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RESUMEN

En este trabajo se ha llevado a cabo el disefio de los principales equipos de una planta de produccion de cristales
de sulfato de magnesio heptahidratado. La planta tiene una capacidad de produccion de 4.205 1b/h en base seca

de cristales con una humedad residual del 1,5% en peso.

Previo al desarrollo del disefio, se han detallado las propiedades del cristal, sus usos y su importancia en el
mercado mundial. Ademas, se han recopilado y descrito los principales métodos de produccion del sulfato de

magnesio heptahidratado, siendo la cristalizacion el proceso principal de todos ellos.

Luego, se ha realizado la descripcion del proceso y de los diferentes equipos que la componen, proporcionando
un diagrama de bloques y el diagrama de flujo de la planta. La planta estd compuesta, principalmente, por un
sistema de evaporador de multiple efecto, un intercambiador de calor de placas, un cristalizador (cuyo disefio
esta fuera del alcance del TFG), un hidrociclon, un decantador centrifugo, un vibrotamiz, un secador rotativo y

dos bombas.

Posteriormente, en la memoria de calculo, se especifican los datos de entrada de la planta y se lleva a cabo el
balance de materia y de energia, todo ello necesario para la realizacion del disefio de cada uno de los equipos,
para lo cual se han proporcionado los procedimientos de calculo asi como las hipdtesis asumidas
justificadamente Para el disefio de algunos de los equipos, se ha hecho uso de distintas herramientas incluyendo

el software EES, cuyos cddigos se adjuntan como anexos en este TFG.
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ABSTRACT

In this work, the design of the main units of a plant for the production of magnesium sulfate heptahydrate crystals
has been performed. The plant has a production capacity of 4205 Ib/h of crystals with a residual moisture of
1.5%.

Before developing the design, the properties of the crystals, as well as the use and importance of magnesium
sulfate heptahydrate in the global market have been detailed. In addition, the main production methods of this

product have been compiled and reported, and among all of them crystallization is the main process.

After that, the description of the process and the units have been carried out, including a block diagram and the
flow process diagram of the plant. The plant is equipped with a multiple effect evaporator system, a plate heat
exchanger, a crystallizer (whose design is out of the scope of this work), a hydrocyclone, a centrifugal decanter,

a sieve, a rotary dryer and two pumps.

Subsequently, the input data is specified, and the mass and energy balance are computed in a chapter including
all the calculus necessary for the design of each process unit. Several tools have been used for calculus, including

the software EES, whose codes are attached as supporting material in a number of Appendixes.
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1 OBJETIVOS Y ALCANCE

El TFG resuelve un proyecto de ingenieria que se ha planteado como un problema abierto por parte de un cliente,

personalizado en la figura del tutor de este trabajo, que proporciona el siguiente enunciado:

“La referencia es un proceso comercial representativo para producir 4.205 Ib/h (base seca) de cristales de
MgSO47H>0 a partir de una solucion acuosa con un 10% en peso, a 1 atmy 70 °F. Esta solucion acuosa debe
concentrarse en primer lugar, y luego debe mezclarse con la recirculacion del licor-madre procedente de los
equipos de separacion mecanica que deban emplearse. La corriente resultante tiene 14.326 b/ h, con un 31,0%
en peso de MgSOq4a 120 °F y 1 atm, entra en un cristalizador de vacio evaporativo que utiliza una circulacion
interna de 6.000 gpm de magma a través de un tubo de aspiracion equipado con un agitador de hélice marina
dotada con un motor de 3 HP para obtener una mezcla casi perfecta del magma. El licor madre que sale por
un rebosadero se recircula externamente a 625 gpm a través de un intercambiador de calor de placas, donde
2.052.000 BTU/h de calor se transfieren a la solucion de 2.185 Ib/h de vapor condensado a 20 psig para
proporcionar sobresaturacion y energia para evaporar 2.311 Ib/h de agua. Hay un vacio de 0,867 psia en el
cristalizador. El magma producto, a 105 °F, consta de 7.810 Ib/h de agua madre saturada con 30,6% en peso
de MgSOyy 4.205 Ib / h de cristales de heptahidrato. Este magma contiene 35,0% de cristales en peso. La
elevacion del punto de ebullicion de las aguas madre saturadas en 105 °F es 8 °F. Por lo tanto, el vapor que
sale del cristalizador se sobrecalienta 8 °F. El tiempo de residencia del magma en el cristalizador es de 4 horas,
que es suficiente para producir la siguiente distribucion de tamario de cristal: 35% en peso de malla 20 U.S.,
80% en peso de malla 40 U.S., y 99% en peso de malla 100 U.S. El cristalizador tiene 30 ft de altura y un
diametro del espacio magmadatico de 10 pies. El magma debe ser espesado al 50 % en peso de cristales en un
primer equipo y luego hasta un 92,5 % en peso de cristales en un segundo equipo, debiendo lavarse estos
cristales con agua antes de entrar en un proceso donde se reduzca el contenido de humedad del cristal desde el

7% al 1,5 % en peso.”

El objetivo de este trabajo es realizar la ingenieria basica de una planta de produccion de cristales de sulfato de
magnesio heptahidratado, a partir de una solucion de sulfato de magnesio con una capacidad de produccion de
4.205 Ib/h en base seca, con especial énfasis en el disefio riguroso y detallado de los equipos principales que la

componen.

Dentro del alcance del TFG, se incluye la descripcion de la planta y sus unidades, y se desarrolla la ingenieria
basica de la planta, obteniendo los balances de materia y energia globales y realizando el disefio de los principales
equipos de la planta, salvo del cristalizador y el vibrotamiz empleado. Cabe considerar que muchos de los
equipos de la planta proyectada no se estudian en el Grado de Ingenieria Quimica, como es el caso de los

evaporadores, cristalizadores, intercambiadores de calor compactos, hidrociclones y separadores centrifugos,
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mas alla de los ciclones para gases.

En el disefio de los evaporadores se detalla el area, la longitud y el didmetro de la carcasa y los tubos, el cual
incluye un analisis de sensibilidad con diferentes valores de longitud y diametro externo e interno, con el fin de
obtener resultados mas realistas. Con respecto al disefio del intercambiador , se incluye los aspectos geométricos
de las placas y el 4rea del equipo, asi como un anlisis de sensibilidad en base a los nimeros adimensionales y
correlaciones usados. El disefio del hidrociclon, el decantador centrifugo, el secador y las bombas se lleva a cabo
de acuerdo a la bibliografia consultada, siguiendo procedimientos que han sido depurados y parcialmente
desarrollados en muchos casos. En este sentido, el TFG compendia detallados procedimientos de calculo y
especificacion de los equipos individuales que componen la planta en su conjunto, generalmente, usando

unidades del SI.

Otra documentacion como instrumentacion, P&ID, hojas de especificaciones, analisis econdmico o aspectos
propios de la ingenieria de detalle de la planta (soportes, estructuras, circuitos de potencia y maniobra eléctrica,

planos de ejecucion, etc....) estan fuera del alcance del presente trabajo.



2 INTRODUCCION

El sulfato de magnesio (MgSQOs) es una sal inorganica que se caracteriza por ser cristalina (ortorrombico) e
incolora. Puede obtenerse artificialmente o, a partir de diferentes minerales de magnesio, entre los que se pueden

destacar: kieserita, epsomita, magnesita, dolomita, etc. [1, 2].

Normalmente, no se encuentra en forma anhidra, y se obtiene a partir de la deshidratacion de los hidratos que
forma. No obstante, el uso de sulfato de magnesio deshidratado es poco frecuente y suele emplearse en la
industria como agente secante. Debido a sus propiedades higroscopicas, absorbe agua para formar hidratos.
Dichos hidratos, pueden obtenerse mediante dos métodos: por deshidratacion gradual de hidratos superiores y

por cristalizacion en solucion acuosa.

Es posible cristalizar hasta cinco hidratos estables a partir de soluciones acuosas: MgSO4-12 H,O, MgSO4-7H,O
(sal de Epsom, epsomita, Bittersalz), MgSO4-6H,O (hexahidrato), MgSO4-5/4H,O (5/4 hidrato o kieserita
sintética) y MgSO4-H>O (monbhidrato, kieserita). En las Tabla 1 y Tabla 2 se muestran sus temperaturas de

transformacion y solubilidades en agua, asi como sus propiedades principales [2].

Tabla 1. Temperaturas de transformacion y solubilidad de los hidratos [2].

. Temperatura de Solubilidad g de
Hidratos >
transformacion (°C) MgS04/100g de H,O
Hielo - MgS0, - 12H,0 -3,9 22,0
MgS0, -12H,0 - MgSO0, - 7H,0 1,8 27,2
MgSo, - 7H,0 - MgS0, - 6H,0 48,1 49,5
MgS0, - 6H,0 - MgS0, - H,0 67,5 56,6

Tabla 2. Propiedades principales del sulfato de magnesio y sus hidratos [2].

Peso Cal9r Densidad Sistema Lo, 92
Compuesto [CAS No.] | molecular | especifico (g/en) cristalino Indice de refraccion
(g/mol) (kJ/kg'K)
MgSO, [7487-88-9] 120,37 0,800 2,66 ortorrombico -
MgSO4‘H20 , .
[14168-73-1] 138,38 1,047 2,57 monoclinico 1,523; 1,535; 1,586
MgS04:2H,0
[17830-05-6] 156,40 1,124 - - -
MgS0.-4H.0 192,43 1,305 2.01 monoclinico | 1,490; 1,491; 1,497
[24378-31-2] ’ ’ ) o e
MgS04:6H,0O
[13778-97-7] 228,46 1,525 1,75 1,456; 1,453; 1,426
MgSO4-7TH,0 L
[10034-99-8] 246,48 1,546 1,68 ortorrdombico 1,432; 1,455; 1,4609



https://www.ncbi.nlm.nih.gov/pccompound?term=7487-88-9
https://www.ncbi.nlm.nih.gov/pccompound?term=14168-73-1
https://www.ncbi.nlm.nih.gov/pccompound?term=17830-05-6
https://www.ncbi.nlm.nih.gov/pccompound?term=24378-31-2
https://www.ncbi.nlm.nih.gov/pccompound?term=13778-97-7
https://www.ncbi.nlm.nih.gov/pccompound?term=10034-99-8

4 Introduccion

El sulfato de magnesio se encuentra comiinmente como sulfato de magnesio heptahidratado (MgSO4-7H,0). El
sulfato de magnesio heptahidratado, también denominado sal de Epsom, sal inglesa o sal de Higuera, es un
solido cristalino incoloro, inodoro, con sabor amargo, y soluble en agua. No contiene propiedades comburentes

ni es inflamable, aunque puede deteriorarse lentamente al estar en contacto con el aire [3, 4].

La sal de Epsom se produce en forma de polvo, granulos o cristales, segun su aplicacion. Puede absorber o
perder agua dependiendo de la humedad atmosférica, por lo que tiende a endurecerse. Por ello, se almacena
normalmente en sacos de papel Clupak (Figura 1), papel caracterizado por su alta capacidad de resistencia a la

rotura y, frecuentemente usado para embalajes pesados.

é
i
§§
i

Figura 1. Saco de 25 kg de sulfato de magnesio heptahidratado [3].

En la Tabla 3, se exponen algunas de las propiedades fisicas y quimicas mas relevantes del sulfato de magnesio

heptahidratado:

Tabla 3. Propiedades Fisicas y Quimicas del sulfato de magnesio heptahidratado [2, 5].

Punto de fusion 1,124 °C
Densidad 1,68 g/l

Calor especifico 1,546 kl/kg-K

Sistema cristalino Ortorrémbico

pH 5-8 (25°C, 50 mg/ mL en agua)
Peso molecular 246,46 g/mol
Soluble en agua y acido.
Solubilidad Ligeramente soluble en alcohol y

glicerol

Histéricamente, las sales de Epsom fueron descubiertas a principios del siglo XVII en los manantiales minerales
de una ciudad inglesa que se encuentra en el condado de Surrey (Inglaterra), llamada Epsom, lo cual explica la

atribucion de su nombre.
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21 Usosy aplicaciones

En este apartado se mencionaran algunas de las aplicaciones del sulfato de magnesio de forma general y

posteriormente se detallara los usos y aplicaciones del sulfato de magnesio heptahidratado.

El sulfato de magnesio tiene una gran variedad de aplicaciones que varia en funcion del compuesto que forme.
La kieserita y la sal de Epsom se emplea en Alemania para la produccion de sulfato de potasio. En el ambito de
la agricultura, la kieserita se usa como aditivo en fertilizantes, ya que facilita la granulacion, mejora las

propiedades del granulado y ayuda a combatir la deficiencia de magnesio.

En la industria del aluminio, se utiliza una mezcla de kieserita e hidroxido de calcio para conseguir la
precipitacion de los contaminantes de las soluciones de aluminato. También, es usado en los tratamientos de
desechos y aguas residuales. En la industria petroquimica, el sulfato de magnesio se emplea junto con el cloruro
de manganeso para el craqueo del petroleo. El sulfato de magnesio se usa como aglutinante para la produccion

de cementos y ladrillos; y como aditivo en materiales de construccion que contienen yeso.

El sulfato de magnesio es un componente que se utiliza para las células electroliticas, y también es usado en la
industria del vidrio para obtener vidrios sinterizados. Se usa como aditivo en esmaltes y pigmentos, en baterias
de plomo, preparacion de minerales, bebidas isotonicas, cosméticos, sales de bafio, infusiones y alimentos para

animales y mezclas de sales pobres en NaCl [2].

Actualmente, el uso del sulfato de magnesio heptahidratado esta ampliamente extendido en diversos ambitos,

entre los que cabe destacar [2, 6, 7]:

» Laindustria para la fabricacion de fertilizantes, porque la sal de Epsom es un fertilizante foliar eficaz,
que propicia el crecimiento de las plantas. El magnesio aumenta la produccion de clorofila y mejora la
absorcion de fosforo y nitrégeno. Del mismo modo, el azufre ayuda a producir vitaminas, contribuyendo

asi al crecimiento de las plantas.

» Laindustria de azticar para refinar el licor de aziicar y mejorar el rendimiento. Se utiliza en procesos de

fermentacion, para la produccion de aminoacidos, antibidticos, levadura de panaderia, etc.

» La fabricacion de plasticos ABS (acrilonitrilo butadieno estireno), en donde el sulfato de magnesio
anhidro y la sal de epsom se emplean como coagulantes, catalizadores de polimerizacion,

estabilizadores y retardantes de llama.

» En la industria de detergentes, se afiade en jabones y detergentes para regular la viscosidad. Ademas,

tiene un comportamiento neutro frente a las aguas residuales.

» Laindustria del cuero, porque hace que el cuero sea mas flexible y ayuda a eliminar el carbonato calcico
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contenido en el mismo.
» Laindustria del papel, para la preparacion del papel y el destinado de papel impreso reciclado.

» La sal de Epsom es frecuentemente usada en sales de bafio gracias a sus diversos beneficios para la
salud. Se ha demostrado su utilidad como laxante, y ayuda a aliviar el dolor crénico y a combatir el

resfriado y la gripe, aumentando los niveles de magnesio y sulfato en el organismo.

2.2 Métodos de produccion de sulfato de magnesio heptahidratado

Existen diversos métodos y tecnologias patentadas usados para la produccion del sulfato de magnesio

heptahidratado. A continuacion, se mencionaran los métodos mas comunes:

2.2.1 Obtencion a partir de Kieserita

Usualmente, la materia prima utilizada para la produccion del sulfato de magnesio heptahidratado es el mineral

kieserita, quimicamente conocido como sulfato de magnesio monohidratado (MgSQO4-H>O).

