitable extinguishing agents:
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Special hazards arising from the substance or mixture:

Combustion products may include carbon oxides or other toxic vapors.Dangerous fire hazard when exposed to
heat, sparks and open flames.

Advice for firefighters:

Protective equipment: Wear protective equipment. Use NIOSH-approved respiratory protection/breathing
apparatus.Use spark-proof tools and explosion-proof equipment.

Additional information (precautions): Move product containers away from fire or keep cool with water
spray as a protective measure, where feasible.

SECTION 6 : Accidental release measures

Personal precautions, protective equipment and emergency procedures:

Wear protective equipment. Use respiratory protective device against the effects of fumes/dust/aerosol. Keep
unprotected persons away. Ensure adequate ventilation.Keep away from ignition sources. Protect from
heat.Stop the spill, if possible. Contain spilled material by diking or using inert absorbent. Transfer to a disposal
or recovery container.

Environmental precautions:

Prevent from reaching drains, sewer or waterway. Collect contaminated soil for characterization per Section 13.
Collect spilled liquid for recovery, treatment or disposal.

Methods and material for containment and cleaning up:

If in a laboratory setting, follow Chemical Hygiene Plan procedures.Collect liquids using vacuum or by use of
absorbents. Place into properly labeled containers for recovery or disposal. If necessary, use trained response
staff/contractor.

Reference to other sections:

SECTION 7 : Handling and storage

Precautions for safe handling:

Prevent formation of aerosols. Follow good hygiene procedures when handling chemical materials. Do not eat,
drink, smoke, or use personal products when handling chemical substances. If in a laboratory setting, follow
Chemical Hygiene Plan.Use only in well ventilated areas.Avoid splashes or spray in enclosed areas.Wash hands
before breaks and at the end of work.

Conditions for safe storage, including any incompatibilities:
Store in a cool location. Provide ventilation for containers. Avoid storage near extreme heat, ignition sources or
open flame. Store away from foodstuffs. Store away from oxidizing agents.Store in cool, dry conditions in well
sealed containers. Keep container tightly sealed.Store in secure flammable storage area away from sources of
ignition.Protect from freezing and physical damage.

SECTION 8 : Exposure controls/personal protection

§
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Control Parameters: 108-10-1, MIBK, ACGIH TLV STEL: 75 ppm)

67-63-0, 2-Propanol, OSHA PEL TWA: 400 ppm (980 mg/m3)
67-63-0, 2-Propanol, NIOSH REL: TWA 400 ppm (980 mg/m3)
67-63-0, 2-Propanol, NIOSH REL ST: 500 ppm (1225 mg/m3)
67-63-0, 2-Propanol, ACGIH TLV TWA: 200 ppm

67-63-0, 2-Propanol, ACGIH TLV STEL: 400 ppm

64-17-5, Ethanol, ACGIH TLV TWA: 1000 ppm (1881mg/m3)
64-17-5, Ethanol, OSHA PEL: TWA 1000 ppm (1900 mg/m3)
64-17-5, Ethanol, NIOSH IDLH: 3300 ppm [10%LEL]
64-17-5, Ethanol, NIOSH REL TWA: 1000 ppm (1900 mg/m3)
67-56-1, Methanol, OSHA PEL TWA: 260 mg/m3 (200 ppm)
67-56-1, Methanol, OSHA PEL STEL: 325 mg/m3 (250 ppm)
67-56-1, Methanol, ACGIH TLV TWA: 262 mg/m3

67-56-1, Methanol, ACGIH TLV STEL: 328 mg/m3 (250 ppm)
108-10-1, MIBK, OSHA PEL TWA: 205 mg/m3 (50 ppm)
108-10-1, MIBK, OSHA PEL STEL: 300 mg/m3 (75 ppm)
108-10-1, MIBK, ACGIH TLV TWA 20 mg/m3

Emergency eye wash fountains and safety showers should be available in
the immediate vicinity of use/handling.Provide exhaust ventilation or
other engineering controls to keep the airborne concentrations of vapor
or mists below the applicable workplace exposure limits (Occupational
Exposure Limits-OELs) indicated above.

Not required under normal conditions of use. Use suitable respiratory
protective device when high concentrations are present. Use suitable
respiratory protective device when aerosol or mist is formed. For spills,
respiratory protection may be advisable.

The glove material has to be impermeable and resistant to the product/
the substance/ the preparation being used/handled.Selection of the glove
material on consideration of the penetration times, rates of diffusion and
the degradation.

Safety glasses with side shields or goggles.

Appropriate Engineering controls:

Respiratory protection:

Protection of skin:

Eye protection:

General hygienic measures:

The usual precautionary measures are to be adhered to when handling

chemicals. Keep away from food, beverages and feed sources.
Immediately remove all soiled and contaminated clothing. Wash hands
before breaks and at the end of work. Do not inhale
gases/fumes/dust/mist/vapor/aerosols. Avoid contact with the eyes and

skin.

SECTION 9 : Physical and chemical properties

Appearance. (physical Clear, colorless liquid Explos!on I!m!t Iower:. 3.3
state,color): Explosion limit upper: 18

Odor: Alcohol Vapor pressure: 48 mm Hg
Odor threshold: 10 ppm Vapor density: 1.5

pH-value: Not determined Relative density: Approx. 0.8
Melting/Freezing point: | -90 C Solubilities: infinite solubility
Boiling point/Boiling 77 C Partition coefficient (n- Not determined
range: octanol/water):

Flash point (closed 155 C Auto/Self-ignition 362.8 C

cup):

temperature:
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Decomposition

Not determined
temperature:

Evaporation rate: 3.6

a. Kinematic:Not determined
b. Dynamic: Not determined

Flammability

(solid,gaseous): Flammable Viscosity:

Density: Not determined

SECTION 10 : Stability and reactivity

Reactivity:

Chemical stability:No decomposition if used and stored according to specifications.

Possible hazardous reactions:

Conditions to avoid:Store away from oxidizing agents, strong acids or bases.lgnition source. Excess heat.
Incompatible materials. Open flame

Incompatible materials:Strong acids.Heat. Open flame. Sparks. Strong bases.Potassium dioxide. Acetyl bromide.
Acetyl chloride. Bromine pentafluoride. Sodium. Platinum. Strong oxidizers

Hazardous decomposition products:Carbon oxides (CO, CO2).Acrid smoke and fumes. Irritating fumes

SECTION 11 : Toxicological information

Acute Toxicity:

Inhalation: 64000 mg/kg 4 hr LD50(rat) (Methanol 64-17-5)
Oral: 7060 mg/kg LD50 oral-rat: (Ethanol 64-17-5)
Oral: 6200 mg/kg LD50(rat) ( Ethanol 64-17-5)
Oral: 4600 mg/kg LD50(rat) (MIBK 108-10-1)
Oral: 5628 mg/kg LD50(rat) (Methanol 67-56-1)
Inhalation: 20000 mg/kg 10 hr LD50(rat) (Ethanol 64-17-5)
Inhalation: 8.2 mg/kg 4 hr LD50(rat) (MIBK 108-10-1)

Chronic Toxicity:

May cause damage to the following organs:
blood, kidneys, the reproductive system,
Oral: liver, gastrointestinal tract, upper Human
respiratory tract, skin, central nervous
system (CNS), eye, lens or cornea.

Corrosion Irritation:

Ocular: May cause eye irritation.

Sensitization: No additional information.

Classified as STOT in Section 2 (multiple

Single Target Organ (STOT): organs - see above, Section 11)

Numerical Measures: No additional information.
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Carcinogenicity:

IARC: IARC classification (1) for Ethanol,
CAS# 64-17-5, is intended for use in
alcoholic beverage use only. This product is
NOT intended for this use.

Mutagenicity:

No additional information.

Reproductive Toxicity:

No additional information.