La Kieserita es una sal que se forma naturalmente en dep6sitos marinos evaporados. Esta sal se disuelve en agua
a una temperatura aproximada de 90 °C, en cubas de grandes capacidades (de hasta 500 m®) que tienen en su
base un tamiz. Dado que el tamiz se ensucia gradualmente debido a la presencia de anhidrita y otras sales, las
cubas se posicionan en forma de cascada para asi aumentar su rendimiento. El agua caliente, se afiade desde

abajo y la kieserita se aflade desde arriba.

Una vez concentrada la solucion, esta se enfria en enfriadores de vacio de varias etapas en el que se forman los
cristales de sulfato de magnesio heptahidratado. A continuacion, la solucion de cristales es espesada, filtrada y,

por ultimo, secada mediante secadores de tambor con aire a una temperatura aproximada de 50 °C [2].

2.2.2 Obtencion a partir de materias primas de magnesia y otros materiales

Primero, el 6xido de magnesio (MgO) o la magnesita (MgCO3) obtenidas del agua de mar se hacen reaccionar

con acido sulftrico.
MgO + H,S0O, + 7H,0 - MgS0, - 7H,0 + H,0 Reaccion 1

La Reaccion 1 es exotérmica y llega alcanzar temperaturas de hasta 90 °C. No se alcanza rendimientos tedricos
debido a que el mineral de 6xido de magnesio tiene un 5% de impurezas aproximadamente, principalmente
oxido de calcio, 6xido de hierro y 6xido de aluminio. Ademas, no todo el 6xido de magnesio reacciona con el
acido. Durante este proceso se generan efluentes que son necesarios retirar mediante procesos de decantacion y

filtracién [8].
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MgCO; + H,S0, + 6H,0 » MgSO0, - 7TH,0 + CO, Reaccién 2

La disolucion de magnesita en acido sulfurico, segin un estudio que determind las condiciones optimas de la
misma, alcanza condiciones Optimas para la reaccion a 65° C, una velocidad de agitacion de 750 rpm y un tiempo

de reaccion de 60 minutos [9].

Tras conseguir la solucion deseada, se evapora hasta que la densidad es de 1,35-1,36 kg/L, aproximadamente.
Posteriormente, al igual que el método anterior, se cristaliza, se filtra y se seca, hasta finalmente conseguir los

cristales de sulfato de magnesio heptahidratado con la concentracion deseada.

Otro tipo de minerales tales como la dolomita, olivina, serpentina o peridotita, también pueden ser tratados con

acido sulfurico para la obtencion de la sal de Epsom [2].

Un proyecto desarrollado en la Universidad Tecnologica de Delft para la empresa Nedmag Industries BV [10]
(empresa productora de sal de magnesio) consiste en disefiar una planta de produccion de acuerdo a uno de los
procesos convencionales de produccion de sulfato de magnesio heptahidratado. El método se basa en llevar a
cabo cuatro etapas de proceso: etapa de evaporacion, etapa de reaccion, etapa de cristalizacion y etapa de secado.
Para este proceso, se utiliza una corriente residual de una planta de desulfuracion de gases de combustion, que
contiene un 16% en peso de sulfato de magnesio, y dicha corriente se concentra en la etapa de evaporacion. Del
mismo modo, se usa como materia prima una solucién de Mg(OH), con un 53% en peso, una solucion del 96%
en peso de H,SO;4 y aditivos quimicos. Las dos soluciones anteriores se hacen reaccionar para formar MgSQO4

de acuerdo con la Reaccion 3.
Mg(OH), + H,S0, —» MgS0, + 2H,0 Reaccion 3

El tiempo de residencia en el reactor es de 1 hora, y la reaccion se mantiene a 80 °C para evitar que se forme
epsomita. La reaccion forma una solucion de MgSQOs al 32% en peso junto con la corriente residual. A
continuacion, se deben eliminar las impurezas (manganeso, calcio, cloro, fliior) de la solucion originadas
principalmente por la solucion de Mg(OH),. Para ello, se hacen precipitar con persulfato de sodio, y se eliminan

mediante un filtro.

Una vez se eliminan las impurezas de la solucion, se hace pasar por un cristalizador de tipo Oslo en el que se
forma el cristal de sulfato de magnesio heptahidratado, y donde la temperatura de la corriente de entrada al
cristalizador se reduce de 80 °C a 23 °C. Los cristales (33% en peso) y el licor madre (solucion con un 26% en
peso de sulfato de magnesio y agua) obtenidos se introducen en un separador centrifugo para separar los cristales
de la solucién. Posteriormente, los cristales son lavados para eliminar las sales solubles y los metales restantes.
Finalmente, el producto final se seca con aire caliente a una temperatura de 125 °C en un secador de tambor

rotativo hasta alcanzar un 2% de humedad y una temperatura de 45°C.
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2.2.3 Obtencion a partir de avetoros de agua de mar o de salmueras

La sal Epsom se puede obtener de los avetoros de agua de mar o de las salmueras (Figura 2). Los avetoros son

soluciones que se forman tras la evaporacion y cristalizacion del cloruro de sodio contenido en las salmueras y

agua de mar [11].

Figura 2. Depdsitos de sal en la costa suroeste del Mar Muerto cerca de Masada, Israel. Z. Radovan, Jerusalén [11].

En la Tabla 4 se muestran los compuestos quimicos que se pueden extraer a partir de 10 millones de toneladas

de sal de mar en un avetoro de agua marina, asi como la cantidad de cada uno de ellos.

Tabla 4. Sustancias quimicas encontradas en el avetoro correspondientes a 10 millones de toneladas de sal [12].

Compuestos Toneladas
NaCl 1.500.000
MgCl, 1.200.000
MgSO4 700.000
KClI 238.000
Br 20.000

El magnesio es el octavo elemento mas abundante de la Tierra y existe en el agua de mar como ion de magnesio.
El agua de mar presenta una concentracion de diversas sales tales como: KCI, MgCl,, MgSQ, y dobles sales (8)

Durante la evaporacion del agua de mar precipitan ordenadamente diversas sales contenidas en ella: Primero

precipita la calcita, seguida del yeso, halita y otros cloruros y sulfatos [12].

Introduccion
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Tabla 5. Composicion del agua de mar [12].

Cantidad de componente presente

(g/1000 g de agua de mar)

Ca 0,408

S 2,546

Mg 1,265

Cl 18,95

K 0,38

Na 10,48

Br 0,065

Total 34,19

Hay un proceso patentado [13] que se centra en extraer unicamente cloruro de sodio y sal de Epsom de los

avetoros y salmueras, y se basa en afadir licor madre de sal de Epsom reciclado.

El licor madre de sal de Epsom reciclado se agrega hasta conseguir una proporcion entre 1:2 y 1:4 de sulfato de
magnesio/cloruro de magnesio, siendo este tltimo el compuesto principal del licor madre. A continuacion, el
disolvente (agua) se evapora hasta conseguir la saturacion de sulfato. El cloruro de sodio (NaCl) se cristaliza (no
se produce una cristalizacion simultanea del sulfato) y se separa. Por ultimo, la mezcla restante (solucion
saturada de sulfato) se enfria hasta una temperatura de entre -5 y 10 °C consiguiéndose, de esta forma, la

cristalizacion del sulfato de magnesio heptahidratado [13].

2.3 Lacristalizacion como método de produccion de sulfato de magnesio
heptahidratado

En cada uno de los métodos de produccion descritos previamente, se puede apreciar que, tras concentrar la
solucion de sulfato de magnesio, se requiere un proceso de cristalizacion para la obtencion del cristal de

MgSO4-7H20.

La cristalizacién es una operacion unitaria de la industria quimica ampliamente usada como método de
separacion y/o produccion de cristales. Su importancia a nivel econémico en la industria quimica es cada vez
mayor, ya que se usa para la produccion de productos basicos cristalinos tales como la sacarosa, sal, fertilizantes

y otros productos quimicos que presentan una demanda cada vez mayor.

Es un proceso que permite obtener una sustancia quimica concentrada, en forma pura y de buena calidad. La
forma y la distribucion del tamafio de los cristales son determinantes para que un producto cristalino sea
admisible comercialmente. En el proceso de cristalizacion se transfiere masa y calor, y tiene una fuerte
dependencia de la mecanica de fluidos y particulas en suspension. Se puede obtener a partir de una solucion, de

un vapor o mediante congelacion/fusion (melting). Muchas aplicaciones de la cristalizacion se llevan a cabo a
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partir de soluciones acuosas, sobre todo de sustancias inorganicas, lo que justifica su eleccion para el presente

trabajo.

Frente a la destilacion, la cristalizacion es un proceso de separacion recomendado para compuestos sensibles al
calor con altos puntos de ebullicion y para separaciones de mezclas con baja volatilidad relativa, es decir, cuyos
puntos de ebullicion son muy proximos, y ofrece ahorros energéticos sustanciales con respecto a la destilacion
[14].

La suspension que sale del cristalizador se denomina magma y contiene cristales inmersos en una solucion
saturada, que se conoce como agua o licor madre [15]. Normalmente, los procesos de produccion de cristales
se basan en cuatro operaciones unitarias principales: la cristalizacion, la separacion de cristales del licor madre
por filtracion y/o centrifugacion, el lavado de los cristales con disolvente fresco para eliminar las aguas madres
adheridas y, por ultimo, el secado de los cristales (Figura 3).

Maother Used wash Used
Feed liquor liguid adsorbent

oetall omt Solid/liquid
Crystallization ] ; I
separation

Solid/ligquid
separation

Wash Solvent  Adsorbent Mother |R f"I i I
liquid liquor ecrystallization
vapaut Wash liquid :

Solid/liquid y
separation

Product

’J_‘ Deliguoring/
Iryer fe
Dryer

centrifugation

_ l ) Used wash
Residual liquid liquid

Figura 3. Pasos principales en el proceso de cristalizacion [15].

En algunos procesos, los cristales formados se someten a recristalizacion. La recristalizacion es una técnica que
se usa para purificar un producto cristalino de alto contenido en impurezas, que estan diluidas en el licor madre.
Consiste en redisolver un material cristalino solidificado para volver a cristalizarlos de modo que se obtenga un

producto final de un tamafio, forma, pureza y rendimiento deseado [16].

2.3.1 Equilibrio de fases soélido-liquido

Cuando una solucion esta en equilibrio con la fase solida se dice que esta saturada con respecto a ese solido [14].
El grado de saturacion en una solucion es la fuerza impulsora de la cristalizacion. La solubilidad de un solido en
un liquido se representa en un diagrama solido-liquido en el que se relacionan diferentes temperaturas y

concentraciones.

El diagrama de solubilidad del MgSOs y de entalpia-concentracion del MgSO4-H>O se muestran en la Figura 4

y la Figura 5, respectivamente. Los puntos p, a, b, q representa la concentracion de saturacion del sulfato de
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magnesio a diferentes temperaturas, es decir, es la curva de solubilidad. La zona del diagrama por encima de los
cuatro puntos mencionados representa una solucion insaturada. El punto a se denomina punto eutéctico y, si se
enfria la solucion eutéctica y la temperatura queda por debajo de este punto, se consigue solidificar
completamente a una temperatura concreta, en este caso a 25 °F, por tanto, las regiones e-a y a-g representan

mezclas solidas de sulfato de magnesio y agua [15].
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En la Tabla 6 se especifican las distintas regiones del diagrama de equilibrio, indicando el rango de temperaturas

y las fases que estan presentes por debajo de la curva de solubilidad.

Tabla 6. Fases en cada region del diagrama de fases sélido-liquido para el MgSO,,

. Rango de
Regién temperafura en°F Fases
p-a-e 25-32 Hielo + solucion acuosa de MgSO4

e-a 25 Hielo + mezcla eutéctica

a-g 25 Eutéctico + MgSOs - 12H,0
a-b-f-g 25-37,5 Solucidén saturada + MgSO4 - 12H,0
b-c-i-h 37,5-118,8 Solucion saturada + MgSO, - 7H,O
c-d-1-j 118,8-154,4 Solucién saturada + MgSO4 -6H,O
d-q-r-k 154,5 Solucion saturada + MgSO4 -H,O

Las tres regiones que influyen significativamente en el proceso de cristalizacion de una solucion se muestran en

la Figura 6. Si se tiene una solucion con una concentracion dada que es subenfriada progresivamente desde un

punto M; a otro M3, se distingue primero una zona estable que se encuentra por debajo de la curva de saturacion,

luego una zona metaestable acotada por la curva de sobresaturacion y la curva de solubilidad, y, finalmente, una

zona inestable que esta por encima de la curva de sobresaturacion [15].

Concentration, mol/litre

\'\\“.\\ .0
2ot
" _
M,
0 10 20 30 40

Temperature, °C

Figura 6. Regiones del proceso de cristalizacion de una solucion [15].

La region estable es una zona insaturada en la que no se produce la cristalizacion; en la regién metaestable se

produce el crecimiento de los cristales, pero no la cristalizacién espontanea ni la nucleacion; y la zona inestable

da lugar a una nucleacién incontrolada que origina cristales muy pequefios, de escaso interés industrial.

El tamafio y la forma del cristal son dos parametros de salida muy importantes en los procesos de cristalizacion
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industrial, que dependen de la sobresaturacion, la temperatura, el pH de la solucion, la velocidad de enfriamiento,

la agitacion, el estado inicial de las semillas de cristal y la presencia de impurezas.

Debido a la importancia de los cristales MgSO4:7H,0 en la industria quimica, se han llevado a cabo una serie
de investigaciones experimentales para estudiar la nucleacion y el crecimiento de estos cristales para escalar el

proceso industrialmente.

Asi, por ejemplo, se ha determinado que el estudio de la nucleacion y el control de la morfologia para el
MgSO4 7TH>O son fundamentales para obtener cristales con el tamafio y forma deseados [17]. Midiendo la
solubilidad del MgSO4-7H,0 recristalizado en agua pura entre 30 y 50 °C (Figura 7), se observo que la
solubilidad aumentaba de forma casi lineal con la temperatura, lo que implica un coeficiente de solubilidad

positivo.

Por otra parte, se analizd el ancho de la zona metaestable a varias temperaturas bajo condiciones de
sobresaturacion, obteniéndose que el ancho de la zona metaestable era grande a bajas temperaturas y estrecho a

altas temperaturas.

Para estudiar el efecto del pH sobre el crecimiento del cristal, se prepararon 450 mL de solucion saturada usando
sal recristalizada a 40 °C y agitacion constante durante 12 horas. La solucion fue calentada hasta una temperatura
entre 1,5 y 2,5 °C por encima de su temperatura de saturacion para mantener la homogeneidad y evitar cualquier
nucleacion no deseada durante la filtracion. La solucion filtrada se introdujo en tres cristalizadores de 150 ml
cada uno. Manteniendo el resto de parametros constantes, se modific el pH del licor madre afiadiendo acido
sulfurico hasta obtener unos valores de 2, 3,5 y 5. Los cristalizadores fueron aislados y colocados dentro de un
bafio térmico manteniendo su temperatura a 40 °C. Se llevo a cabo un superenfriamiento reduciendo la

temperatura del bafio 0,1 °C por dia para dar comienzo al proceso de cristalizacion, que duro entre 15 y 20 dias.