SECTION 12 : Ecological information

Ecotoxicity Persistence and degradability: Readily degradable in the environment.

Bioaccumulative potential:
Mobility in soil: Aqueous solution has high mobility in soil.
Other adverse effects:

SECTION 13 : Disposal considerations

Waste disposal recommendations:

Product/containers must not be disposed together with household garbage. Do not allow product to reach
sewage system or open water.It is the responsibility of the waste generator to properly characterize all waste
materials according to applicable regulatory entities (US 40CFR262.11). Consult federal state/ provincial and
local regulations regarding the proper disposal of waste material that may incorporate some amount of this

product.

SECTION 14 : Transport information

UN-Number
1170
UN proper shipping name
Ethanol (Mixture)
Transport hazard class(es)

Class:
3 Flammable liquids

Packing group:ll
Environmental hazard:
Transport in bulk:

Special precautions for user:

SECTION 15 : Regulatory information

United States (USA)

SARA Section 311/312 (Specific toxic chemical listings):

Reactive, Acute, Chronic, Fire
SARA Section 313 (Specific toxic chemical listings):

67-56-1 Methanol
67-63-0 2-Propanol
108-10-1 MIBK

RCRA (hazardous waste code):

Created by Global Safety Management, Inc. -Tel: 1-813-435-5161 - www.gsmsds.com




Safety Data Sheet
according to 29CFR1910/1200 and GHS Rev. 3
Effective date : 11.19.2014 Page 8 of 9

Ethanol,95%, 4L

None of the ingredients is listed

TSCA (Toxic Substances Control Act):
All ingredients are listed.

CERCLA (Comprehensive Environmental Response, Compensation, and Liability Act):
None of the ingredients is listed

Proposition 65 (California):

Chemicals known to cause cancer:
None of the ingredients is listed

Chemicals known to cause reproductive toxicity for females:
None of the ingredients is listed

Chemicals known to cause reproductive toxicity for males:
None of the ingredients is listed

Chemicals known to cause developmental toxicity:
108-10-1 Methanol

Canada

Canadian Domestic Substances List (DSL):
All ingredients are listed.

Canadian NPRI Ingredient Disclosure list (limit 0.1%):
64-17-5 Ethanol

Canadian NPRI Ingredient Disclosure list (limit 1%):

67-56-1 Methanol
67-63-0 2-Propanol
108-10-1 MIBK

SECTION 16 : Other information

This product has been classified in accordance with hazard criteria of the Controlled Products Regulations and the
SDS contains all the information required by the Controlled Products Regulations.Note:. The responsibility to
provide a safe workplace remains with the user.The user should consider the health hazards and safety information
contained herein as a guide and should take those precautions required in an individual operation to instruct
employees and develop work practice procedures for a safe work environment.The information contained herein is,
to the best of our knowledge and belief, accurate.However, since the conditions of handling and use are beyond
our control, we make no guarantee of results, and assume no liability for damages incurred by the use of this
material.lt is the responsibility of the user to comply with all applicable laws and regulations applicable to this
material.

GHS Full Text Phrases:

Abbreviations and acronyms:

IMDG: International Maritime Code for Dangerous Goods
PNEC: Predicted No-Effect Concentration (REACH)

CFR: Code of Federal Regulations (USA)

SARA: Superfund Amendments and Reauthorization Act (USA)
RCRA: Resource Conservation and Recovery Act (USA)

TSCA: Toxic Substances Control Act (USA)

NPRI: National Pollutant Release Inventory (Canada)

DOT: US Department of Transportation
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IATA: International Air Transport Association

GHS: Globally Harmonized System of Classification and Labelling of Chemicals
ACGIH: American Conference of Governmental Industrial Hygienists

CAS: Chemical Abstracts Service (division of the American Chemical Society)
NFPA: National Fire Protection Association (USA)

HMIS: Hazardous Materials Identification System (USA)

WHMIS: Workplace Hazardous Materials Information System (Canada)

DNEL: Derived No-Effect Level (REACH)

Effective date : 11.19.2014
Last updated : 03.19.2015
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Valeric acid

SANTA CRUL
sc-216049 '

Material Safety Data Sheet

Hazardé';” Code EXTREME HIGH MODERATE LOW

Section 1 - CHEMICAL PRODUCT AND COMPANY IDENTIFICATION

PRODUCT NAME
Valeric acid

STATEMENT OF HAZARDOUS NATURE
ICONSIDERED A HAZARDOUS SUBSTANCE ACCORDING TO OSHA 29 CFR 1910.1200.

NFPA

HEALTBZARD

SUPPLIER

Santa Cruz Biotechnology, Inc.

2145 Delaware Avenue

Santa Cruz, California 95060

800.457.3801 or 831.457.3800
EMERGENCY

ChemWatch

Within the US & Canada: 877-715-9305
Outside the US & Canada: +800 2436 2255
(1-800-CHEMCALL) or call +613 9573 3112

SYNONYMS
C5-H10-02, CH3(CH2)3-CO2H, "butanecarboxylic acid", "1-butanecarboxylic acid", "n-pentanoic acid", "pentanoic acid", "propyl acetic
acid", "valerianic acid", "n-valeric acid"

Section 2 - HAZARDS IDENTIFICATION

CHEMWATCH HAZARD RATINGS

Min Max
Flammability 1 B
Toxicity 2
Body Contact 3 _ t/loinwlzlilzo
Reactivity 1 B Moderate=2
Chroni > -

CANADIAN WHMIS SYMBOLS
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EMERGENCY OVERVIEW

RISK

Causes burns.

Risk of serious damage to eyes.

Harmful in contact with skin and if swallowed.

Harmful to aquatic organisms, may cause long-term adverse effects in the aquatic environment.

POTENTIAL HEALTH EFFECTS
ACUTE HEALTH EFFECTS

SWALLOWED

m Accidental ingestion of the material may be harmful; animal experiments indicate that ingestion of less than 150 gram may be fatal or
may produce serious damage to the health of the individual.

m Ingestion of acidic corrosives may produce burns around and in the mouth, the throat and oesophagus.

Immediate pain and difficulties in swallowing and speaking may also be evident.

m Ingestion of low-molecular organic acid solutions may produce spontaneous haemorrhaging, production of blood clots, gastrointestinal
damage and narrowing of the oesophagus and stomach entry.

EYE

m The material can produce chemical burns to the eye following direct contact. Vapors or mists may be extremely irritating.

m If applied to the eyes, this material causes severe eye damage.

m Direct eye contact with acid corrosives may produce pain, tears, sensitivity to light and burns.

Mild burns of the epithelia generally recover rapidly and completely.

m Solutions of low-molecular weight organic acids cause pain and injuryto the eyes.

SKIN

m The material can produce chemical burns following direct contactwith the skin.

m Skin contact with the material may be harmful; systemic effects may result following absorption.

m Skin contact with acidic corrosives may result in pain and burns; these may be deep with distinct edges and may heal slowly with the
formation of scar tissue.

m Open cuts, abraded or irritated skin should not be exposed to this material.

= Entry into the blood-stream, through, for example, cuts, abrasions or lesions, may produce systemic injury with harmful effects.
Examine the skin prior to the use of the material and ensure that any external damage is suitably protected.

INHALED

m The material can cause respiratory irritation in some persons.

The body's response to such irritation can cause further lung damage.

m Corrosive acids can cause irritation of the respiratory tract, with coughing, choking and mucous membrane damage.

There may be dizziness, headache, nausea and weakness.

m Inhalation of vapors or aerosols (mists, fumes), generated by the material during the course of normal handling, may be damaging to
the health of the individual.

m High concentrations cause inflamed airways and watery swellingof the lungs with oedema.

CHRONIC HEALTH EFFECTS

m Repeated or prolonged exposure to acids may result in the erosion of teeth, swelling and/or ulceration of mouth lining. Irritation of
airways to lung, with cough, and inflammation of lung tissue often occurs. Chronic exposure may inflame the skin or conjunctiva.
Long-term exposure to respiratory irritants may result in disease of the airways involving difficult breathing and related systemic
problems.

Substance accumulation, in the human body, may occur and may cause some concern following repeated or long-term occupational
exposure.

Prolonged or repeated inhalation of vapor or mist may cause pulmonary oedema (lung damage) and cyanosis.

Section 3 - COMPOSITION / INFORMATION ON INGREDIENTS

NAME CAS RN %
valeric acid 109-52-4 >95

Section 4 - FIRST AID MEASURES

SWALLOWED
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For advice, contact a Poisons Information Centre or a doctor at once.

Urgent hospital treatment is likely to be needed.

If swallowed do NOT induce vomiting.

If vomiting occurs, lean patient forward or place on left side (head-down position, if possible) to maintain open airway and prevent
aspiration.

EYE
If this product comes in contact with the eyes

Immediately hold eyelids apart and flush the eye continuously with running water.

Ensure complete irrigation of the eye by keeping eyelids apart and away from eye and moving the eyelids by occasionally lifting the
upper and lower lids.

Continue flushing until advised to stop by the Poisons Information Centre or a doctor, or for at least 15 minutes.

Transport to hospital or doctor without delay.

SKIN
If skin or hair contact occurs

Immediately flush body and clothes with large amounts of water, using safety shower if available.

Quickly remove all contaminated clothing, including footwear.

Wash skin and hair with running water. Continue flushing with water until advised to stop by the Poisons Information Centre.
Transport to hospital, or doctor.

INHALED

If fumes or combustion products are inhaled remove from contaminated area.

Lay patient down. Keep warm and rested.

Prostheses such as false teeth, which may block airway, should be removed, where possible, prior to initiating first aid procedures.
Apply artificial respiration if not breathing, preferably with a demand valve resuscitator, bag-valve mask device, or pocket mask as
trained. Perform CPR if necessary.

Inhalation of vapors or aerosols (mists, fumes) may cause lung oedema.

Corrosive substances may cause lung damage (e.g. lung oedema, fluid in the lungs).

As this reaction may be delayed up to 24 hours after exposure, affected individuals need complete rest (preferably in
semi-recumbent posture) and must be kept under medical observation even if no symptoms are (yet) manifested.

Before any such manifestation, the administration of a spray containing a dexamethasone derivative or beclomethasone derivative
may be considered.

NOTES TO PHYSICIAN
m For acute or short term repeated exposures to strong acids

Airway problems may arise from laryngeal edema and inhalation exposure. Treat with 100% oxygen initially.

Respiratory distress may require cricothyroidotomy if endotracheal intubation is contraindicated by excessive swelling

Intravenous lines should be established immediately in all cases where there is evidence of circulatory compromise.

Strong acids produce a coagulation necrosis characterized by formation of a coagulum (eschar) as a result of the dessicating action
of the acid on proteins in specific tissues.

Section 5 - FIRE FIGHTING MEASURES

Vapor Pressure (mmHG) Negligible
Upper Explosive Limit (%) 7.6
Specific Gravity (water=1) 0.939
Lower Explosive Limit (%) 1.6

EXTINGUISHING MEDIA

Water spray or fog.

Foam.

Dry chemical powder.

BCF (where regulations permit).

FIRE FIGHTING

Alert Fire Brigade and tell them location and nature of hazard.

Wear full body protective clothing with breathing apparatus.

Prevent, by any means available, spillage from entering drains or water course.
Use fire fighting procedures suitable for surrounding area.

When any large container (including road and rail tankers) is involved in a fire,
consider evacuation by 800 metres in all directions.
GENERAL FIRE HAZARDS/HAZARDOUS COMBUSTIBLE PRODUCTS

Combustible.

Slight fire hazard when exposed to heat or flame.

Acids may react with metals to produce hydrogen, a highly flammable and explosive gas.
Heating may cause expansion or decomposition leading to violent rupture of containers.

Combustion products include carbon monoxide (CO), carbon dioxide (CO2), other pyrolysis products typical of burning organic material.
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FIRE INCOMPATIBILITY
® Avoid contamination with oxidizing agents i.e. nitrates, oxidizing acids, chlorine bleaches, pool chlorine etc. as ignition may result

Section 6 - ACCIDENTAL RELEASE MEASURES

MINOR SPILLS

® Drains for storage or use areas should have retention basins for pH adjustments and dilution of spills before discharge or disposal of
material.

Check regularly for spills and leaks.

Clean up all spills immediately.

Avoid breathing vapors and contact with skin and eyes.

Control personal contact by using protective equipment.

Contain and absorb spill with sand, earth, inert material or vermiculite.

MAJOR SPILLS

® (Clear area of personnel and move upwind.

Alert Fire Brigade and tell them location and nature of hazard.

Wear full body protective clothing with breathing apparatus.

Prevent, by any means available, spillage from entering drains or water course.

Section 7 - HANDLING AND STORAGE

PROCEDURE FOR HANDLING

® DO NOT allow clothing wet with material to stay in contact with skin

® Avoid all personal contact, including inhalation.

® \Wear protective clothing when risk of exposure occurs.

® Use in a well-ventilated area.

® \WARNING To avoid violent reaction, ALWAYS add material to water and NEVER water to material.

RECOMMENDED STORAGE METHODS

® DO NOT use aluminium or galvanised containers

® Check regularly for spills and leaks

® Glass container is suitable for laboratory quantities

® |ined metal can, lined metal pail/ can.

® Plastic pail.

® Polyliner drum.

® Packing as recommended by manufacturer.

For low viscosity materials

® Drums and jerricans must be of the non-removable head type.
® \Where a can is to be used as an inner package, the can must have a screwed enclosure.

<.

STORAGE REQUIREMENTS

® Store in original containers.

Keep containers securely sealed.

Store in a cool, dry, well-ventilated area.

Store away from incompatible materials and foodstuff containers.

Section 8 - EXPOSURE CONTROLS / PERSONAL PROTECTION

EXPOSURE CONTROLS
The following materials had no OELs on our records
® valeric acid CAS109-52-4

PERSONAL PROTECTION

R
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RESPIRATOR

® Type A-P Filter of sufficient capacity. (AS/NZS 1716 & 1715, EN 1432000 & 1492001, ANSI Z88 or national equivalent)

EYE

® Safety glasses with unperforated side shields may be used where continuous eye protection is desirable, as in laboratories;
spectacles are not sufficient where complete eye protection is needed such as when handling bulk-quantities, where there is a
danger of splashing, or if the material may be under pressure

® Chemical goggles.whenever there is a danger of the material coming in contact with the eyes; goggles must be properly fitted

® F[ull face shield (20 cm, 8 in minimum) may be required for supplementary but never for primary protection of eyes; these afford face
protection.

® Alternatively a gas mask may replace splash goggles and face shields.

HANDS/FEET

® Elbow length PVC gloves

® \When handling corrosive liquids, wear trousers or overalls outside of boots, to avoid spills entering boots.
Suitability and durability of glove type is dependent on usage. Important factors in the selection of gloves include
® frequency and duration of contact,

® chemical resistance of glove material,

® glove thickness and

® dexterity

OTHER

® Overalls.

PVC Apron.

PVC protective suit may be required if exposure severe.
Eyewash unit.

ENGINEERING CONTROLS

m Engineering controls are used to remove a hazard or place a barrier between the worker and the hazard. Well-designed engineering
controls can be highly effective in protecting workers and will typically be independent of worker interactions to provide this high level of
protection.

The basic types of engineering controls are

Process controls which involve changing the way a job activity or process is done to reduce the risk.

Enclosure and/or isolation of emission source which keeps a selected hazard "physically" away from the worker and ventilation that
strategically "adds" and "removes" air in the work environment.