200
—o— Solubility curve

—o— Nucleation Temp

180

160~

140
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120

100L1 ] | | | | | | | |

Temperature ('C)

Figura 7. Influencia de la temperatura sobre la curva de solubilidad y nucleacion [17].
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Con respecto a la tasa de crecimiento y la forma de los cristales, se observé que dependia principalmente del pH
del licor madre, determinandose una tasa de crecimiento de 1,25, 1,3 y 1,6 mm/dia para valores de pH 2, 3,5 y

5, respectivamente. Para valores de pH mas altos la tasa de crecimiento y el tamafio de los cristales era mayor

(Figura 8).

Figura 8. Fotografias de cristales de MgSO4-7H,0 para diferentes valores de pH: a) pH=2, b) pH=3,5y ¢) pH=5 [17].

2.4 Mercado mundial de sulfato de magnesio

Segun el Observatorio de Complejidad Econémica (OEC) [18], el mercado mundial del sulfato de magnesio
alcanzo un total de 327 millones de délares en 2018. El principal pais exportador es China que representa el
40,8% de las exportaciones, seguido de Alemania (29,9%), Irlanda (5,94%) e India (4,47%) (Figura 9). El
continente asiatico representa alrededor del 50% de las exportaciones, seguido de Europa y América del Norte

con un 47% y 3%, respectivamente (Figura 10).

China 133 M$

Alemania 97,5 MS
Irlanda 19,4 M$
India 14,6 MS$

R
W' .
. Polonia 9,28 MS

Figura 9. Mercado global del sulfato de magnesio. Principales paises exportadores [18].
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Figura 10. Distribucion del mercado del sulfato de magnesio por continente.

Espafia representa el 1,3% de la exportacion global del sulfato de magnesio, siendo Albacete (37,5%), Barcelona
(18,9%), Teruel (17,20%) y Zaragoza (14,2%) las provincias con mayor exportacion de sulfato de magnesio en

Espafia durante los ultimos dos afios.

Las principales industrias productoras de sulfato de magnesio a nivel global son: K+S KALI GmbH (Alemania),
PQ Corporation (Estados Unidos), Nafine Chemical Industry Group Co. Ltd. (China), UMAI CHEMICAL CO.,
Ltd. (Japdn), Giles Chemical (Estados Unidos), Morton Salt, Inc (Estados Unidos), Mani Agro Chem Pvt Ltd.
(India), y Laizhou Guangcheng Chemical Co. Ltd. (China), entre otras.

Entre los paises principales importadores se pueden destacar [18] Malasia, que representa el 6,75%, seguido de

Paises Bajos (6,03%), Estados Unidos (5,52%), Finlandia (5,51%) e Indonesia (4,25%) (Figura 11).

Figura 11. Mercado global del sulfato de magnesio. Principales paises importadores [18].

Debido al constante crecimiento demografico a nivel mundial, existe una demanda creciente de alimentos y, en

consecuencia, un aumento en la cantidad de fertilizantes requeridos, entre los cuales el sulfato de magnesio juega
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un papel muy importante. También, se espera una mayor insercion del sulfato de magnesio en la industria de
productos personales, cosméticos y farmacéuticos, siendo el sulfato de magnesio heptahidratado la forma mas

comunmente producida del sulfato de magnesio.

En 2018, Market Research Future publicé que alrededor del 30% de la produccioén de sulfato de magnesio se
uso6 para la fabricacion de fertilizantes agricolas. Ademas, se prevé que para el afio 2024, el mercado global de
sulfato de magnesio pueda alcanzar una CAGR (tasa de crecimiento anual compuesto) de hasta 5,50% [19]. No
obstante, Future Market Insights estima una proyeccion futura de crecimiento en el mercado del sulfato de

magnesio algo incierta debido al impacto social, econémico y sanitario causado por la pandemia de COVID-19.

A lo largo del afio 2020, la pandemia producida por el COVID-19 ha hecho que muchos paises se vieran
obligados a extender rigurosas medidas para frenar su crecimiento, lo cual ha provocado una desaceleracion de
las actividades en algunos tipos de industrias entre las que se incluyen industrias claves para el mercado del
sulfato de magnesio, como la industria cementera, de construccion y la del papel y pulpa. Concretamente en

Espafia, se ha apreciado un significativo descenso en el porcentaje de exportacion del sulfato de magnesio [18].

Por tanto, Future Market Insights prevé tres posibles escenarios. El primero es optimista y la recuperacion del
mercado puede llegar a tardar de 5-8 trimestres. El segundo es un escenario mas conservador en el que se estiman
de 8-14 trimestres y, por ultimo, en el escenario mas probable se espera que la recuperacion requiera de 4 a 11

trimestres [20].
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En este capitulo se describira detalladamente el proceso de produccion del sulfato de magnesio heptahidratado
por cristalizacion, incluyendo el funcionamiento de los equipos que forman parte del proceso y especificando

las dimensiones y las condiciones de operacion de los mismos.

La planta de produccion se ha disefiado para producir 4.205 1b/h de cristales en base seca de sulfato de magnesio

heptahidratado, con una composicion del 49% de MgSO. y 51% de agua.

En la Figura 12, se muestra el diagrama de bloques en el que estan presentes la materia prima, las corrientes
principales obtenidas, asi como las operaciones unitarias que forman parte del proceso. El diagrama de bloques

permite entender el proceso de forma global, el cual sera descrito detalladamente a continuacion.

'Y
I '
Vapor
Vapor condensado
H20
0,
MgsOs 10%p/p Evaporacién de \ L
—_— ltiole efect b Cristalizacion
9.304,10 kg/h multiple efecto vigma
y 3 T 3.542,45 kg/h Licor madre
1.907,47 kg/h cristales
Vapor
P Licor madre I
500,37 kg/h MgS0, Separacion liquido-
Condensado 1.134,83 kg/h H.0 sélidos

Magma

1.907,36 kg/h Licor madre
1.907,36 kg/h cristales

Reciclado filtro-Licor madre
539,88 kg/h MgSO,
1.224,43 kg/h H,0

£ Centrifugacién

1 Agua

Tamizado-Lavado pM———

A 4

Disolucion
43,77 kg/h Mgs0,
386,63 kg/h Agua

Aire
himedo
— Secado [ ——
3.948,96 kg/h Aire seco
193,45 kg/h Agua I

h 4

Cantidad Cris'tales
1,5% p/p Agua

Figura 12. Diagrama de bloques del proceso de produccion de sulfato de magnesio heptahidratado.
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3.1 Descripcion del proceso

La corriente de entrada a la planta de produccion es una solucion acuosa de sulfato de magnesio que tiene una
concentracion de 10%p, a 21,11 °C y 1 atm. Esta corriente debe ser evaporada antes de pasar por el proceso de
cristalizacion; para ello, la alimentacion se hace pasar por un sistema de evaporacion multiple que, en este caso,

es un sistema de evaporacion de doble efecto.

En la evaporacion de doble efecto se introduce en el primer efecto una corriente de vapor vivo como corriente
auxiliar a una presion de 1,38 atm. En este primer efecto se consigue una solucion concentrada al 15,26%p y se
alcanza una temperatura de 85,05 ‘C y una presion de 0,65 atm. A continuacion, la solucién y el vapor
provenientes del primer efecto entran al segundo efecto donde se alcanza una concentracion de 34,87%p y una
temperatura y presion de 64,45 °C y 0,20 atm, respectivamente. La solucidén concentrada es impulsada por una
bomba y se une con las corrientes de recirculacion de licor madre obtenidas en la centrifugacion, el lavado en el

vibrotamiz dispuesto a la salida de la centrifuga y el licor madre separado en el hidrociclon.

La corriente resultante, que tiene una concentracion de MgSOsde 31 %p y una temperatura de 48,89 °C, se une
con la corriente de licor madre separado de los cristales que recircula externamente al cristalizador. La mezcla
es impulsada por una bomba de impulsion antes de pasar al intercambiador de calor de placas, hasta conseguir
un aumento de temperatura de 40,83 °C a 44,66 °C. Esta corriente entra en el cristalizador, que opera a una
presion de 0,06 atm para proporcionar sobresaturacion y energia para evaporar parte del agua contenida en el

cristalizador.

El magma que se obtiene del cristalizador y que contiene un 35%p de cristales, se hace pasar por una serie de
procesos de separacion, antes mencionados, hasta conseguir el cristal comercialmente deseado. Debido a que el
cristalizador opera a vacio, sera necesario una bomba que impulse la corriente de salida del cristalizador aguas

abajo.

El primer equipo de separacion mecénica usado es el hidrociclon, donde el magma es espesado con un
rendimiento del 50%, obteniéndose dos corrientes de salida, una que sale por la parte inferior del hidrociclon
conteniendo cristales y licor madre, y otra corriente de licor madre que se recircula al cristalizador y que sale

por el rebose.

El magma concentrado proveniente del hidrociclon se envia al decantador centrifugo, que tiene un rendimiento
del 92,5%. El decantador centrifugo separa el licor madre de los cristales hasta alcanzar un contenido del 93,02%
de cristales. El licor madre separado se mezcla con el licor madre arrastrado tras el lavado que se lleva a cabo
en el vibrotamiz. La corriente de cristales separada se deposita sobre un vibrotamiz que retiene los cristales con
una pequefia cantidad de solucion saturada. Sobre este soélido se vierte agua fresca a 25 °C para que lave los
cristales y arrastre la solucion saturada. Tras vibrarse los cristales estan exentos de solucion saturada y tienen un

7%p de humedad.
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Dado que se desea conseguir un producto final con una humedad de 1,50%p de agua, el solido se introduce a un
secador continuo de tambor rotativo. El secador opera a presion atmosférica y la corriente de entrada de sélidos
se encuentra a una temperatura de 37,78 °C y sale con una temperatura de 48,22 °C. Se emplea como corriente
de servicio aire caliente con una temperatura de 140 °C y que es suministrado por un quemador de biogas. La

temperatura de salida del aire humedo es de 55,87 °C.

En la Figura 13 se muestra el diagrama de flujo del proceso de produccion, que contiene cada uno de los equipos

principales que lo componen, asi como las corrientes.

3.2 Descripcion de equipos

En este apartado se describira, el funcionamiento principal, las caracteristicas y las condiciones de operacion de

cada uno de los equipos que forman parte de la planta de produccion del sulfato de magnesio heptahidratado.

3.2.1 Evaporador de multiple efecto

Inicialmente se tiene una solucion de agua con sulfato de magnesio que debe ser concentrada hasta alcanzar una

concentracion de MgSOs de 34,87%, para ello se usa un sistema de evaporacion de doble efecto.

El sistema de evaporacion de multiple efecto consiste en aprovechar el vapor de un efecto como medio de
calentamiento para los siguientes efectos, en este caso, para el segundo efecto. Se ha elegido un evaporador de

carcasa y tubo, en el que el vapor circula por la carcasa y el fluido frio, por el interior de los tubos.

El vapor vivo de entrada tiene una presion de 1,4 bar y la cantidad de vapor necesaria para el sistema de multiple
efecto es de 1,15 kg/s. El caudal de entrada al primer evaporador es de 2,55 kg/s, con una concentracion de

MgSO4 de 10%p. Las presiones en los efectos 1 y 2 son 0,65 bar y 0,20 bar, respectivamente.

Los dos evaporadores son de tipo carcasa y tubo de acero inoxidable AISI 316. El area de calor intercambiado
del primer efecto es 137,8 m? y del segundo efecto es de 138,7 m% La longitud de los tubos es de 12 m y los
didmetros externo e interno son de 12,7 mm y 7,2 mm, respectivamente. El diametro de la carcasa del primer
evaporador es 0,3682 m y el del segundo es 0,7695 m. La capacidad total del sistema de evaporacion es de 1,84
kg/s, entendida como la cantidad de agua evaporadora por segundo. La economia del evaporador de multiple
efecto es de 1,59 kg/kg, definida como la cantidad de disolvente evaporado por cantidad de vapor vivo que entra

en el evaporador.
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Figura 13. Diagrama de flujo de la planta de produccion de cristales MgSQO4-7H,0
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3.2.2 Intercambiador de calor

El intercambiador de calor usado para aumentar la temperatura de la corriente de entrada al cristalizador es un
intercambiador de tipo compacto, de placas con juntas (Figura 14). En este caso, el vapor saturado transfiere
calor al fluido del proceso (licor madre) y sale como liquido condensado. La disposicion de los fluidos es en

contracorriente, ya que permite una mayor eficiencia térmica.

El intercambiador de calor permite aumentar la temperatura del fluido del proceso desde 40,85 °C hasta 44,65
°C. Solo hay transferencia de calor sensible, ya que no se produce evaporacion del fluido en el intercambiador
de calor. En cuando al vapor saturado, la temperatura de entrada es 125,85 °C y sale como liquido saturado. La

cantidad necesaria de vapor saturado es de 0,28 kg/s. El calor cedido por el vapor es 601,0 kW.

El intercambiador de calor tiene un 4rea calculada de 29,17 m?y estd formado por 17 placas metalicas
rectangulares apiladas entre si. El marco de las placas y las placas son de acero inoxidable AISI 316 y las
dimensiones (Figura 15) de las placas y el tipo de placas necesarias para el disefio se han elegido segin un
modelo de intercambiador de placas comercial de la empresa Alfa Laval (M30) [21] (ANEXO V), siendo el area
unitaria de las placas 1,72 m Las juntas, con las que se logra el sellado entre las placas, tienen un espesor de 5

mm (0,2 inch). El material es EDPM (caucho etileno-propileno-dieno) que es un material resistente a los acidos

B//F; endcover

= Carr ylf\g bar

minerales [22].

manifeld
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Figura 14. Intercambiador de calor de placa y marco con juntas
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Figura 15. Dimensiones de las placas del intercambiador de placa [21].

3.2.3 Cristalizador

El cristalizador es del tipo DTB (draft tube baffle), tiene una altura de 9,14 m y un didmetro de 3,05 m,
especificados como datos de partida en este trabajo. Igualmente, se conocen las condiciones de operacion del
cristalizador, que opera a vacio a una presion de 0,06 atm y a 40,56 °C, con un tiempo de residencia de 4 horas.
Proporciona dos corrientes de descarga, una que contiene licor madre y cristales (magma) y otra que esta

formada inicamente por licor madre.

La principal caracteristica de este equipo es que reduce la generacion de finos mediante la combinacion de bajo
impacto mecanico y la aplicacion externa de calor. Esta formado por los siguientes elementos (Figura 16): una
hélice situada en la parte inferior del tubo de aspiracion mediante la cual se controla la circulacion interna por el
cristalizador y el grado de sobresaturacion. El tubo de aspiracion garantiza la direccion uniforme del flujo y
homogeneiza el grado de sobresaturacion a lo largo del cristalizador. Los deflectores se disefian de tal modo que
puedan separarse los cristales mas pequefios de los mas grandes y permiten conseguir una distribucion de
tamafios uniforme. Los cristales mas pequefios se recirculan junto con una cantidad de licor madre a través de
una bomba de impulsion al cristalizador, mientras que los mas grandes permanecen en el cristalizador para seguir
creciendo [23]. La corriente de salida del intercambiador externo cede calor al magma contenido en el
cristalizador y se evapora parte del agua presente, generandose, en este caso, 1.048,25 kg/h de vapor, que sale
por la parte superior del cristalizador y se envia a un condensador barométrico que esta conectado a eyectores

para conseguir las condiciones de vacio necesarias en el cristalizador.

Finalmente, se obtiene una corriente que contiene un 35 % de cristales, con un tamafio comercial de 10-48 mallas

[24].

El tipo de cristalizador elegido, que es muy usado a nivel industrial, es un equipo tan complejo que no puede
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encargarse por catalogo, sino que es la empresa fabricante la que lo disefia por encargo, como, por ejemplo,

GEA.
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Figura 16. Elementos que conforman el cristalizador DTB [25].