Section 9 - PHYSICAL AND CHEMICAL PROPERTIES

PHYSICAL PROPERTIES

Mixes with water.

Corrosive.

Acid.

State LIQUID Molecular Weight 102.13
Melting Range (°F) -30 Viscosity Not Available
Boiling Range (°F) 368 Solubility in water (g/L) Miscible
Flash Point (°F) 190 pH (1% solution) Not available
Decomposition Temp (°F) Not Available pH (as supplied) Not available
Autoignition Temp (°F) 707 Vapor Pressure (MmHG) Negligible
Upper Explosive Limit (%) 7.6 Specific Gravity (water=1) 0.939

Lower Explosive Limit (%) 1.6 Relative Vapor Density (air=1) 3.5

Volatile Component (%vol) Negligible Evaporation Rate Very Slow
Material Value

VALERIC ACID

log Kow (Sangster 1997) 1.39

APPEARANCE
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Oily liquid, acid reaction; mixes with water. (130) Disagreeable odor and pungent sour taste. pKa (25 deg C) 4.84

Section 10 - CHEMICAL STABILITY

CONDITIONS CONTRIBUTING TO INSTABILITY
® Contact with alkaline material liberates heat

® Presence of incompatible materials.

® Product is considered stable.

® Hazardous polymerization will not occur.

STORAGE INCOMPATIBILITY

® Reacts with mild steel, galvanised steel / zinc producing hydrogen gas which may form an explosive mixture with air.

® Segregate from alkalies, oxidizing agents and chemicals readily decomposed by acids, i.e. cyanides, sulfides, carbonates.
® Avoid reaction with oxidizing agents, bases and strong reducing agents.

For incompatible materials - refer to Section 7 - Handling and Storage.

Section 11 - TOXICOLOGICAL INFORMATION

valeric acid

TOXICITY AND IRRITATION

m Asthma-like symptoms may continue for months or even years after exposure to the material ceases. This may be due to a
non-allergenic condition known as reactive airways dysfunction syndrome (RADS) which can occur following exposure to high levels of
highly irritating compound.

The material may be irritating to the eye, with prolonged contact causing inflammation. Repeated or prolonged exposure to irritants may
produce conjunctivitis.

The material may produce respiratory tract irritation, and result in damage to the lung including reduced lung function.

The material may cause skin irritation after prolonged or repeated exposure and may produce on contact skin redness, swelling, the
production of vesicles, scaling and thickening of the skin.

Section 12 - ECOLOGICAL INFORMATION

Harmful to aquatic organisms, may cause long-term adverse effects in the aquatic environment.
This material and its container must be disposed of as hazardous waste.

Ecotoxicity

. Persistence: . e . . .
Ingredient Water/Soil Persistence: Air Bioaccumulation Mobility
valeric acid LOwW No Data Available LOW HIGH

GESAMP/EHS COMPOSITE LIST - GESAMP Hazard Profiles

Name/ EHS TRN Ala Alb Al A2 B1 B2 C1 Cc2 C3 D1 D2 D3 E1l E2 E3
Cas No

/

RTECS

No

Pentano 110 562 1 1 NI 2 NI 1 2 ?3) 3 3 FD 3
icacid 9

/

CAS:109

-52-4

/

Legend: EHS=EHS Number (EHS=GESAMP Working Group on the Evaluation of the Hazards of Harmful Substances Carried by Ships)
NRT=Net Register Tonnage, Ala=Bioaccumulation log Pow, Alb=Bioaccumulation BCF, Al=Bioaccumulation, A2=Biodegradation,
B1=Acuteaquatic toxicity LC/ECIC50 (mg/l), B2=Chronic aquatic toxicity NOEC (mg/l), C1=Acute mammalian oral toxicity LD50 (mg/kg),
C2=Acutemammalian dermal toxicity LD50 (mg/kg), C3=Acute mammalian inhalation toxicity LC50 (mg/kg), D1=Skin irritation &
corrosion, D2=Eye irritation& corrosion, D3=Long-term health effects, E1=Tainting, E2=Physical effects on wildlife & benthic habitats,
E3=Interference with coastal amenities, For column A2: R=Readily biodegradable, NR=Not readily biodegradable. For column D3:
C=Carcinogen, M=Mutagenic, R=Reprotoxic, S=Sensitizing, A=Aspiration hazard, T=Target organ systemic toxicity, L=Lunginjury,
N=Neurotoxic, I=Immunotoxic. For column E1: NT=Not tainting (tested), T=Tainting test positive. For column E2: Fp=Persistent floater,
F=Floater, S=Sinking substances. The numerical scales start from 0 (no hazard), while higher numbers reflect increasing hazard.
(GESAMP/EHS Composite List of Hazard Profiles - Hazard evaluation of substances transported by ships)
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Section 13 - DISPOSAL CONSIDERATIONS

US EPA Waste Number & Descriptions

A. General Product Information

Corrosivity characteristic: use EPA hazardous waste number D002 (waste code C)

Disposal Instructions

All waste must be handled in accordance with local, state and federal regulations.

® Containers may still present a chemical hazard/ danger when empty.

® Return to supplier for reuse/ recycling if possible.

Otherwise:

® |f container can not be cleaned sufficiently well to ensure that residuals do not remain or if the container cannot be used to store the
same product, then puncture containers, to prevent re-use, and bury at an authorized landfill.

® \Where possible retain label warnings and MSDS and observe all notices pertaining to the product.

Legislation addressing waste disposal requirements may differ by country, state and/ or territory. Each user must refer to laws operating

in their area. In some areas, certain wastes must be tracked.

A Hierarchy of Controls seems to be common - the user should investigate:

® Reduction

® Reuse

® Recycling

® Disposal (if all else fails)

This material may be recycled if unused, or if it has not been contaminated so as to make it unsuitable for its intended use. If it has been

contaminated, it may be possible to reclaim the product by filtration, distillation or some other means. Shelf life considerations should

also be applied in making decisions of this type. Note that properties of a material may change in use, and recycling or reuse may not

always be appropriate.

® DO NOT allow wash water from cleaning or process equipment to enter drains.

® |t may be necessary to collect all wash water for treatment before disposal.

® |n all cases disposal to sewer may be subject to local laws and regulations and these should be considered first.

® \Where in doubt contact the responsible authority.

® Recycle wherever possible.

® Consult manufacturer for recycling options or consult local or regional waste management authority for disposal if no suitable
treatment or disposal facility can be identified.

°

Treat and neutralise at an approved treatment plant. Treatment should involve: Neutralisation with soda-ash or soda-lime followed
by: burial in a land-fill specifically licenced to accept chemical and / or pharmaceutical wastes or Incineration in a licenced apparatus
® Decontaminate empty containers with 5% aqueous sodium hydroxide or soda ash, followed by water. Observe all label safeguards
until containers are cleaned and destroyed.

Section 14 - TRANSPORTATION INFORMATION

DOT:

Symbols: None Hazard class or Division: 8

Identification Numbers: UN3265 PG: I

Label Codes: 8 Special provisions: B2, IB2, T11, TP2, TP27
Packaging: Exceptions: 154 Packaging: Non-bulk: 202

Quantity limitations:

Packaging: Exceptions: 154 Passenger aircraft/rail 1L
Quantlty leltatlons: Cargo 30L Vessel stowage: Location: B
aircraft only:

Vessel stowage: Other: 40

Hazardous materials descriptions and proper shipping names:

Corrosive liquid, acidic, organic, n.o.s.