Las ventajas de este tipo de cristalizador con respecto a otros son [26]:

» Suconfiguracion promueve la nucleacion y el crecimiento de los cristales, de modo que puede conseguir

cristales de tamafio medio mayor que en un cristalizador de circulacion forzada estandar.

» Permite la produccion de cristales uniformes de gran tamafio con una distribucion uniforme de tamarios

que facilita el secado y evita el apelmazamiento.

» Permite ciclos de funcionamiento mas largos.

» Es compacto, de modo que el espacio necesario es minimo.

» Tanto la operacion como la puesta en marcha y parada son sencillas.

» Las caracteristicas del producto son muy poco sensibles a los cambios en la produccion.

» Sus valores de pérdida de carga son bajos, lo que permite manejar grandes caudales sin que ello

implique alto consumo de potencia.
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3.2.4 Hidrociclén

El hidrociclén es uno de los equipos mecéanicos que se usan en el presente trabajo para separar los cristales

contenidos en el magma presente en la corriente de salida del cristalizador.

Es un equipo ampliamente usado en la industria minera, quimica, petroquimica, textil y metalargica. Se
caracteriza por su bajo coste de inversion y de instalacion, por ser compacto y por la ausencia de piezas moviles
que facilitan su mantenimiento y limpieza. El principio de funcionamiento se basa en la sedimentacién
centrifuga, es decir, las particulas que se encuentran en suspension, al entrar en el hidrociclon se separan del

fluido debido a fuerzas centrifugas.

El hidrociclén esta formado por una seccion cilindrica unida a una seccion conica. La suspension de particulas
en el liquido entra al hidrociclon tangencialmente a través del orificio de entrada, de tal forma que se produce
un movimiento en remolino. El fluido que se separa del solido se descarga a través de un tubo cilindrico,
denominado tubo de rebose. La suspension restante, mas concentrada que la entrante, sale a través de un orificio

que se encuentra en el vértice del cono, denominado orificio de desagiie [27].

Los parametros geométricos necesarios para el dimensionamiento del hidrociclon se pueden observar en la

Figura 17 [28]. Del mismo modo, los valores obtenidos para el presente trabajo se recogen en la Tabla 7.

D.
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S

-

Ll

Figura 17. Parametros de un disefio convencional [27].
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Tabla 7. Dimensiones reales del hidrociclon disefiado.

Dimensiones del hidrociclon
D.(cm) 10,94
D,(cm) 2,19
Do(cm) 3,72
D¢(cm) 3,06
L (cm) 54,70

3.2.5 Decantador centrifugo

El decantador centrifugo de tipo scroll helicoidal es otro equipo de separacion mecanica que forma parte del
disefio de la planta de produccion. Se usa para separar el 92,5% de licor madre de la corriente de entrada de

magma al decantador centrifugo proveniente del hidrociclon.

Las dimensiones del decantador centrifugo disefiado son: 1 m de longitud, 0,23 m de diametro para la carcasa

externa y un diametro interno de 0,15 m.
Entre las ventajas que presenta este decantador respecto a otros equipos de separacion, se pueden mencionar:

»  Se consigue una separacion mas rapida en un solo proceso continuo.

» Admite variaciones en la alimentacion y permite controlar el rendimiento.

» Puede manejar un amplio rango de tamafios de particulas que va desde 5 mm hasta micras.

» Permite tratar alimentaciones con concentraciones de solido desde 0,1% hasta mas del 65% en peso.

La estructura interna del decantador centrifugo se muestra en la Figura 18. Consta de una carcasa solida y un
tornillo en espiral. Su principio de funcionamiento se basa en separar las particulas soélidas del liquido al aplicar
fuerzas centrifugas. El sélido se transporta hacia el extremo de descarga conico. El liquido circula en sentido
contrario hacia el deposito y se descarga en el extremo opuesto. El tornillo y la carcasa giran a una alta velocidad,
pero hay una diferencia de velocidad entre ellos, lo cual permite el desplazamiento del solido de un extremo al
otro del decantador. Los deflectores, que se encuentran dentro de la carcasa, dirigen las fases separadas hacia

sus trayectorias correctas y previenen que vuelvan a mezclarse [29].
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Figura 18. Detalle de la estructura interna del decantador centrifugo [29, 30].

3.2.6 Vibrotamiz

Para poder clasificar tamafios comercialmente admisibles de los cristales de sulfato de magnesio heptahidratado,
es necesario el uso de un vibrotamiz. El vibrotamiz elegido es de criba giratoria, modelo XZS-2000 del fabricante
Xuanyu Machinery, y tiene una capacidad maxima 3.000 kg/h y una potencia de 3 kW. Esta fabricado en acero
inoxidable AISI 316 y esta formado por tres tamices de diferentes luces de malla: 149, 400 y 500 micras [31].

El principio de funcionamiento se basa en un movimiento tridimensional horizontal, vertical e inclinado
generado por el movimiento rotatorio del motor que transmite el movimiento a los tamices que estan suspendidos
sobre muelles. La pantalla de cada tamiz se mueve bajo la accion de la fuerza vibratoria, de modo que los
tamafios de cristales mas pequefios caen a los tamices inferiores y los tamafios mas grandes se descargan por los

canales de descarga [32] (Figura 19).

En este equipo se depositan los cristales separados en el decantador centrifugo. De este modo, los cristales
quedaran retenidos con poca cantidad de solucion saturada. Por ello, se vierte agua limpia con el objetivo de
lavar el solido y arrastrar la solucion saturada a través del tamiz. Después, tras vibrarse, el solido estara exento

de solucion saturada y contendra una cantidad minima de agua.

Este tipo de vibrotamices son utilizados a nivel mundial para procesos de desempolvado y deshidratacion ya sea
en continuo o por lotes. Se emplea en la industria alimentaria, farmacéutica, carnica y minera. Se caracteriza por

separar con precision los productos en fracciones de tamano, ser facil de operar y facilmente ajustable, lo que
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permite un control completo del material para optimizar la calidad de la separacion.

Las diferentes configuraciones ofrecen facilidad de desmontaje. Ademas, es posible cambiar las pantallas y los

conjuntos de anillos de sujecion, lo que facilita su limpieza y mantenimiento [31].

Inlet Sieve mesh
Dustproof cover -
Outlet
Screen frame
2 Heavyblock
Clamp ring -
-Upper heavy hammer
Spring — sieve plate
Vibration motor
5 Downside heav
Fixed bolt hammer ¥

Figura 19. Elementos que conforman el vibrotamiz rotativo [31].
Las dimensiones del vibrotamiz seleccionado se muestran en la Figura 20.
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Figura 20. Dimensiones del vibrotamiz XZ5-2000 (cotas en mm) [31].

3.2.7 Secador de tambor rotativo

Para obtener el valor de humedad adecuado en el producto final, es necesario que el cristal pase por un secador.
El tipo de secador elegido es de tambor rotativo, ya que garantiza un flujo libre sin riesgo de que los cristales se

rompan. En este caso, el flujo relativo entre el aire y el sélido es a contracorriente.

El secador disefiado tiene un diametro de 1,65 m y una longitud de 8,4 m. La corriente de aire caliente se
introduce a una temperatura de 140 °C que cede calor al solido hasta alcanzar una temperatura de 55,87 °C. El
solido entra con una humedad de 75,3 g agua/ kg s6lido y abandona el equipo con una humedad de 15,2 g agua/
kg solido.
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Para obtener el aire a la temperatura previamente indicada, se requiere un quemador de biogas que proporciona
una potencia térmica del orden de 200 kW, la cual no es factible obtener eléctricamente, lo que justifica el uso
de un gas de combustion. Para alcanzar este valor son necesarios 65 kg/h de este gas, suponiendo que su PCI es

de 12,5 MJ/kg [33]. El disefio del quemador queda fuera del alcance de este TFG.

El secador de tambor consiste en una carcasa cilindrica inclinada con un pequefio dngulo hacia la boca de
descarga del sélido, y que gira continuamente sobre su eje. En el interior se encuentran unos deflectores que
facilitan el contacto del s6lido con el gas de secado y contribuye al movimiento del solido a lo largo del secador

(Figura 21). El aire caliente que circula en contracorriente es impulsado por un ventilador [34].

-Salida de aire

Alimentacién

Pssmtn, Y
Anilio de sellado Elevadores
Calentador

Elevadores

Ruedas de Pifién

. . Producto
impulsién

Figura 21. Elementos que forman parte del secador de tambor rotativo [35].

3.2.8 Bombas de impulsion

Dentro del alcance de la planta proyectada, se consideran dos bombas, en cuya seleccion se ha prestado especial
atencion a su compatibilidad con el manejo de solidos en suspension liquida, ya que las corrientes del proceso

pueden contener cristales.

Asi, se ha seleccionado el modelo de bomba IFF del fabricante Packo (Figura 22), ya que en el catilogo
(ANEXO XV) se indica que su area de aplicacion es el transporte de liquidos que contienen sélidos o fibras
[36]. Ademas, las bombas cumplen con la potencia (siendo la maxima 90 kW) y altura requerida para el proceso,
son de acero inoxidable 316L y tienen un gran espacio libre entre el impulsor y la carcasa de la bomba, por lo
que pueden manejar solidos sin riesgo de obstruccion. Otras ventajas destacables son: construccion sencilla y

robusta, facil mantenimiento e instalacion, gran resistencia a la corrosion.

el Sl

=\

Figura 22. Bomba modelo IFF [36].
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En este capitulo se detallara el disefio del sistema de evaporador de doble efecto, el intercambiador de placas, el
hidrociclén, el decantador centrifugo y el secador, y se especificaran las bombas de impulsion. Por otro parte, se

justificara la eleccion del tipo de cristalizador y el vibrotamiz elegido en base a catalogos consultados.

Las herramientas usadas para la obtencion de propiedades y para el disefio de la planta que se han usado son:
DWSIM [37], que es ttil para la simulacién de procesos quimicos y que ofrece multiples herramientas; EES
(Engineering Equation Solver) [38] , caracterizado por ser un programa que permite resolver ecuaciones lineales
y no lineales y por tener una base de datos con propiedades termodindmicas de numerosas sustancias; y hojas
de calculo de Microsoft Excel, que es una herramienta avanzada de calculo, analisis y visualizacion de datos

[39].

4.1 Especificaciones de entrada de la planta

Como se ha mencionado en la memoria descriptiva, se ha disefiado una planta para producir 1.936 kg/h de
cristales de sulfato de magnesio heptahidratado, con una composicion del 49%p de MgSO4 y 51%p de agua.

Las especificaciones de partida para realizar el disefio de la planta de produccion son los siguientes:

» Lacorriente de entrada a la planta es una solucion acuosa con un 10%p de sulfato de magnesio, a 21,11

°Cy 1 atm.

» En la evaporacion de multiple efecto, se consideran dos efectos. La corriente de salida del segundo
efecto tiene una concentracion de 34,87%p de sulfato de magnesio. La presion del vapor vivo de
entrada usado como corriente auxiliar en los evaporadores tiene un valor de 1,4 bar. Este valor se toma
en funcion de la temperatura del vapor saturado del primer efecto, de modo que la temperatura de la

solucién no se aproxime a la de la curva de saturacion para la concentracion dada.

» La corriente 8 que resulta de la mezcla de la solucion que sale del segundo evaporador junto con la
mezcla de recirculacion del licor madre de rechazo proveniente del hidrociclon, el decantador
centrifugo y el lavado en la zona del vibrotamiz, tiene un caudal de 1,81 kg/s, una concentracion de

sulfato de magnesio de 31%p y una temperatura de 48,89 °C.

» El intercambiador de calor de placas que calienta la corriente de entrada al cristalizador transfiere

601,03 kW de calor. La cantidad de vapor requerida es de 0,275 kg/s y su presion es de 2,38 bar.

» Elcristalizador opera a una presion de 0,867 psia (0,06 atm) y una temperatura de 40,56 °C. La corriente

29
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13, de salida del cristalizador, consta de un caudal de licor madre de 0,98 kg/s que tiene una
concentracion de 30,61%p de MgSO4 y de una caudal de 0,53 kg/s de cristales, que constituye el 35%p
del magma proveniente del cristalizador. El caudal de vapor que sale por la parte superior del
cristalizador es de 0,29 kg/s. Por otra parte, la corriente 11 tiene un caudal total de 53,23 kg/s,
constituido en este caso solo por MgSOs y agua, es decir, tinicamente licor madre, despreciando los
cristales muy finos que pueda haber en suspension en la misma. El tiempo de residencia del magma en

el cristalizador es de 4 horas, el cristalizador tiene una altura de 9,14 m y un diametro de 3,41 m.

» El hidrociclon tiene un rendimiento del 50% y la corriente 15 de salida tiene una concentracion de 50%
en cristales. La pérdida de carga en el hidrociclon tiene un valor de 10 kPa. El rango de pérdida de
carga de un hidrociclon puede tomar valores entre 10 y 100 kPa y se ha tomado el menor valor, ya que
una menor pérdida de carga implica para este caso un tamafio razonable para el hidrociclon. Se supone

que no hay pérdidas de calor por lo que las temperaturas de entrada y de salida se consideran constantes.

» El decantador centrifugo tiene un rendimiento del 92,5%. Se supone que no hay pérdidas de calor, por

lo que las temperaturas de entrada y de salida se consideran constantes.

» El vibrotamiz tiene una luz de malla inferior a 100 mesh US (149 pum). En la zona de lavado se afiade
un caudal de agua fresca de 0,12 kg/s, a 25 °C y 1 atm, para que el cristal quede exento de solucion
saturada de sulfato de magnesio (licor madre), restando un 7% de humedad en su superficie. Las
temperaturas de las corrientes de salida del vibrotamiz y la zona de lavado se consideran iguales y se
impone una temperatura 37,78 °C (100 °F), dentro del rango de temperaturas de las corrientes de entrada
al equipo, que son de 25 °C y 40,56 °C; lo cual permite establecer un procedimiento de calculo

convergente, alcanzando unas pérdidas de calor bajas.

» La corriente de cristales que entra en el secador tiene un 7% de humedad y el producto final debe tener
un 1,5% de humedad. Para ello se usa una corriente de aire a 140 °C con una humedad relativa del 65%

a25°C.

4.2 Balance de materia y energia

Previamente al disefio de cada uno de los equipos principales que forman parte de la planta se llevé a cabo el
balance de materia y energia global en la misma. A continuacion, en la Tabla 8 se muestran los datos de caudal,
corriente, concentracion y presion de cada una de las corrientes, ademas de las temperaturas obtenidas a partir

del disefio de los equipos principales que incluyen un balance de energia.
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Tabla 8. Tabla de las especificaciones de las corrientes.