Air Transport IATA:

ICAO/IATA Class: 8 ICAO/IATA Subrisk: None
UN/ID Number: 3265 Packing Group: I
Special provisions: A3

Cargo Only

Packing Instructions: 855 Maximum Qty/Pack: 30L
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Passenger and Cargo Passenger and Cargo

Packing Instructions: 851 Maximum Qty/Pack: 1L
Passenger and Cargo Passenger and Cargo

Limited Quantity Limited Quantity

Packing Instructions: Y840 Maximum Qty/Pack: 05L

Shipping name:CORROSIVE LIQUID, ACIDIC, ORGANIC, N.O.S.(contains valeric acid)
Maritime Transport IMDG:

IMDG Class: 8 IMDG Subrisk: None
UN Number: 3265 Packing Group: I
EMS Number: F-A,S-B Special provisions: 274
Limited Quantities: 1L

Shipping name:CORROSIVE LIQUID, ACIDIC, ORGANIC, N.O.S.(contains valeric acid)

Section 15 - REGULATORY INFORMATION

valeric acid (CAS: 109-52-4) is found on the following regulatory lists;

"Canada Domestic Substances List (DSL)","Canada Ingredient Disclosure List (SOR/88-64)","Canada Toxicological Index Service -
Workplace Hazardous Materials Information System - WHMIS (English)","IMO IBC Code Chapter 17: Summary of minimum
requirements"”,"International Council of Chemical Associations (ICCA) - High Production Volume List","International Fragrance
Association (IFRA) Survey: Transparency List","OECD List of High Production Volume (HPV) Chemicals","OSPAR National List of
Candidates for Substitution — Norway","US - Massachusetts Oil & Hazardous Material List","US - New Jersey Right to Know Hazardous
Substances (English)","US - Pennsylvania - Hazardous Substance List","US DOE Temporary Emergency Exposure Limits (TEELs)","US
DOT Coast Guard Bulk Hazardous Materials - List of Flammable and Combustible Bulk Liquid Cargoes","US EPA High Production
Volume Program Chemical List","US FDA Everything Added to Food in the United States (EAFUS)","US Postal Service (USPS)
Hazardous Materials Table: Postal Service Mailability Guide","US Toxic Substances Control Act (TSCA) - Chemical Substance
Inventory”

Section 16 - OTHER INFORMATION

LIMITED EVIDENCE

= Inhalation may produce health damage*.

m Cumulative effects may result following exposure*.
* (limited evidence).

m Classification of the preparation and its individual components has drawn on official and authoritative sources as well as independent
review by the Chemwatch Classification committee using available literature references.

A list of reference resources used to assist the committee may be found at:

www.chemwatch.net/references.

m The (M)SDS is a Hazard Communication tool and should be used to assist in the Risk Assessment. Many factors determine whether
the reported Hazards are Risks in the workplace or other settings.

m For detailed advice on Personal Protective Equipment, refer to the following U.S. Regulations and Standards:
OSHA Standards - 29 CFR:

1910.132 - Personal Protective Equipment - General requirements

1910.133 - Eye and face protection

1910.134 - Respiratory Protection

1910.136 - Occupational foot protection

1910.138 - Hand Protection

Eye and face protection - ANSI Z87.1

Foot protection - ANSI Z41

Respirators must be NIOSH approved.

This document is copyright. Apart from any fair dealing for the purposes of private study, research, review or
criticism, as permitted under the Copyright Act, no part may be reproduced by any process without written
permission from CHEMWATCH. TEL (+61 3) 9572 4700.

www.Chemwatch.net

Issue Date: Jul-7-2009
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Print Date:Feb-14-2012
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Ethyl levulinate

Ssc-239937

Material Safety Data Sheet
Iiv Fowowr 0 Quoview

Hazard Alert Code Key: EXTREME HIGH MODERATE LOW

Section 1 - CHEMICAL PRODUCT AND COMPANY IDENTIFICATION
PRODUCT NAME
Ethyl levulinate

STATEMENT OF HAZARDOUS NATURE
ICONSIDERED A HAZARDOUS SUBSTANCE ACCORDING TO OSHA 29 CFR 1910.1200.

NFPA

werfSarv
N

SUPPLIER

Santa Cruz Biotechnology, Inc.

2145 Delaware Avenue

Santa Cruz, California 95060

800.457.3801 or 831.457.3800
EMERGENCY:

ChemWatch

Within the US & Canada: 877-715-9305
Outside the US & Canada: +800 2436 2255
(1-800-CHEMCALL) or call +613 9573 3112

SYNONYMS
C7-H12-03, CH3COCH2CH2CO02C2HS5, "levulinic acid, ethyl ester", "ethyl 3-acetylpropionate”, "ethyl ketovalerate", "ethyl 4-ketovalerate",
"ethyl laevulinate”, "ethyl levulate”, "ethyl 4-oxopentanoate”, "ethyl 4-oxovalerate", "pentanoic acid, 4-oxo-, ethyl ester"

Section 2 - HAZARDS IDENTIFICATION

CHEMWATCH HAZARD RATINGS

Min Max
Flammability: 1 |
Toxicity: 2 B
Body Contact: 1 _ rinlNiI:O
ow=.
Reactivity: 1 | Moderate=2
) High=3
Chronic: 0 Ll Extreme=a

CANADIAN WHMIS SYMBOLS
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EMERGENCY OVERVIEW

RISK
HARMFUL - May cause lung damage if swallowed.

POTENTIAL HEALTH EFFECTS
ACUTE HEALTH EFFECTS

SWALLOWED

m Swallowing of the liquid may cause aspiration into the lungs with the risk of chemical pneumonitis; serious consequences may result.
(ICSC13733).

m Although ingestion is not thought to produce harmful effects, the material may still be damaging to the health of the individual following
ingestion, especially where pre-existing organ (e.g. liver, kidney) damage is evident.

<\p>.

EYE

m Although the liquid is not thought to be an irritant, direct contact with the eye may produce transient discomfort characterized by tearing or
conjunctival redness (as with windburn).

SKIN

m The material is not thought to produce adverse health effects or skin irritation following contact (as classified using animal models).
Nevertheless, good hygiene practice requires that exposure be kept to a minimum and that suitable gloves be used in an occupational
setting.

m Repeated exposure may cause skin cracking, flaking or drying following normal handling and use.

m Open cuts, abraded or irritated skin should not be exposed to this material.

m Entry into the blood-stream, through, for example, cuts, abrasions or lesions, may produce systemic injury with harmful effects. Examine
the skin prior to the use of the material and ensure that any external damage is suitably protected.

INHALED

m The material is not thought to produce respiratory irritation (as classified using animal models). Nevertheless inhalation of vapors, fumes or
aerosols, especially for prolonged periods, may produce respiratory discomfort and occasionally, distress.

m Inhalation of vapours may cause drowsiness and dizziness. This may be accompanied by narcosis, reduced alertness, loss of reflexes,
lack of coordination and vertigo.

m Inhalation of aerosols (mists, fumes), generated by the material during the course of normal handling, may be damaging to the health of the
individual.

m Inhalation hazard is increased at higher temperatures.

m The main effects of simple esters are irritation, stupor and insensibility. Headache, drowsiness, dizziness, coma and behavioral changes
may occur.

<\p>.

CHRONIC HEALTH EFFECTS

Section 3 - COMPOSITION / INFORMATION ON INGREDIENTS

NAME CAS RN %
ethyl levulinate 539-88-8 >98

Section 4 - FIRST AID MEASURES

SWALLOWED

- Immediately give a glass of water. - First aid is not generally required. If in doubt, contact a Poisons Information Center or a doctor. - If
spontaneous vomiting appears imminent or occurs, hold patient's head down, lower than their hips to help avoid possible aspiration of
vomitus.

EYE

m If this product comes in contact with the eyes: - Wash out immediately with fresh running water. - Ensure complete irrigation of the eye by
keeping eyelids apart and away from eye and moving the eyelids by occasionally lifting the upper and lower lids.

SKIN

m If skin or hair contact occurs: - Flush skin and hair with running water (and soap if available). - Seek medical attention in event of irritation.
INHALED

- If fumes or combustion products are inhaled remove from contaminated area. - Lay patient down. Keep warm and rested.