Corriente 1 2 3 4 5 6s 6a 6 7 8 9 9 10
Temperatura (°C) 21,11 83,53 85,05 59,95 64,45 40,56 37,78 40,01 51,67 48,89 40,83 40,83 44,65
Presion(atm) 1,00 0,65 1,37 0,20 1,00 1,00 1,00 1,00 0,91 0,61 0,61 1,21 0,80
Flujo masico(kg/h) 9.304,10 3.189,60 6.11450 3.446,24 2.668,26 1.764,31 430,40 2.194,71 4.862,97 6.498,17 198.113,80 198.113,80 198.113,80
Composicién (%op/p)
Aiire seco 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
MgSOa4 10,00 0,00 15,22 0,00 34,87 30,60 10,17 26,59 31,13 31,00 30,61 30,61 30,61
H20 90,00 100,00 84,78 100,00 65,13 69,40 89,83 73,41 68,87 69,00 69,39 69,39 69,39
(M;:Sr(l)sfé;eHszo) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Total 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00
Corriente 11 12 13 13" 14 15 16f 16a 16 AIR 17 18
Temperatura (°C) 40,56 40,56 40,56 40,56 40,56 40,56 40,56 25,00 37,78 140,00 48,22 55,87
Presion(atm) 0,61 0,06 0,85 1,10 0,91 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Flujo mésico(kg/h) 191.615,63 1.048,25 5.449,92 5.449,92 1.635,20 3.814,72 2.050,41 430,91 2.050,92 4.027,89 1.936,40 4.142,41
Composicién (%op/p)
Aire seco 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 98,04 0,00 95,33
MgSOq 30,60 0,00 19,89 19,89 30,60 15,30 2,13 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H-0 69,40 100,00 4511 45,11 69,40 34,70 4,84 100,00 7,00 1,96 1,50 4,67
Cristales (MgSOs-7H20) 0,00 0,00 35,00 35,00 0,00 50,00 93,02 0,00 93,00 0,00 98,50 0,00
Total 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00
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A continuacion, se detallaran los célculos relativos al disefio de cada uno de los equipos principales que hacen

parte de la planta de produccion.

4.3 Evaporador de doble efecto

El método empleado para el disefio de los evaporadores de miltiple efecto incluye las ecuaciones de balance de
materia y energia, ademas de ecuaciones de disefio de cada uno de los evaporadores, teniendo en cuenta la

elevacion en el punto de ebullicion (EPE) en ellos.

A continuacion, se describira el proceso llevado a cabo para calcular el area de los dos evaporadores y obtener
las especificaciones del vapor vivo, la distribucion de temperaturas y presiones en el sistema, asi como la
capacidad y la economia del sistema [40]. Finalmente, se calcula el didmetro de la carcasa y la longitud y el

diametro de los tubos.

En la Figura 23 se recoge el numero de cada una de las corrientes que forman parte del disefio de los
evaporadores, asi como la nomenclatura usada para cada uno de los parametros (temperatura, presion y elevacion

del punto de ebullicion).

FE-101 VZreaI,it FE-102 V4rea|,it
/—\ Tain /—\ T
2 a N
P\rapor
Vin,it Pefl F3it Pef2
—_—
X3real,it
Steam '
Tait Tsitz
ATenit ATetzir
EPE:ni EPEn
Condensado 1 Condensado 2
— PR
3 5
F.
Ti E.
X1 X
! >

Figura 23. Diagrama y nomenclatura usada para el disefio del evaporador de multiple efecto.

Los datos de entrada son:

» Numero de efectos (N): el sistema de evaporacion tiene dos efectos.
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> El coeficiente global de transferencia de cada efecto (U, f,) toma un valor de 1,250 kW/m?-°C [41],
como valor inicial para la primera iteracion.

» Caudal de entrada (F;) y concentracion (x;) de la disolucion en el primer efecto. Sus valores son
9.304,10 kg/h y 10 %p, respectivamente, que son especificaciones de la planta. La temperatura de
entrada (T;) es de 21,11 °C.

» La concentracion final a la salida de los evaporadores (x5) deseada es 34,87%p, obtenidos a partir del
balance de materia global en la planta.

> El vapor de alimentacion al primer efecto se considera saturado, con una presion (Pygp0r) de 1,4 bar.

> Seimpone una temperatura de salida del vapor saturado (Tsq;, ) en el segundo efecto de 59,95 °C, de tal
modo que la temperatura de salida de la solucion concentrada del segundo efecto no se acerque a la

curva de saturacion y que, por tanto, la solucion esté en fase liquida y no alcance la saturacion.

Inicialmente se lleva a cabo un proceso iterativo enfocado a conseguir que las areas de los evaporadores
asociados a cada efecto sean aproximadamente iguales como primera aproximacion. Seguidamente se explica

el algoritmo de este método iterativo.

1. Planteamiento del balance de materia (Ecuaciones 1y 2). Para obtener el caudal de salida (F5) y el vapor
total generado (V;y¢q1)- En este caso, dado que el sistema opera en contracorriente, la disolucion

concentrada saldra del ultimo efecto.

Fl * x1 .,
Fg=— Ecuacién 1
Xs
Viotat = F1 — Fs Ecuacion 2

Inicialmente se supone que se evapora la misma cantidad de agua en cada uno de los efectos (V;)

mediante la Ecuacion 3, pudiendo calcular la concentracion en cada uno de ellos a partir de estos valores

(Ecuacion 4).
Vi .
V; = ~total Ecuacion 3
N
xq, - F
X3 = Fll— 1;1 Ecuacion 4

2. Cdlculo de EPE,f, y la temperatura de salida de solucion concentrada en el ultimo efecto (T5). Para el
calculo de EPE,f, se debe usar el diagrama de Diihring 0 una ecuacion equivalente que es valida para

soluciones ideales no diluidas (Ecuacion 5).

£pE,,, = " ! i
ef2 = AHvap n 12 E— Ecuacién 5
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R es la constante de gases ideales, cuyo valor es 8,314 J/mol-K.

>
» Ty es latemperatura de ebullicion del disolvente puro, en este caso, agua (K).
» AH,q), es la entalpia de vaporizacion del disolvente (kJ/kg).

>

X550, €S 1a concentracion molar de los componentes disueltos.
9S04

Con el pardmetro calculado con la ecuacidn anterior, se obtiene la temperatura de salida de solucion

concentrada en el ultimo efecto con la Ecuacion 6.

Ts = Tsqt, — EPEcys, Ecuacion 6

Calculo de EPE,f1, suponiendo variacion lineal con respecto a la concentracion en los evaporadores,

este valor posteriormente se calculard de forma mas rigurosa (Ecuacion 7).

X
EPE,p = EPE,p, x—z Ecuacion 7

Con este valor es posible calcular el EPE},;,; como la suma de la elevacion del punto de ebullicion en

cada efecto (Ecuacion 8).

EPEiotq1 = EPEcsy + EPE,p, Ecuacion 8

Calculo de ATy, definido como la diferencia entre AT y;p4; (diferencia entre la temperatura de vapor

vivo (Ty,) y la de ebullicion del agua en el ultimo efecto (Tsqe, )-

ATqei = ATgiopar -EPEtotar Ecuacion 9

Calculo de la diferencia de temperaturas en cada efecto (AT,f,), haciendo uso de los coeficientes

globales de transferencia.

1
llefl
1.1

Uer,  Uep,

ATep, = ATgeir - Ecuacion 10

Calculo riguroso de EPE en el efecto 1 (EPE,f1,,). Se usa la Ecuacion 5, sustituyendo la concentracion
molar de la solucion de la corriente 5 (x5 Mgs 04) por la de la corriente 3.

Calculo de la temperatura de cada una de las corrientes de los evaporadores que faltaban por definir.
Las temperaturas de las corrientes de solucion concentrada se calculan con las Ecuaciones 11 y 12, del

mismo modo, las temperaturas de las corrientes de vapor saturado de salida se calculan mediante las

Ecuaciones 13 y 14 [42].
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T3 =Ty — ATy, Ecuacion 11

Ts,, = T3 — EPEcgq,, — ATy, Ecuacion 12
T, = T3 — EPEgfq,, Ecuacion 13

T, =Ts, — EPEf, Ecuacion 14

Dado que T se puede calcular ahora con un valor mas riguroso de la elevacion del punto de ebullicion
del efecto 1 es posible comparar ambos valores de modo que si son muy diferentes se tendria que volver
al paso 2 y en caso contrario continuar en el paso 8. En este caso el error obtenido es del 0,13% de modo

que se puede proseguir con el paso 8, siendo admisible un error de 2-3%.

8. Sellevan a cabo los pasos 3 y 4 con la nueva EPE del efecto 1 obtenida.

9. Planteamiento del balance de energia. Se emplea un balance de energia (asumiendo que no hay pérdidas
de calor al exterior) por cada efecto para calcular la cantidad de vapor vivo necesaria V;,, (Ecuaciones
15 y 16), asi como ecuaciones de balance de materia (Ecuaciones 17-19) necesarias para recalcular los
valores de cantidad de agua evaporada (Vy,.,,;Y Vi,eq;) -l@ concentracion de salida de la solucion

concentrada del primer efecto (x3,.,,,)-

Fi hy+Vip - Ain =Vo, 0, - ho + F3 - h3 Ecuacion 15
F3-hg+V, A =V4 0 hatFs-hs Ecuacion 16
Fi=F+V;. . Ecuacion 17

F3=F+V, ., Ecuacion 18
Fi-xy=F-x3,,, Ecuacion 19

donde:
» h; es la entalpia de la disolucion de la corriente 1 obtenida del diagrama entalpia-concentracion
(kJ/kg).
» Ain es la entalpia de vaporizacion del vapor saturado a la entrada del sistema de evaporacion
multiples (kJ/kg).
» A, es la entalpia de vaporizacion del vapor saturado a la entrada del segundo efecto (kJ/kg).
10. Célculo del area de intercambio de los evaporadores. Se calcula el calor intercambiado en cada uno

(Ecuaciones 20 y 21) y, a continuacion, se aplica la ecuacion de disefio (Ecuacion 22).

q1 = Vin - Ain Ecuacion 20

92 = Va0 A2 Ecuacién 21

A= Ecuacion 22
Ues, - ATy,

donde:
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11.

12.

13.

14.

15.

16.

17.

» q; es el calor intercambiado en cada efecto (kW).

> A; es el rea de intercambio en cada efecto (m?).

Tras el paso anterior, se deben comparar las areas obtenidas, de modo que si su diferencia es mayor que
un 2-3% sera necesario recurrir a una nueva iteracion. En caso contrario, se puede continuar con el
procedimiento.

Posteriormente se calcula con la Ecuacion 23 el area promedio para usarla en el paso 13.

q1 qz
—tL + 14
Uer, * Uep, Ecuacion 23
ATL’ltil,real

Aprom =

Se recalcula la diferencia de temperaturas de cada efecto a partir de esta area promedio mediante la
expresion Ecuacion 24.

qi

T Ecuacion 24
Ue fi® Aprom

ey =
Se aplica las ecuaciones del paso 7 para calcular las nuevas temperaturas de cada corriente, usando esta
vez la diferencia de temperatura calculada en el paso anterior.
Se comprueba de nuevo el valor de la temperatura de salida de la solucion Ts;, con el valor obtenido en

el paso 14 (Ts,. . ), debiéndose cumplir que haya una diferencia relativa méxima de un 2-3%. Si esto se

it,2
cumple se vuelve al paso 8 para calcular de nuevo las 4reas de intercambio respectivas; en caso
contrario, serd preciso llevar algunos pasos mas a cabo.

Calculo de la elevacion del punto de ebullicion total, haciendo uso de las nuevas temperaturas calculadas
en el paso 14 se despeja EPE, ¢, de las Ecuaciones 13y 14.

Calculo de la diferencia de temperatura atil con el nuevo EPE total mediante la Ecuacion 9. Finalmente,

se volveria al calculo del area de intercambio de los evaporadores correspondiente al paso 10.

El diagrama de flujo que describe el algoritmo detallado previamente se presenta en la Figura 24. Este algoritmo

se ha implementado en un codigo haciendo uso del programa EES, que junto con los resultados obtenidos se

adjuntan en el ANEXO 1. Codigo del disefio del evaporador de doble efecto.

Para determinar el niimero de tubos, se ha hecho un analisis de sensibilidad (ANEXO II) con diferentes valores

de longitud y diametros externo e interno de los tubos), con el fin de obtener un valor global de coeficiente de

transferencia cercano al supuesto inicialmente, usando las Ecuaciones 25 y 26.

2
Fvi Dint
=1 .

ntubefi 4

Ver, Ecuacion 25

Agp, = T Doy - L+ Mtub,y, Ecuacion 26
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Figura 24. Algoritmo para el disefio de un sistema de evaporacion multiple [27].
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Con el valor finalmente seleccionado de la longitud y los diametros de los tubos se obtuvo un valor de coeficiente

global para cada uno de los efectos. El procedimiento seguido para obtenerlo se describe a continuacion.

Se calcula el coeficiente de pelicula de los dos fluidos de cada evaporador. Para ello, se detallara el calculo de

los mimeros adimensionales y de las correlaciones usadas para cada fluido.
El niimero de Reynolds de los dos fluidos se calcula usando la Ecuacion 27:

_p-U'LC
Hr

Re Ecuacion 27

donde:

> p es ladensidad del fluido (kg/m?).
> s es laviscosidad dindmica del fluido frio (N ‘s/m?).

» v eslavelocidad del fluido(m/s).
» L eslalongitud caracteristica de los tubos (m).

Del mismo modo, es necesario el calculo del numero de Prandtl. Se aplican dos expresiones diferentes (aunque
son la misma, en el fondo) debido a los datos de partida de cada uno de los fluidos. La primera de ellas se aplica

para el fluido del proceso (Ecuacion 28), y la segunda es usada para el vapor saturado (Ecuacion 29).

C, U
Pr = i Ecuacion 28
Ky

donde:

» C, es la capacidad calorifica del fluido (J/kgK).

> Ky es el coeficiente de conductividad térmica del fluido (W/m-K).

v
Pr = P Ecuacién 29

donde:
> v es la viscosidad cinematica del fluido (m?/s).

>« es la difusividad térmica (m%/s).

Posteriormente, se calcula el nimero de Nusselt para el fluido frio. De acuerdo con las condiciones de aplicacion,
se usa la correlacion de Gnielinski (Ecuacion 30) [43], valida para régimen turbulento completamente
desarrollado (3.000 < Re < 5-10%; 0,5 < Pr < 2.000; (L/D;,.) > 10). Tras obtener el numero de

Nusselt, se puede conocer finalmente el valor del coeficiente de pelicula para el fluido frio (Ecuacion 31).
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(f/8)(Re — 1.000) - Pr

B Ecuacién 30
" 1+12,7-(f/8)Y/2 - (Pr2/3 —1) cuacion

_ hF ‘LC
Ky

Nu Ecuacion 31

donde:
> hpg es el coeficiente de pelicula del fluido frio (W/m*K).

» f esel factor de friccion el cual depende del nimero de Re y se calcula con la correlacion Petukhov

[43] (Ecuacion 32).
f =1(0,790 - In(Re) — 1,64)2 Ecuacién 32
Del mismo modo, para el calculo del coeficiente de pelicula del vapor saturado se usa la correlacion Kirkbride

(Ecuacion 33), 1a cual hace parte de las correlaciones de condensacion y se aplica para flujos turbulento y valores

de Re >1800.

1
h, = 0.0076 - <g P (‘Dlz_p") ' Kf)3 . Re04 Ecuacién 33
Hc

donde:
»  h, es el coeficiente de pelicula del fluido caliente (W/m?*K).
> p es la densidad del fluido liquido (kg/m?).
> py es ladensidad del fluido vapor (kg/m>).
» U es laviscosidad del fluido caliente (N-s/m?).