NOTES TO PHYSICIAN

m Any material aspirated during vomiting may produce lung injury. Therefore emesis should not be induced mechanically or
pharmacologically.

<\p>.
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Treat symptomatically.
for simple esters:

BASIC TREATMENT

- Establish a patent airway with suction where necessary.
- Watch for signs of respiratory insufficiency and assist ventilation as necessary.

Section 5 - FIRE FIGHTING MEASURES

Vapour Pressure (mmHG): Not available
Upper Explosive Limit (%): Not available
Specific Gravity (water=1): 1.016

Lower Explosive Limit (%): Not available

EXTINGUISHING MEDIA

- Alcohol stable foam.

- Dry chemical powder.

FIRE FIGHTING

- Alert Emergency Responders and tell them location and nature of hazard.

- Wear full body protective clothing with breathing apparatus.

GENERAL FIRE HAZARDS/HAZARDOUS COMBUSTIBLE PRODUCTS

- Combustible.

- Slight fire hazard when exposed to heat or flame.

Combustion products include: carbon dioxide (CO2), other pyrolysis products typical of burning organic material.
May emit poisonous fumes.

FIRE INCOMPATIBILITY

m Avoid contamination with oxidizing agents i.e. nitrates, oxidizing acids,chlorine bleaches, pool chlorine etc. as ignition may result.

PERSONAL PROTECTION
Glasses:

Chemical goggles.

Gloves:

Respirator:

Type A Filter of sufficient capacity

Section 6 - ACCIDENTAL RELEASE MEASURES

MINOR SPILLS

- Remove all ignition sources.

- Clean up all spills immediately.

MAJOR SPILLS

m Moderate hazard.

- Clear area of personnel and move upwind.

- Alert Emergency Responders and tell them location and nature of hazard.

Section 7 - HANDLING AND STORAGE

PROCEDURE FOR HANDLING
- Avoid all personal contact, including inhalation.
- Wear protective clothing when risk of exposure occurs.

RECOMMENDED STORAGE METHODS

- Metal can or drum

- Packing as recommended by manufacturer.

STORAGE REQUIREMENTS

- Store in original containers.

- Keep containers securely sealed.

- No smoking, naked lights or ignition sources.

- Store in a cool, dry, well-ventilated area.

- Store away from incompatible materials and foodstuff containers.
- Protect containers against physical damage and check regularly for leaks.
- Observe manufacturer's storing and handling recommendations.

Section 8 - EXPOSURE CONTROLS / PERSONAL PROTECTION

EXPOSURE CONTROLS
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The following materials had no OELs on our records
« ethyl levulinate: CAS:539-88-8

PERSONAL PROTECTION

RESPIRATOR

Type A Filter of sufficient capacity

Consult your EHS staff for recommendations

EYE

- Safety glasses with side shields

- Chemical goggles.

HANDS/FEET

m For esters:

- Do NOT use natural rubber, butyl rubber, EPDM or polystyrene-containing materials.

Suitability and durability of glove type is dependent on usage. Important factors in the selection of gloves include: such as:

- frequency and duration of contact,

- chemical resistance of glove material,

- glove thickness and

- dexterity

Select gloves tested to a relevant standard (e.g. Europe EN 374, US F739).

- When prolonged or frequently repeated contact may occur, a glove with a protection class of 5 or higher (breakthrough time greater than
240 minutes according to EN 374) is recommended.

- When only brief contact is expected, a glove with a protection class of 3 or higher (breakthrough time greater than 60 minutes according to
EN 374) is recommended.

- Contaminated gloves should be replaced.

Gloves must only be worn on clean hands. After using gloves, hands should be washed and dried thoroughly. Application of a non-perfumed
moisturiser is recommended.

- Neoprene gloves.

Wear chemical protective gloves, eg. PVC.

OTHER

- Overalls.

- P.V.C. apron.

- Barrier cream.

- Skin cleansing cream.

- Eye wash unit.

ENGINEERING CONTROLS
m Local exhaust ventilation usually required. If risk of overexposure exists, wear an approved respirator.
<\p>.

Section 9 - PHYSICAL AND CHEMICAL PROPERTIES

PHYSICAL PROPERTIES

Liquid.

Mixes with water.

State Liquid Molecular Weight 144.17
Melting Range (°F) Not available Viscosity Not Available
Boiling Range (°F) 199.4- 201.2 (18 mm Hg) Solubility in water (g/L) Miscible
Flash Point (°F) 195.008 pH (1% solution) Not available
Decomposition Temp (°F) Not available. pH (as supplied) Not applicable
Autoignition Temp (°F) Not available Vapour Pressure (mmHG) Not available
Upper Explosive Limit (%) Not available Specific Gravity (water=1) 1.016

Lower Explosive Limit (%) Not available Relative Vapor Density (air=1) >1

Volatile Component (%vol) Not available Evaporation Rate Not available
APPEARANCE

Colourless to yellow liquid; mixes with water, alcohol.
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Section 10 - CHEMICAL STABILITY

CONDITIONS CONTRIBUTING TO INSTABILITY
- Presence of incompatible materials.
- Product is considered stable.

STORAGE INCOMPATIBILITY
- Esters react with acids to liberate heat along with alcohols and acids.
- Strong oxidizing acids may cause a vigorous reaction with esters that is sufficiently exothermic to ignite the reaction products.

For incompatible materials - refer to Section 7 - Handling and Storage.

Section 11 - TOXICOLOGICAL INFORMATION

ETHYL LEVULINATE

TOXICITY AND IRRITATION
ETHYL LEVULINATE:
m unless otherwise specified data extracted from RTECS - Register of Toxic Effects of Chemical Substances.

TOXICITY IRRITATION
Oral (rat) LD50: >5000 mg/kg Skin (rabbit): 500 mg/24h-Mild

Dermal (rabbit) LD50: >5000 mg/kg

m The material may cause skin irritation after prolonged or repeated exposure and may produce on contact skin redness, swelling, the
production of vesicles, scaling and thickening of the skin.

Section 12 - ECOLOGICAL INFORMATION

No data

Ecotoxicity

[Ingredient [Persistence: Water/Soil [Persistence: Air [Bioaccumulation |Mobility
fethy! levulinate Low [Low |HiIGH

Section 13 - DISPOSAL CONSIDERATIONS

Disposal Instructions

All waste must be handled in accordance with local, state and federal regulations.

| Legislation addressing waste disposal requirements may differ by country, state and/ or territory. Each user must refer to laws operating in
their area. In some areas, certain wastes must be tracked.

A Hierarchy of Controls seems to be common - the user should investigate:

- Reduction

- Reuse

- Recycling

- Disposal (if all else fails)

This material may be recycled if unused, or if it has not been contaminated so as to make it unsuitable for its intended use. If it has been
contaminated, it may be possible to reclaim the product by filtration, distillation or some other means. Shelf life considerations should also be
applied in making decisions of this type. Note that properties of a material may change in use, and recycling or reuse may not always be
appropriate.

DO NOT allow wash water from cleaning equipment to enter drains. Collect all wash water for treatment before disposal.

- Recycle wherever possible or consult manufacturer for recycling options.

- Consult Waste Management Authority for disposal.

Section 14 - TRANSPORTATION INFORMATION

NOT REGULATED FOR TRANSPORT OF DANGEROUS GOODS: DOT, IATA, IMDG

Section 15 - REGULATORY INFORMATION

ethyl levulinate (CAS: 539-88-8) is found on the following regulatory lists;
"International Fragrance Association (IFRA) Survey: Transparency List","US Food Additive Database","US Toxic Substances Control Act
(TSCA) - Inventory"

Section 16 - OTHER INFORMATION
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LIMITED EVIDENCE

m Inhalation may produce health damage*.

m Repeated exposure potentially causes skin dryness and cracking*.
m Vapours potentially cause drowsiness and dizziness*.

* (limited evidence).

Reasonable care has been taken in the preparation of this information, but the author makes no warranty of
merchantability or any other warranty, expressed or implied, with respect to this information. The author makes no
representations and assumes no liability for any direct, incidental or consequential damages resulting from its use.
For additional technical information please call our toxicology department on +800 CHEMCALL.

m Classification of the preparation and its individual components has drawn on official and authoritative sources as well as independent
review by the Chemwatch Classification committee using available literature references.

Alist of reference resources used to assist the committee may be found at:
www.chemwatch.net/references.

m The (M)SDS is a Hazard Communication tool and should be used to assist in the Risk Assessment. Many factors determine whether the
reported Hazards are Risks in the workplace or other settings. Risks may be determined by reference to Exposures Scenarios. Scale of use,
frequency of use and current or available engineering controls must be considered.

This document is copyright. Apart from any fair dealing for the purposes of private study, research, review or
criticism, as permitted under the Copyright Act, no part may be reproduced by any process without written
permission from CHEMWATCH. TEL (+61 3) 9572 4700.

Issue Date: Oct-23-2009
Print Date:Oct-30-2010
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ThermoFisher
SCIEMNTIFIC

SAFETY DATA SHEET

Creation Date 14-May-2009 Revision Date 23-Jan-2018 Revision Number 3

1. Identification

Product Name 2-Methyltetrahydrofuran

Cat No. : AC396620000; AC396620010; AC396620025; AC396621000
CAS-No 96-47-9

Synonyms Tetrahydro-2-methylfuran

Recommended Use Laboratory chemicals, Solvent.

Uses advised against Food, drug, pesticide or biocidal product use.

Details of the supplier of the safety data sheet

Company

Fisher Scientific Acros Organics

One Reagent Lane One Reagent Lane
Fair Lawn, NJ 07410 Fair Lawn, NJ 07410

Tel: (201) 796-7100

Emergency Telephone Number

For information US call: 001-800-ACROS-01 / Europe call: +32 14 57 52 11
Emergency Number US:001-201-796-7100 / Europe: +32 14 57 52 99
CHEMTREC Tel. No.US:001-800-424-9300 / Europe:001-703-527-3887

2. Hazard(s) identification

Classification
This chemical is considered hazardous by the 2012 OSHA Hazard Communication Standard (29 CFR 1910.1200)

Flammable liquids Category 2
lAcute oral toxicity Category 4
Skin Corrosion/Irritation Category 2
Serious Eye Damage/Eye Irritation Category 1
Specific target organ toxicity (single exposure) Category 3

Target Organs - Respiratory system.

Label Elements

Signal Word
Danger

Hazard Statements
Highly flammable liquid and vapor
Harmful if swallowed
Causes skin irritation
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2-Methyltetrahydrofuran Revision Date 23-Jan-2018

Causes serious eye damage
May cause respiratory irritation

gy

Precautionary Statements

Prevention

Wash face, hands and any exposed skin thoroughly after handling

Do not eat, drink or smoke when using this product

Wear protective gloves/protective clothing/eye protection/face protection
Avoid breathing dust/fume/gas/mist/vapors/spray

Use only outdoors or in a well-ventilated area

Keep away from heat/sparks/open flames/hot surfaces. - No smoking
Keep container tightly closed

Ground/bond container and receiving equipment

Use explosion-proof electrical/ventilating/lighting/equipment

Use only non-sparking tools

Take precautionary measures against static discharge

Keep cool

Inhalation

IF INHALED: Remove victim to fresh air and keep at rest in a position comfortable for breathing
Call a POISON CENTER or doctor/physician if you feel unwell

Skin

If skin irritation occurs: Get medical advice/attention

IF ON SKIN (or hair): Take off immediately all contaminated clothing. Rinse skin with water/shower
Wash contaminated clothing before reuse

Eyes

IF IN EYES: Rinse cautiously with water for several minutes. Remove contact lenses, if present and easy to do. Continue rinsing

Immediately call a POISON CENTER or doctor/physician
Ingestion

IF SWALLOWED: Call a POISON CENTER or doctor/physician if you feel unwell
Rinse mouth

Fire

In case of fire: Use CO2, dry chemical, or foam for extinction
Storage

Store in a well-ventilated place. Keep container tightly closed
Store locked up

Disposal

Dispose of contents/container to an approved waste disposal plant
Hazards not otherwise classified (HNOC)

May form explosive peroxides

3. Composition/Information on Ingredients

Component CAS-No Weight %

Methyltetrahydrofuran 96-47-9 >95

4. First-aid measures

Eye Contact Rinse immediately with plenty of water, also under the eyelids, for at least 15 minutes. Get
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2-Methyltetrahydrofuran Revision Date 23-Jan-2018

medical attention.
Skin Contact Wash off immediately with plenty of water for at least 15 minutes. Get medical attention.

Inhalation Remove to fresh air. If breathing is irregular or stopped, administer artificial respiration. Call
a physician or poison control center immediately.

Ingestion Rinse mouth. Do NOT induce vomiting. Get medical attention. If vomiting occurs naturally,
have victim lean forward.

Most important symptoms and Difficulty in breathing. Causes severe eye damage. Inhalation of high vapor concentrations
effects may cause symptoms like headache, dizziness, tiredness, nausea and vomiting
Notes to Physician Treat symptomatically

5. Fire-fighting measures

Suitable Extinguishing Media Water spray, carbon dioxide (CO2), dry chemical, alcohol-resistant foam. Water mist may
be used to cool closed containers.

Unsuitable Extinguishing Media No information available
Flash Point -11 °C / 12.2 °F
Method - No information available

Autoignition Temperature 260 °C

Explosion Limits
Upper No data available
Lower No data available

Sensitivity to Mechanical Impact No information available
Sensitivity to Static Discharge No information available

Specific Hazards Arising from the Chemical
Flammable. Containers may explode when heated. Vapors may form explosive mixtures with air. Vapors may travel to source of
ignition and flash back. May form explosive peroxides.

Hazardous Combustion Products

Carbon monoxide (CO). Carbon dioxide (COz).

Protective Equipment and Precautions for Firefighters

As in any fire, wear self-contained breathing apparatus pressure-demand, MSHA/NIOSH (approved or equivalent) and full
protective gear. Thermal decomposition can lead to release of irritating gases and vapors.

NFEPA
Health Flammability Instability Physical hazards
1 3 1 N/A

6. Accidental release measures

Personal Precautions Evacuate personnel to safe areas. Ensure adequate ventilation. Use personal protective
equipment as required. Remove all sources of ignition. Take precautionary measures
against static discharges.

Environmental Precautions Should not be released into the environment.

Methods for Containment and Clean Remove all sources of ignition. Use spark-proof tools and explosion-proof equipment. Soak
Up up with inert absorbent material. Keep in suitable, closed containers for disposal.

7. Handling and storage

Handling Wear personal protective equipment/face protection. Ensure adequate ventilation. Keep
away from open flames, hot surfaces and sources of ignition. Take precautionary measures
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2-Methyltetrahydrofuran

Revision Date 23-Jan-2018

Storage

against static discharges. Use only non-sparking tools. Use spark-proof tools and
explosion-proof equipment. Do not get in eyes, on skin, or on clothing. Avoid ingestion and
inhalation. If peroxide formation is suspected, do not open or move container. To avoid
ignition of vapors by static electricity discharge, all metal parts of the equipment must be
grounded. Wash hands before breaks and immediately after handling the product.

Keep away from heat, sparks and flame. Flammables area. May form explosive peroxides.
Containers should be dated when opened and tested periodically for the presence of
peroxides. Should crystals form in a peroxidizable liquid, peroxidation may have occurred
and the product should be considered extremely dangerous. In this instance, the container
should only be opened remotely by professionals. Keep container tightly closed in a dry and
well-ventilated place.