El procedimiento explicado previamente se aplica para los dos fluidos (frio y caliente) en cada uno de los efectos.
Las propiedades de los fluidos, los resultados de calculos previos y el resultado final de los coeficientes de

pelicula se muestran en las Tablas 9y 10.
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Tabla 9. Cdlculo de propiedades del fluido frio del primer y del segundo efecto

Fluido frio - Primer efecto Fluido frio - Segundo efecto
Calculo Re Calculo Re
p (kg/m’) 1085,68 p (kg/m?) 1191,47
v (m/s) 0,20 v (m/s) 0,12
Lc (m) 7,00-107 Lc (m) 7,00-107
e (N-s/m?) 5,04-10* we (N-s/m2) 3,55-10%
Re 3.147,46 Re 2.916,60
Calculo Pr Calculo Pr
K¢ (W/m-K) 0,44 K¢ (W/m-K) 0,30
Cp (KI/kg'K) 4,75 Cp (kJ/kg'K) 4,20
Pr 5,47 Pr 5,00
Cilculo Nusselt Calculo Nusselt
Nu 21,93 Nu 19,32
Calculo coeficiente de pelicula Cilculo coeficiente de pelicula
h (W/m*K) 1.336,24 h (W/m*K) | 800,17

Tabla 10. Cdlculo de propiedades del fluido caliente del primer y del sequndo efecto.

Fluido caliente - Primer efecto Fluido caliente - Segundo efecto
Cilculo Re Calculo Re
p, (kg/m?) 0,80 p, (kg/m?) 0,30
v (m/s) 15,00 v (m/s) 15,00
Lc (m) 12,70-10° Lc (m) 12,70-10°
Ue (N-s/m?) 1,26-10* Ue (N-s/m?) 1,17-10°
Re 12.231,95 Re 5.391,26
Calculo Pr Calculo Pr
v(m?/s) 1,56-10° v(m?/s) 3,53-10°
a(m?/s) 1,56-10° a(m?¥s) 3,54-10°
Pr 1,00 Pr 1,00
Calculo coeficiente de pelicula Calculo coeficiente de pelicula
p;(kg/m?) 951,50 p;(kg/m?) 969,60
K. (W/m-K) 23,34:10° K. (W/m-K) 23,34-10°
h.(W/m*K) 2.928,20 h(W/m?K) 2.242.79

Para llevar a cabo un disefio mas riguroso del evaporador, el coeficiente global de transferencia calculado en

funciéon de las propiedades de los fluidos se anade en el codigo para recalcular los parametros de los

evaporadores. Se sigue un proceso iterativo de la siguiente forma:

1. Los coeficientes globales calculados a partir de las propiedades del fluido (usando la longitud y el

diametro externo e interno finalmente seleccionados) se afiade en el codigo de EES sustituyendo los

valores supuestos inicialmente.
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2. Se obtienen valores de velocidad y niimero de tubos, que se emplean para calcular nuevos valores de

los coeficientes globales a partir de las propiedades del fluido.

3. Secomparan los coeficientes globales empleados inicialmente en el codigo con los obtenidos en el paso
2.

4. La iteracion finaliza cuando el error entre ambos coeficientes globales es menor que una tolerancia

fijada en el 5%. En caso con contrario, se vuelve al paso 1 utilizando el ultimo valor calculado.

Finalmente, se obtiene el diametro de la carcasa de cada uno de los evaporadores, por donde circulara el vapor.
Para ello, se calculara previamente el area de la carcasa empleando las Ecuaciones 34 y 35 en la cual se usa la

densidad del vapor, su velocidad de circulacion y el caudal de vapor a la entrada del efecto correspondiente.

F, steamer; .,
Ashelt,r, =— Ecuacion 34
°fi VUsteam;
V; .
Fseatm,, = Ecuacién 35
°fi Psteam;

donde:

> Ashel, ; €8 el area de la carcasa del efecto i (m?).
> Fsteam, £.©S el caudal volumétrico del vapor a la entrada del efecto i (m?/s).
» V; es el caudal masico del vapor a la entrada del efecto i (kg/s).

> Vsteam, s €8 la velocidad de circulacion del vapor en el efecto i (m/s). Se toma un valor de 15 m/s [41].

A partir del area de la carcasa se calcula el didmetro sabiendo que a la seccion que ocupa la carcasa hay que

restarle la superficie que ocupan los tubos en dicha seccion [44, 45]. La expresion resultante es:

2
7 - Dsheur,, m-DZ,

A =~ " Yi_n . Ecuacion 36
shellefi 4 tubefi 4

Las Tablas 11y 12 contienen a modo de resumen los resultados obtenidos.
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Tabla 11. Resultados del disefio de los evaporadores en cada efecto.

Efecto 1
Parédmetro Valor
Auit (M?) 137,8
Ashetterr (M?) 0,0947
ATenit (K) 19,62
Dshelt,erz (M) 0,3682
EPEesiit (K) 1,535
Fsteam.er1 (M3/5) 1,421
Nub eft 288
Per1 (bar) 0,6538
Qait (KJ/s) 2.581
Uer (KW/m?.°C) 0,955
Ver1 (M/S) 0,2031

Tabla 12. Resultados del disefio del evaporador de mdltiple efecto.

Efecto 2

Parametro Valor
Avit (M?) 138,7
Ashelierz (M?) 0,453
ATeit (K) 237
Dshelt,er2 (M) 0,7695
EPEeri (K) 4,473

Fsteam,erz (M3/s) 6,8

Ntub,ef2 290
Per2 (bar) 0,1993
0zit (KJ/s) 2.027
Uer (KW/m?2.°C) 0,617
Verz (M/S) 0,1208

Parametro Valor
Economia (kg/kg) 1,594
Capacidad (kg/s) 1,8432

ATgiobal (K) 49,32

AT it reait (K) 4331
Dext (M) 0,0127
Dint (M) 0,0072

EPEotait (K) 6,008

Fsit (kg/s) 1,698
Fs (kg/s) 0,7412
L (m) 12
N 2
Tait (K) 361,3
Tsit (K) 362,9
Tait (K) 3331
Tsit2 (K) 337,6
V1 (kgls) 0,922

Varealit (kQ/s) 0,886

Varealit (KQ/S) 0,957

Vinit (Kg/s) 1,149

Viotar (K9/s) 1,843

Xarealit (Y0p/P) 0,1522
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En la Figura 25 se recoge la informacion detallada de los caudales, temperaturas y presiones de las corrientes de

entrada y salida de cada evaporador, asi como la elevacion del punto de ebullicion en cada uno de ellos. El

diagrama muestra los valores obtenidos en las unidades usadas en el c6digo empleado para el disefio.

Puaper= 1,4 bar
Vine= 1,149 kg/s

_

Steam

FE-101

TN

V2ea12=0,886 kg/s
Tx=361,32K

2

P«1=0,6538 bar

T:=362,9 K
ATEr11=19,62 K
EPEe:= 1,535 K

F:+=1,698 kg/s
XSrEaLt=D,1522

FE-102

YN

Virea:=0,9573 kg/s
Tx=333,1K

4 4

P«=0,1993 bar

Ts'm,z=337,6 K
ATene=23,70 K
EPE-= 4,473

Condensado 1 Condensado 2

—— | —
3 5
F.=2,584 kg/s F:=0,7412 kg/s
Ti=294,3 K xs=0,3487
= 0,10 ST
1 _

Figura 25. Diagrama y condiciones de operacion obtenidos del evaporador de multiple efecto.

4.4 Intercambiador de calor

Como se menciona en la memoria descriptiva, el intercambiador de calor es de tipo compacto de placas, y se ha

disenado siguiendo cuatro referencias [46, 47, 48, 49].

En la Figura 26 se muestra un esquema del mismo, con el nimero de cada una de las corrientes que forma parte
del disefio del intercambiador de calor, asi como la nomenclatura usada para cada uno de los parametros

(temperatura, caudales).

Vapor

M.

Toe T

Condensado
— < : —— —

Tae

M

Tt

E-101

Figura 26. Diagrama y nomenclatura usada para el disefio del intercambiador de placas.
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En primer lugar, se aplica el balance de energia para cada uno de los fluidos (Ecuaciones 37 y 38), asumiendo
que no hay pérdidas de calor al exterior. Para el fluido frio se hace un balance de energia con la capacidad
calorifica evaluada a la temperatura media entre la entrada y la salida, lo cual permite conocer la temperatura de
salida del mismo (Ecuacion 39). El calculo del balance de energia se hace mediante el programa EES, donde se

recoge el codigo aplicado en el ANEXO IV. Codigo del balance de energia en el intercambiador de placas.

Mc-Hy.=Q + M - Hy, Ecuacién 37
Mf . Hlf = Q + Mf . HZf EcuaCién 38

0 = Mg - CpmediOf . (Tzf — Tlf) Ecuacién 39

siendo:

Mc y My los caudales masicos del fluido caliente y frio respectivamente (kg/s).

0 es el calor cedido en el intercambiador (kW).

Hy.y H, son las entalpias de entrada y de salida del fluido caliente (kJ/kg).

Hir y Hyf son las entalpias especificas de entrada y de salida del fluido frio (kJ/kg).
COmedio €8 la capacidad calorifica media del fluido frio (kJ/kg-K).

YV V YV V VY VY

T 5y T,y son las temperaturas de entrada y de salida del fluido frio (K).

Los datos usados para el balance de energia se recogen en las Tablas 13 y 14. El caudal del fluido frio se conoce
previamente tras resolver el balance de materia, antes mostrado, a partir de la mezcla de la corriente de
recirculacion externa del cristalizador (corriente 11) y la corriente 8, y tiene una concentracion de 30,61 %p de
MgSO4. El caudal de vapor requerido y su presion, asi como el calor intercambiado, son especificaciones de la
planta. Los valores de entalpia del fluido caliente se han tomado de las tablas de vapor (ANEXO III). La
capacidad calorifica media y la entalpia del fluido frio se han obtenido por DWSIM.

Tabla 13.Datos del fluido frio.

Datos fluido frio
M; (kg/s) 55,03
Tir (°C) 40,85
T2 (°C) 44,65
His (kJ/kg) -2.135,61
Chpmediat (kJ/kg) 2,84
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Tabla 14. Datos del fluido caliente.

Datos fluido caliente
M. (kg/s) 0,28
T1e (°C) 125,85
Tz (°C) 125,75
Hic (kJ/kg) 2.714
Pic(bar) 2,38
Q (kW) 601,03

Una vez resuelto el balance de energia, se realizan una serie de célculos en una hoja de Excel para obtener el

area de transferencia de calor del intercambiador.

En primera instancia, es importante detallar las dimensiones y los parametros usados (Tabla 15) con respecto a
la geometria de las placas, ya que se usaran en lo calculos posteriores. En este tipo de intercambiadores se debe
tener en cuenta el area de transferencia de calor efectiva (Ecuacion 40) de una placa, de acuerdo con las

ondulaciones de las mismas.

b Lp Ecuacion 40

donde:

Ap, es el area de transferencia de calor efectiva (m?).

@ es el factor de alargamiento de la superficie. Su valor es 1,22, tipicamente usado en el disefio de los
intercambiadores de placa.

» W, es el ancho de la placa (m), segtin la Figura 27.
L, es el largo de la placa (m), seglin la Figura 27.

Figura 27. Parametros geomeétricos de una placa del intercambiado [46].
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Tabla 15. Dimensiones de las placas del intercambiador de placas [21].

Dimensiones de las placas
W, (m) 1,17
L,(m) 1,81
L,(m) 1,20
Ly (m) 0,56
D, (m) 0,61

La longitud de la placa, Ly, y el ancho, W,,, se pueden estimar mediante las Ecuaciones 41y 42, conociendo los

valores de L, Ly y el diametro de los canales, D,,.

L, ~L,—D, Ecuacion 41

W, = Ly + D, Ecuacion 42
La longitud caracteristica se obtiene a partir de la Ecuacion 43:
2-b
L. =—0 Ecuacion 43
¢ d
donde:

» L. eslalongitud caracteristica (m).
» b es el espacio entre placas (m).

A continuacion, se llevara a cabo el calculo del coeficiente de pelicula de los dos fluidos. Se detallara el calculo
de los numeros adimensionales y de las correlaciones usadas para cada fluido tras realizar un andlisis de

sensibilidad de los mismos.

El nimero de Reynolds de los dos fluidos se calcula usando la Ecuacion 44:

Ecuacion 44

donde:

» G, es el flujo masico superficial por canal, que puede definirse como la relacion entre el caudal masico
por canal y el area de la seccion transversal del canal de flujo (kg/m?-s).

M:

_ i
¢ (n -1)
placas
—PEE—= bW,

G

Ecuacion 45

siendo:

» M, el caudal masico del fluido frio o caliente segin corresponda (kg/s).
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» TNpigcas €l namero de placas del intercambiador.

Del mismo modo, es necesario el calculo del nimero de Prandtl. Como en el caso del evaporador de doble
efecto, se aplican dos expresiones diferentes debido a los datos de partida de cada uno de los fluidos, una para
el fluido del proceso (Ecuacion 46), y otra para el vapor saturado (Ecuacion 47).

Cp - by

Pr=——— i
T Kf Ecuacion 46

donde:

> Cp es la capacidad calorifica del fluido (kJ/kg-K).

K es el coeficiente de conductividad térmica del fluido (W/m-K).

v

Pr = - Ecuacién 47

donde:
> v es la viscosidad cinematica del fluido (m?%s).

>« es la difusividad térmica (m?/s).

Posteriormente, se calcula el mimero de Nusselt para el fluido frio. De acuerdo con las condiciones de aplicacion,
se usa la correlacion experimental recogida en la Ecuacion 48 [43], valida para placas planas y flujos laminares,
paralelos. Tras obtener el nimero de Nusselt, se puede conocer finalmente el valor del coeficiente de pelicula

para el fluido frio (Ecuacion 49).

Nu, = 0,453 - Rer/? . pr1/3 Ecuacion 48

_ hF 'LC
Ky

Nu Ecuacion 49

donde:
» hp es el coeficiente de pelicula del fluido frio (W/m*K).

Del mismo modo, para el calculo del coeficiente de pelicula del vapor saturado se usa la correlacion Rohsenow
(Ecuacion 50), la cual hace parte de las correlaciones de condensacion y se aplica para flujos laminares, valores

de Re <1800y Pr>0,01.

1/3
g-p(pr—py)- Kf> . Re-1/3 Ecuacion 50

h.=176"
¢ ( IT%:

donde:
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>

h. es el coeficiente de pelicula del fluido caliente (W/m*K).
P es la densidad del fluido liquido (kg/m?).
py es la densidad del fluido vapor (kg/m?).

U es la viscosidad del fluido caliente (N-s/m?).

Las propiedades de los fluidos, los resultados de célculos previos y el resultado final de los coeficientes de

pelicula se muestran en las Tablas 16y 17.

Tabla 16. Cdlculo de propiedades del fluido frio.

Fluido frio-Licor madre
Calculo Re
G. (kg/m?-s) 293,97
Lc (m) 8,20-107
ue (N-s/ m?) 5,86:10
Re 4.112,33
Calculo Pr
K¢ (W/m-K) 0,23
Cp (kJ/kg'K) 2,84
Pr 7,17
Calculo Nusselt
Nu, | 41,06
Calculo coeficiente de pelicula
h (W/m*K) | 116089

Tabla 17. Cdlculo de propiedades del fluido caliente.

Fluido caliente-Vapor saturado
Calculo Re
G. (kg/m?-s) 1,47
L. (m) 8,20-107
e (N-s/ m?) 2,21-10*
Re 54,62
Calculo Pr
v(m?/s) 2,35-107
a(m?s) 1,68-107
Pr 1,40
Calculo coeficiente de pelicula
py(kg/m’) 1,33
K. (W/m-'K) 0,67
h.(W/m*K) 17.442,50
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Finalmente, se puede calcular el area del intercambiador y conocer el niimero de placas del mismo. Se aplica la
ecuacion de disefio (Ecuacion 53), usando la DTLM y considerando el factor de correccion F, que es funcién
del factor R (Ecuacion 51) y del factor P (Ecuacion 52), asi como de la configuracion de los fluidos. Los valores
de R y P son muy bajos (0,026 y 0,044, respectivamente), por lo que el factor de correccion F (ANEXO VI)

tiende a 1, de acuerdo con la referencia [50].

Tic—T
R=—2¢ 2¢ Ecuacion 51
Tyr — Tif
T, —T
p=2L_"1 Ecuacion 52
Tlc - Tl f
Q=A-U-F-DTLM Ecuacion 53
siendo:
> A es el area del intercambiador (m?).
> U es el coeficiente global de transferencia (W/m?-K).
» F esel factor de correccion.
» DTLM es la diferencia media logaritmica de temperaturas entre las secciones de entrada y la salida (K).

Para poder calcular el area del intercambiador, hace falta determinar previamente el coeficiente global de
transferencia (Ecuacion 54) y la DTLM para flujos en contracorriente (Ecuacion 55). Se asume que el factor de
ensuciamiento impuesto para el licor madre es de 2:10 m?-K/W y para el vapor saturado es de 1-10> m?-K/W.
Con respecto a los valores de los factores de ensuciamiento, se ha hecho un analisis de sensibilidad con valores
del orden de 10° m?-K/W y 10*m?-K/W [41]. Se han fijado valores del orden de 10~ m?-K/W porque permiten
obtener resultados del disefio mas realistas. Los valores de un orden mas bajo apenas tienen efecto sobre el

diseflo, como se puede apreciar en el ANEXO VII.

Ecuacion 54

donde:

> e, esel espesor de las placas (m). Se usa un valor tipico de 5 mm [51].
> Ky, es la conductividad térmica del material de las placas (W/m-K). Para placas de acero inoxidable, el

valor es de 15 W/m-K [51].

>  Ff, I, son los factores de ensuciamiento del fluido frio y del fluido caliente, respectivamente.
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(Tcl - sz) - (TCZ - Tfl)
I (Ter — Tp2) Ecuacion 55
(Tez = T1)

DTLM =

siendo:

» Ty, T, son las temperaturas de entrada y salida del vapor saturado, respectivamente.

» Tyf, Tyf son las temperaturas de entrada y salida del licor madre, respectivamente.

Una vez realizados los calculos anteriores y conociendo ya el area de las placas y el area del intercambiador, se

puede obtener el nimero de placas que conformaran el intercambiador (Ecuacion 56).

N A
placas = 5
AP

Ecuacion 56

donde:

> Npiqacas €s €l nimero de placas.
> A es el area total del intercambiador de placas (m?).

» A, es de transferencia efectiva de una placa (m?).

Como el resultado obtenido no es un numero entero, habra que aproximar el valor del numero de placas al
numero entero inmediatamente superior y recalcular el area del intercambiador. Los resultados finales de los

calculos mencionados anteriormente se muestran en la Tabla 18.

Tabla 18. Coeficiente global de transferencia, DTLM, drea y numero de placas del intercambiador.

Coeficiente global de

transferencia y area
U (W/m*K) 253,03
DTLM 83,04
A(m?) 29,17

N placas 17

Para completar con el disefio del intercambiador, se procede a calcular la pérdida de carga para cada uno de los
fluidos. Para determinar la pérdida de carga total de un intercambiador de calor de placas, se deben tener en
cuenta las tres causas de pérdida de carga que se producen en el mismo: el primer término representa la pérdida
de carga en los colectores y canales de entrada y salida; el segundo se refiere a la pérdida de carga a través de
los canales de las placas corrugadas, y el tercer término es la pérdida de carga debida al cambio de altura. La
caida de presion asociada a los conductos de distribucion debe ser menor al 10%, aunque en algunos disefios

puede tener un valor mayor (entre 25% y el 30%) [46].
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15-G5-n, 4-fp-Ly,-G?
2-p 2:Dy-p

Apiotar = +p-g-Dy Ecuacion 57

Apsorar s la pérdida de carga total del intercambiador de calor (Pa).

G, es el flujo mésico superficial en el canal de entrada y salida (kg/m*s).

>
>
> ny es el nimero de pasos. En este caso, su valor es 1.
» p esladensidad del fluido (kg/m?).

>

fr es el factor de friccion Fanning. El factor de friccion f se puede definir como cuatro veces el factor

de friccion de Fanning 4fF.

Y

L, es la distancia vertical entre los canales (m).
D,, es el diametro de los canales de las placas (m).

> g es laaceleracion de la gravedad (m/s?).

El flujo masico superficial en el canal G,,, definido como la relacion del caudal masico y el area de la seccion

transversal en el canal de entrada y salida de los fluidos (Ecuacion 58), viene determinado por la Ecuacion 58:

4

G, =——
P
m- D}

Ecuacion 58

donde:

» M; es el caudal masico del fluido, ya sea el fluido frio o caliente segin corresponda (kg/s).

Dada la importancia progresiva que han adquirido los intercambiadores de calor de placas a lo largo de los afios,
se ha investigado bastante para poder determinar la transferencia de calor y las caracteristicas de friccion del
flujo de esta geometria. El articulo de H. Martin [47] proporciona una correlacion (Ecuacion 59) que permite

calcular el factor de Fanning para los intercambiadores de placas de tipo Chevron (Figura 28).

Figura 28. Placa Chevron y configuracion de un intercambiador de placas de este tipo [21, 52].
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1 cosp 1— cosp
IF 1 E 61 59
\/7 (atanﬁ+bsinﬁ+c£’ﬁ)z \/E cuacion

donde:

fo = % para Re< 2000 (laminar, Poiseuille), B, = 93 para corrugaciones

Ecuacion 60
sinusoidales
fo = (1,8 - IgRe — 1,5)72 para Re = 2000 (turbulento, Konakov) Ecuacion 61
f, = % + 3 para Re< 2000 (laminar, con vortices) Ecuacion 62
39

para Re > 2000 (turbulento) Ecuacion 63

1 ™ Re0.289

Los valores tipicos de a, b y ¢ recomendados por H. Martin para la Ecuacion 59 son a=3,8, b=0,18 y c=0.36.
Son coeficientes que dependen de los parametros que definen la corrugacion. El valor de 8 tipico es 65°, y es

conocido como el dngulo de inclinacion de la ondulacion Chevron. Para el célculo de f )y f se aplicaron las

Ecuaciones 61-63, respectivamente, de acuerdo con el valor de Reynolds de los dos fluidos.

A continuacion, en la Tabla 19 se recogen los resultados finales.

Tabla 19. Cdlculos para la pérdida de carga del fluido frio y del fluido caliente.

Calculo pérdida de carga - Fluido frio Calculo pérdida de carga - Fluido caliente

Calculo Factor de Fanning Calculo Factor de Fanning

Calculo pérdida de carga total

B 65° B 65 °

fo 0,04 o 0,42

fi 13,38 fi 46,64
f-Factor de Fanning 0,63 f-Factor de Fanning 1,50
G (kg/m*s) 293,97 Ge (kg/m?-s) 147
Gp(kg/m’s) 188,90 Gy (kg/m?'s) 0,90

21,70

Calculo pérdida de carga total

oy Ap,(Pa) 1,00-10°
Ap,(Pa) 19.558,06 vt -
Aps(P 21.960,97
e Aptorai(Pa) 3,05
Aptotal(Pa) 41540,69

Cabe destacar que la corriente de vapor entra por todos los platos dividiendo su flujo total por el niimero de
platos y fluye a través de los mismos de forma descendente, de modo que el condensado se forma a una
determinada altura a la salida, presumiblemente cerca de esta. De este modo, para la corriente de vapor no se

considera la caida de presion debida al cambio de elevacion para el flujo vertical a lo largo del intercambiador,

Ap3.
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Finalmente, en la Figura 29 se recoge la informacion de los caudales y temperaturas de las corrientes de entrada

y salida del intercambiador de calor, asi como, el area total de intercambio de calor.

Vapor !
M=0,275 kg/s 0
T..=125,85 °C T,+=44,65 °C

* A=29,17 m?
5 Condensado R
T,=125,75°C
M=55,03 kg/s
T,=40,85 °C
E-101

Figura 29. Diagrama y condiciones de operacion obtenidos del intercambiador de calor.

4.5 Cristalizador

El disefio del cristalizador esta fuera del alcance de este TFG, y las especificaciones principales se proporcionan
como entradas del proyecto. Sin embargo, si se ha llevado el balance de materia y de energia, cuyos calculos y

resultados se explican a continuacion.

En la Figura 30 se recoge el nimero de cada una de las corrientes de entrada y salida del cristalizador, asi como
la nomenclatura usada para cada uno de los parametros (temperatura, caudales, presiones) y los resultados de

los balances de masa y energia.

K-101

12 »
F1,=1.048,25 kg/h
T1,=40,56 °C
P.,=0,06 atm

11

F11=191.615,63 kg/h
T,,= 40,56 °C
P;;=0,06 atm

10 \,

F10=198.113,80 kg/h
T.0=44,65 °C
P,,=0,66 atm

13 »
F13=5.449,92 kg/h
T13= 40,56 °C
P.3=0,70 atm

Figura 30. Diagrama y condiciones de operacion obtenidos del cristalizador.
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Como especificaciones de disefio el cristalizador tiene un tiempo de residencia del magma de 4 horas, una altura

de 9,14 m y un didmetro de 3,05 m.

Para resolver el balance de materia del cristalizador se ha partido de los siguientes datos de entrada (Tabla 20)

tal y como se ha mencionado en el apartado de especificaciones de entrada de la planta.

Tabla 20. Datos de entrada del balance de materia del cristalizador.

Datos de entrada del balance de materia
del cristalizador
Fi1(kg/s) 53,23
x13cristales (% p) 35,00
F13r:ristales (kg/S) 0,53
F13licor madre (kg/s) 0,98
Fi2(kg/s) 0,29
X13,Mgs0, (% p) 30,61

Se han usado las Ecuaciones 64 y 65 que corresponden a balance de materia por componente y al balance de

materia global, respectivamente.

Fio X190 = Fi11 - %11 + Fi3 - X152 + Fi3 - Xq3

Fio=Fi1 + Fip - +F3

Los resultados obtenidos del balance de materia se muestran en la Tabla 21.

Tabla 21. Resultados del balance de materia del cristalizador.

Ecuacion 64

Ecuacion 65

Entrada Salidas
Corriente 10 11 12 13

MgSO4 16,85 16,29 0,00 0,30

Flujo mésico(kgls) _ H.O 38,18 36,94 0,29 0,68

Cristales (MgSOa-7H,0) 0,00 0,00 0,00 0,53

Total 55,03 53,23 0,29 1,51

MgSO4 30,61 30,60 0,00 19,89

Composicién(%ep) _ H.O 69,39 69,40 100,00 45,11
Cristales (MgSQOs-7H,0) 0,00 0,00 0,00 35,00
Total 100,00 100,00 100,00 100,00

Con respecto al balance de energia, se conoce la temperatura de todas las corrientes de entrada y salida. Esto se

debe a que se ha llevado a cabo el balance de energia del intercambiador de calor, que permite conocer la

temperatura de la corriente 10, la temperatura de operacion del cristalizador es de 40,56 °C y el

sobrecalentamiento de la corriente de vapor (corriente 12) es de 4,44 °C. Las entalpias de las corrientes 10,11,13

se han tomado del diagrama de entalpia-concentracién de MgSO4-H,O y la entalpia del vapor se ha obtenido de

la base de datos de propiedades del software EES. De este modo, el unico parametro a determinar es la pérdida
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de calor en el equipo, calculado de acuerdo con la Ecuacién 66.
FlO . H].O = Fll . Hll + F12 . H12 + F13 . H13 + PeTcn's Ecuacion 66

El valor obtenido de las pérdidas es de 127,2 kW, lo cual representa un 3,21% de la energia que se aporta al
equipo. Todos los célculos del balance de energia y los resultados obtenidos se encuentran adjuntos en el

ANEXO VIII. Cédigo del balance de energia en el cristalizador.

La presion de operacion del cristalizador es de 0,06 atm y se corresponde con la presion del vapor contenido en
el equipo. Por otra parte, al haber una columna de liquido en el cristalizador existe un perfil de presiones (Figura
31) a partir del rebosadero, que se sitiia a una altura de 5,67 m respecto a la altura total del equipo. Las presiones
correspondientes a las corrientes de entrada y salida del cristalizador dependeran de la altura o cota a la que se

sitaen.

10

Altura del cristalizador (m)
[0,

1

0
0,000 0,100 0,200 0,300 0400 0,500 0,600 0,700 0,800 0,900

Presiéon (atm)

Figura 31. Perfil de presiones en el cristalizador.

4.6 Hidrociclon

El disefio del hidrociclon se basa principalmente en el calculo de diversos parametros geométricos requeridos,
quedando el comportamiento de los fluidos dentro del mismo fuera del alcance del TFG. La geometria empleada
es larecomendada por Rietema, siendo una de las familias geométricas mas conocidas para el dimensionamiento

de los hidrociclones junto con la geometria de Bradley [28].

La Figura 32 es un esquema donde se muestra el numero de cada una de las corrientes de entrada y salida del

hidrociclén, asi como la nomenclatura usada para cada uno de los pardmetros (temperatura, caudales, presiones).

Para el dimensionamiento se usan ecuaciones adimensionales que engloban la funcion del hidrociclon dentro de
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sus limites operativos y que se describirdn a continuacion [27, 53].

Los datos iniciales requeridos para el disefio son los caudales y las densidades del fluido y del solido (en este

caso, de los cristales de sulfato de magnesio heptahidratado), asi como la viscosidad del licor madre. Este ltimo

dato se ha obtenido de DWSIM.

F-101

13

Figura 32. Diagrama y nomenclatura de corrientes usadas para el disefio del hidrociclon.

La concentracion volumétrica de los solidos a la entrada del hidrociclon es de 30,2%, obtenida previamente del

balance de materia. Se ha fijado un rendimiento tipico de los hidrociclones del 50% y una caida de presion de

0,1 bar que, como antes se menciond, es un valor razonable para hidrociclones de estas dimensiones [54]. Si se

emplean pérdidas de carga mayores, se obtienen dimensiones demasiado pequefias. El nimero de Euler compara

la caida de presion a través del hidrociclon con la presion dinamica de la corriente a la entrada del hidrociclon.

El valor del nimero de Euler es 1.200, que es tipico en el disefio de Rietema [55]. La relacion entre las

dimensiones del hidrociclon se muestra en la Tabla 22.

Tabla 22. Relacidn convencional de los pardmetros geométricos segun el disefio de Rietema [28].

Relaciones geométricas

Df/Dc

DO/DC

Dy /D,

L/D,

Rietema

0,28

0,34

0,2

5

20°




Disefio de una planta de produccion de MgSO4-7H20 mediante cristalizacion 57

También es necesario calcular previamente la velocidad del fluido en el hidrociclon. Para ello se usa la Ecuacion

67.

v=——2 Ecuacién 67
donde:
» v es lavelocidad del fluido (m/s); en este caso, del licor madre.
» D, es el diametro del hidrociclon (m).
> F, es el caudal volumétrico de la corriente de entrada al hidrociclon (m?/s).

Con los datos anteriores se procede a la aplicacion de las Ecuaciones 68 y 69, que definen los nimeros

adimensionales de Euler y Reynolds, para obtener posteriormente el didmetro del hidrociclon D...

2-Ap .
Eu = ﬁ Ecuacion 68
aguas
p -D.-v
Re = agl:l; Ecuacién 69
aguas

siendo:

» Eu el nimero de Euler.

» Ap, la caida de presion en el hidrociclon (Pa).

»  Paguas- 12 densidad del licor madre (kg/m?).

> Haguas la viscosidad dindmica del del licor madre (Pa-s).