8. Ex

posure controls / personal protection

Exposure Guidelines

Engineering Measures

Personal Protective Equipment

Eye/face Protection

Skin and body protection

Respiratory Protection

Hygiene Measures

This product does not contain any hazardous materials with occupational exposure
limitsestablished by the region specific regulatory bodies.

Ensure that eyewash stations and safety showers are close to the workstation location.
Ensure adequate ventilation, especially in confined areas. Use explosion-proof
electrical/ventilating/lighting/equipment.

Wear appropriate protective eyeglasses or chemical safety goggles as described by
OSHA's eye and face protection regulations in 29 CFR 1910.133 or European Standard
EN166.

Wear appropriate protective gloves and clothing to prevent skin exposure.

Follow the OSHA respirator regulations found in 29 CFR 1910.134 or European Standard
EN 149. Use a NIOSH/MSHA or European Standard EN 149 approved respirator if
exposure limits are exceeded or if irritation or other symptoms are experienced.

Handle in accordance with good industrial hygiene and safety practice.

9.

Physical and chemical properties

Physical State
Appearance
Odor
Odor Threshold
pH
Melting Point/Range
Boiling Point/Range
Flash Point
Evaporation Rate
Flammability (solid,gas)
Flammability or explosive limits
Upper
Lower
Vapor Pressure
Vapor Density
Specific Gravity
Solubility
Partition coefficient; n-octanol/water
Autoignition Temperature
Decomposition Temperature
Viscosity

Liquid

Colorless

No information available

No information available

No information available

-136 °C / -212.8 °F

78 - 80 °C / 172.4 - 176 °F @ 760 mmHg
-11 °C / 12.2 °F

No information available

Not applicable

No data available

No data available

102 mmHg @ 20 °C

3

0.860

Partially soluble

No data available

260 °C

No information available
4 mPa.s @ 25 °C
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Molecular Formula
Molecular Weight

C5H100

86.13

10. Stability and reactivity

Reactive Hazard
Stability

Conditions to Avoid

Incompatible Materials

None known, based on information available

Stable under normal conditions. May form explosive peroxides. Hygroscopic.

Incompatible products. Excess heat. Keep away from open flames, hot surfaces and
sources of ignition. Exposure to moist air or water.

Strong oxidizing agents, Acids

Hazardous Decomposition Products Carbon monoxide (CO), Carbon dioxide (COz2)

Hazardous Polymerization

Hazardous Reactions

Hazardous polymerization may occur.

None under normal processing.

11. Toxicological information

Acute Toxicity

Product Information
Component Information

Component

LD50 Oral

LD50 Dermal

LC50 Inhalation

Methyltetrahydrofuran

300-2000 mg/kg ( Rat )

4500 mg/kg ( Rabbit )

6000 ppm (Rat) 4 h

Toxicologically Synergistic
Products

Delayed and immediate effects as well as chronic effects from short and long-term exposure

No information available

Irritation
Sensitization

Carcinogenicity

Irritating to eyes, respiratory system and skin

No information available

The table below indicates whether each agency has listed any ingredient as a carcinogen.

Component CAS-No

IARC NTP

ACGIH

OSHA Mexico

Methyltetrahydrofuran 96-47-9

Not listed Not listed

Not listed

Not listed Not listed

Mutagenic Effects
Reproductive Effects
Developmental Effects
Teratogenicity

STOT - single exposure
STOT - repeated exposure

Aspiration hazard

Symptoms / effects,both acute and

delayed
Endocrine Disruptor Information

Other Adverse Effects

No information available
No information available.
No information available.
No information available.

Respiratory system
None known

No information available

Inhalation of high vapor concentrations may cause symptoms like headache, dizziness,

tiredness, nausea and vomiting

The toxicological properties have not been fully investigated.
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12. Ecological information

EC50 > 104 mg/l (72h)

Onchorhynchus mykiss

(Rainbow trout)

Ecotoxicity
Component Freshwater Algae Freshwater Fish Microtox Water Flea
Methyltetrahydrofuran NOEC >= 104 mg/l (72h) LC50 (96h) > 100 mg/l Not listed Chronic NOEC >=120 mg/I

(21 days, Daphnia magna)

Persistence and Degradability

Bioaccumulation/ Accumulation

Mobility

Persistence is unlikely based on information available.
No information available.

Will likely be mobile in the environment due to its volatility.

Component

log Pow

Methyltetrahydrofuran 1.1

13. Disposal considerations

Waste Disposal Methods

Chemical waste generators must determine whether a discarded chemical is classified as a
hazardous waste. Chemical waste generators must also consult local, regional, and
national hazardous waste regulations to ensure complete and accurate classification.

14. Transport information

DOT
UN-No
Proper Shipping Name
Hazard Class
Packing Group
_TDG
UN-No
Proper Shipping Name
Hazard Class
Packing Group
IATA
UN-No
Proper Shipping Name
Hazard Class
Packing Group
IMDG/IMO
UN-No
Proper Shipping Name
Hazard Class
Packing Group

UN2536
METHYLTETRAHYDROFURAN
3

I

UN2536
METHYLTETRAHYDROFURAN
3

I

UN2536
Methyltetrahydrofuran
3

1]

UN2536
Methyltetrahydrofuran
3

Il

15. Regulatory information

United States of America Inventory

Component CAS-No TSCA TSCA Inventory notification - TSCA - EPA Regulatory
Active/lnactive Flags
Methyltetrahydrofuran 96-47-9 X ACTIVE -
Legend:
TSCA - Toxic Substances Control Act, (40 CFR Part 710)
X - Listed
' - Not Listed

TSCA 12(b) - Notices of Export

Not applicable
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International Inventories

Canada (DSL/NDSL), Europe (EINECS/ELINCS/NLP), Philippines (PICCS), Japan (ENCS), Australia (AICS), China (IECSC), Korea (ECL).

Component CAS-No DSL NDSL EINECS PICCS ENCS AICS IECSC KECL
Methyltetrahydrofuran 96-47-9 - X 202-507-4 X - X KE-33479
U.S. Federal Regulations
SARA 313 Not applicable
SARA 311/312 Hazard Categories  See section 2 for more information
CWA (Clean Water Act) Not applicable
Clean Air Act Not applicable
OSHA - Occupational Safety and Not applicable
Health Administration
CERCLA Not applicable
California Proposition 65 This product does not contain any Proposition 65 chemicals.
U.S. State Right-to-Know
Regulations
Component Massachusetts New Jersey Pennsylvania lllinois Rhode Island
Methyltetrahydrofuran X X X - -

U.S. Department of Transportation

Reportable Quantity (RQ):
DOT Marine Pollutant
DOT Severe Marine Pollutant

U.S. Department of Homeland

Security

Other International Regulati

ons

Mexico - Grade

N
N
N

This product does not contain any DHS chemicals.

Serious risk, Grade 3

16. Other information

Prepared By

Creation Date
Revision Date
Print Date
Revision Summary

Disclaimer

Regulatory Affairs
Thermo Fisher Scientific
Email: EMSDS.RA@thermofisher.com

14-May-2009
23-Jan-2018
23-Jan-2018

This document has been updated to comply with the US OSHA HazCom 2012 Standard
replacing the current legislation under 29 CFR 1910.1200 to align with the Globally
Harmonized System of Classification and Labeling of Chemicals (GHS).

The information provided in this Safety Data Sheet is correct to the best of our knowledge, information and belief at the
date of its publication. The information given is designed only as a guidance for safe handling, use, processing, storage,
transportation, disposal and release and is not to be considered a warranty or quality specification. The information
relates only to the specific material designated and may not be valid for such material used in combination with any other
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materials or in any process, unless specified in the text

End of SDS
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