Posteriormente, se calcula el diametro de corte mediante el numero de Stokes. Dado que la concentracion del

solido es mayor al 10% se usan las Ecuaciones 70-72.

1 2,37 C
. — . - . —_ Ecuacion 70
Stkso - Eu = 0,006 [ln (Rf)] exp (6,84 100)
D 1,53 I
Rf =328 (—”) -Re™03%. (3,7 —) Ecuacion 71
f D, ¢ exp 100

XSZO ' (pcristales - paguas) v
18- Haguas * D,

Stkso = Ecuacion 72

donde:

» Stksq es el nimero de Stokes para el diametro de corte de las particulas solidas, Xz.
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» Rfeslarelacion de flujo, definida como la relacion de los caudales que abandonan el hidrociclén por la

seccion superior e inferior.
» C es la concentracion volumétrica de los solidos en la corriente de entrada (%).

»  Xs, es el diametro de corte de las particulas solidas(m), definido como el tamafio de particula que se

separa con una eficiencia del 50%.

Se puede observar que el nimero de Euler se basa en la caida de presion estética a través del hidrociclon y el

numero de Stokes se define para el tamafio de corte.

El cédigo del disefio, asi como los resultados obtenidos, se encuentran en el ANEXO IX. Coédigo del disefio del
hidrociclén, si bien en la Tabla 23 se recogen los resultados del disefio y en la Figura 33 se muestra la

informacion de los caudales y temperaturas de las corrientes de entrada y salida del hidrociclon.

Tabla 23. Resultados del disefio del hidrociclon.

Parametro Valor
D, (m) 0,109
Df (m) 0,0306
D, (m) 0,0372
Dy, (m) 0,0219

L (m) 0,547
Re 27.095
Rf 0,2658

Stks, 3,566-108

v (m/s) 0,1111
Xso (M) 1,08-10%
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|

F14=1.635,20 kg/h .

T14=40,56 °C &
P14=1 atm
F13=5.449,92 kg/h

\ T13=40,56 °C
\ P13=1,10 atm

13'

F15=3.814,72 kg/h
T15=40,56 OC
Pis=1 atm

Figura 33. Diagrama y condiciones de operacion obtenidos para el hidrociclon

Cabe anadir que las dimensiones del hidrociclon son pequeinas debido a que el caudal volumétrico es bajo y la

densidad del fluido es alta, a diferencia de un ciclon en el que el fluido es un gas.

4.7 Decantador centrifugo

El disefio del decantador centrifugo se basa en calcular la longitud y el diametro a partir de diferentes parametros
caracteristicos del mismo, que se describen a continuacion. En la Figura 34 se recoge el nimero de cada una de
las corrientes que forman parte del disefio del decantador centrifugo, asi como la nomenclatura usada para cada

uno de los parametros (temperatura, caudales).

Es importante destacar que el disefio se ha llevado a cabo en base a recomendaciones de tipo practico o heuristico
encontradas en la bibliografia consultada, tales como la empresa Alfa Laval y el libro Perry's Chemical

Engineers' Handbook [29, 30, 56].

Inicialmente, se calculan las capacidades de solido y liquido mediante las cuales se puede obtener el diametro

del decantador centrifugo, de acuerdo con las especificaciones técnicas recomendadas en la literatura [57, 30].

Se fija, por tanto, un diametro de 9 in (0,2286 m) [57] y una velocidad de 3.500 rpm [30].



60 Memoria de calculo

FF-101

15

F15
T15
P15

Figura 34. Diagrama y nomenclatura de las corrientes usadas para el disefio del decantador centrifugo.

Posteriormente, se calcula la velocidad de sedimentacion. Las particulas sedimentan por la accion de la fuerza

centrifuga, y la ecuacion que define la velocidad de sedimentacion se deriva de la ecuacion de Stokes.

_ X (s—p)-g

Ecuacién 73
Vs 18- u

donde:

» v es la velocidad de sedimentacion (m/s).
» X es el diametro de corte (m); se fija un valor de 7 um de acuerdo con la referencia [57].
> psy p; son las densidades del solido y de la suspension liquida, respectivamente (kg/m?).

> es la viscosidad dindamica del fluido (Pa-s); en este caso, su valor es de 6,056-10* Pa-s, tomado de

DWSIM a la temperatura y presion correspondientes.

» g eselvalor de la aceleracion de la gravedad (m/s?).

La mayoria de sedimentadores centrifugos se basan en la teoria sigma de Ambler, en la que se asumen particulas
homogéneas y esféricas con un flujo laminar conforme a la ley de Stokes, las cuales giran a una velocidad
angular constante en el interior de la carcasa cilindrica. Una vez obtenido el valor de la velocidad de
sedimentacion, se calcula el valor de sigma (2), que define la capacidad de clarificacion de la centrifuga. La

Ecuacion 74 relaciona el valor de sigma con el caudal de alimentacion y la velocidad previamente calculada.

B =202 Ecuacion 74

donde:

» F, _ esel caudal volumétrico de la corriente de alimentacion (m>/h). Su valor se ha obtenido a partir del

balance de materia.
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> X es el factor de sigma (m?).

A partir del valor de sigma se puede calcular la longitud del decantador mediante la Ecuacién 75:

_T['wz'Lcent r22_r12
B ' 2 Ecuacion 75
T
ry +1{

siendo:
» w es la velocidad angular (rad/s).

»  Lcen: s lalongitud del decantador centrifugo (m).
» 11y son el radio interno y externo del decantador centrifugo, respectivamente (m).

Para comprobar que se ha elegido el tipo de separador centrifugo adecuado, se calcula tanto el valor de la
aceleracion centrifuga, G,- (Ecuacion 76), como la relacion entre la aceleracion centrifuga y la aceleracion de la

gravedad (7¢;), de acuerdo con la Ecuacion 77.
Ty Ecuacion 76
Ecuacion 77

En la Figura 35 se puede comprobar que el valor obtenido de G, y el valor del diametro de la carcasa estan

dentro de la region admisible para el decantador centrifugo de tipo scroll helicoidal.

100,000
80,000
60,000 \\
A
0,000 \\ Tubulor; disk;
30.000 ~ nozzie - discharge;
N, ] velve-dischorge
20,000 N
> g \.\
>
£ 10,000 S ™
b= 8000 < -
$ 6000 ~]
= \\\_
= 4000 -
g Scroll
. 3000 conveyor
@@
o
5 2000 ]
! S
= 1
+ ggg Basket
3 centfrifuges ]
600 {batch, automatic, -— .
continuous)
400
300
200
100

2 3 4 6 810 20 30 40 6080100
Diameter of bowl or basket, in.

Figura 35. Variacion de la fuerza centrifuga con el diametro en los decantadores centrifugos [30].
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Para el desarrollo del disefio, al igual que para otros equipos, se ha utilizado el programa EES. En el ANEXO
X. Codigo del disefio del decantador centrifugo, se recogen los valores y resultados de todos los parametros
mencionados anteriormente. En la Tabla 24 se muestran los resultados obtenidos y en la Figura 36 se recoge la

informacion de los caudales y temperaturas de las corrientes de entrada y salida de cada evaporador.

FF-101
] 15
F15=3.814,72 kg/h
T15s=40,56 °C
Pis=1atm
6s

F16,=2.050,41 kg/h Fe=1.764,31 kg/h

T16=40,56 °C Te=40,56 °C

Pis=1 atm Ps=1atm

Figura 36. Diagrama y condiciones de operacion obtenidos del decantador centrifugo.

Tabla 24. Resultados del disefio del decantador centrifugo.

Paréametro Valor
Drecipiente (iN) 9

Fus (m%/h) 2,548

Gr (m/s?) 15355

L (m) 1,008

Q (r/min) 3.500

Q. (gal/min) 89,14

Qs (t/h) 1,907

ry (m) 0,0743

r2 (m) 0,1143

lor 1565

2 (m?) 24,32
Vs (m/s) 1,46-10°

4.8 Vibrotamiz

Como se menciono en el apartado 3.1.6, el disefo de este equipo no es objeto de este TFG. No obstante, en este

apartado se justificara su eleccion, segun la literatura consultados (ANEXO XII) [31].
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En la Figura 37 se muestra un esquema con el nimero de las corrientes de entrada y salida del vibrotamiz, asi

como la nomenclatura usada y el valor de cada uno de los parametros (temperatura, caudales, presiones).

16f
F16=2.050,41 kg/h

T.16=40,56 °C
Pis=1 atm
16a e Fs,=430, 40‘k h
F16,=430,91 kg/h sam 2000 g/
) (I T,.=37,78 °C
T16.=25°C Psa=1 atm
Piss=1 atm 6=
L ]
S-101

F16=2.050,92 kg/h
T1=37,78 °C
Pis=1atm
Figura 37. Diagrama y condiciones de operacion obtenidos del vibrotamiz.

El vibrotamiz de criba giratoria, modelo XZS del fabricante Xuanyu Machinery, permite separar particulas
solidas en un rango de tamafios 2 a 120 mesh (8 mm a 0,122 mm) [31]. En el catilogo técnico se encuentra
disponible con un diametro entre 0,4 m y 2,0 m, y una capacidad de 60 kg/h a 3.000 kg/h. En el caso de la planta
proyectada en este TFG, la capacidad necesaria es de 2.051 kg/h. Puede fabricarse en acero inoxidable, acero al
carbono y otro tipo de aleaciones, y se ha seleccionado un vibrotamiz de acero inoxidable para evitar la corrosion
que pueda provocar el agua de proceso a medio plazo. Ademas, admite hasta cinco tamafios de separacion ya

que tiene capacidad para cinco tamices.

4.9 Secador de tambor rotativo

El disefio de los secadores varia en funcion de la tipologia. En este caso, se ha llevado a cabo el disefio de un
secador de tambor rotativo. Es importante destacar que el método de disefio de estos equipos no es del todo
fiable y que es conveniente realizar pruebas a escala piloto, operando con el mismo material y en condiciones

de operacion muy parecidas [34].

En el secado de un solido hay transferencia simultdnea de masa y de calor, por lo que su disefio esta ligado
directamente al balance de materia y de energia. El disefio consiste en especificar el didmetro y la longitud del

secador, llevando a cabo un proceso iterativo [34].

Los datos de partida para el disefio del secador de la corriente de sélido se muestran en la Tabla 25. La cantidad

de sélido que entra al secador, asi como las humedades de entrada y de salida en base exenta se han tomado del
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balance de materia. La temperatura de entrada del s6lido se conoce a partir del balance de energia en la zona del
tamizado y lavado; este célculo se proporciona en el ANEXO XIII. Cédigo de balances de materia y energia en
la zona de lavado y en las uniones de las corrientes. La temperatura maxima que puede alcanzar el solido se
toma del diagrama de entalpia-concentracion del sulfato de magnesio y la capacidad calorifica del mismo se

puede obtener en la referencia [2].

Tabla 25. Datos de entrada del sdlido.

Datos de partida del sélido
Ls(kg/h) 1907,358
X, (kg humedad/kg s6lido) 0,0753
X, (kg humedad/kg s6lido) 0,0152

T,1(°C) 37,78
T,(°C) 48,22
¢, (kI/ kg'K) 1,546

Con respecto al gas caliente, este se obtiene de un quemador y se asume que es aire a modo de simplificacion.
La temperatura de entrada impuesta es 140 °C, la humedad absoluta es 13,08 g de humedad / kg de gas seco con

una humedad relativa del 65% a una temperatura de 25°C.

El secador opera a temperaturas por encima del punto de ebullicion de 1a humedad, por lo que en el proceso de
secado se diferencian tres zonas (Figura 38). La zona I, conocida como la zona de precalentamiento, en la que
el solido alcanza la temperatura himeda del gas. En esta zona, el secado es minimo y la humedad del gas no
varia apenas. En la zona I, la humedad superficial del slido se evapora y la temperatura del sélido permanece
casi constante. En La zona III, disminuye la velocidad de evaporacion lo que provoca un aumento de la

temperatura de salida del solido que se aproxima a la temperatura de entrada del gas [34].

Figura 38. Perfiles de temperatura del sdlido y el aire caliente a lo largo del secador [34].

En la Figura 39 se representa esquematicamente el secador continuo en contracorriente, lo que permite tener una

vision global de las variables usadas en su disefio.
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Qp
G, Y1, T4 i |
— { :
I . n
Le, X4, Tes i i

G:, Y2, T

Le, Xz, Teo

Figura 39. Esquema de las corrientes de entrada y salida en el secador en contracorriente [34].

donde:

» G, es el caudal masico del gas en base exenta de agua o seca (kg/h).

Lg es el caudal masico del solido en base seca (kg/h).

Y; es la humedad de entrada del gas Y, y la humedad de salida Y¥; en base exenta de agua (kg de

humedad/ kg de aire seco).

» X; es la humedad del sélido a la entrada X,y a la salida X, en base exenta de agua (kg humedad/kg de

solido seco).

» T (i =1,2) eslatemperatura del solido a la entrada, T} 1, y a la salida, T}, (°C).

» T; (i =1,2)eslatemperatura del gas a la entrada, T,, y a la salida, T; (°C).

Antes de plantear los balances de materia y de energia, es necesario hacer algunas suposiciones y calculos para

obtener los valores de entalpia de entrada y de salida del solido y del aire caliente. Asi, para el calculo de las

entalpias del solido se asume una temperatura de referencia, Ty f , igual a 0 °C, y la temperatura de salida del

solido se impone como la temperatura maxima T, que puede alcanzar el solido. Se usa la Ecuacion 78.

Hp; = (CL +Cy, 'Xi) ' (TLi - Tref)

donde:

Ecuacion 78

» Hp; (i =1,2) es laentalpia del solido a la entrada, H, ;, y la entalpia de salida , H; 5, (kJ/kg).

» (} eslacapacidad calorifica del solido (kJ/ kg-K).

» C,, es la capacidad calorifica del agua, asumiéndose un valor constante de 4,18 kJ/kg-K (a 25 °C).

» Latemperatura de salida del gas, T, se calcula asumiendo un niimero total de unidades de transferencia

de calor igual a 2 [34], mediante la Ecuacion 79.

TZ - Tw)

N =l(
oGt nTl_Tw

donde:

Ecuacion 79

» T, eslatemperatura himeda del gas a la temperatura de entrada (°C).

» N, es el nimero total de unidades de transferencia de calor.
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Conociendo las temperaturas de entrada y de salida del gas, se emplean las Ecuaciones 80y 81, correspondientes
al balance de materia y energia. Ahora, se puede obtener el caudal de gas caliente necesario y la humedad final

tras su paso por el secador:
Gs- (Y, —Y) =Ls- (X; — Xy) Ecuacion 80

Ls - (Hy — Hpp) = Gs(Hy — Hy) + Qp - Gs - H, Ecuacion 81
donde:
> H; (i=1,2) €8 la entalpia de entrada del solido H, y la entalpia de salida H; (kJ/kg).

> @y eslapérdida de calor con relacion a la energia aportada por la corriente de entrada del aire caleinte,

expresada en tanto por ciento. Se asume un 15% de pérdidas.

La pérdida total de calor en el secador, Pery,, expresada en kJ/h viene definida por la Ecuacion 82. Este método
de disefio se basa en repartir la pérdida de calor total entre las tres zonas de forma proporcional al nimero de
unidades de transferencia de cada una. En la primera iteracion se asignan una pérdida del 17% en la zona I, una
del 65% en la zona Il y un 18% de pérdida en la zona III.

Perg = Qp - Gs - Hy Ecuacién 82

Se calcula el niimero de unidades de transferencia de cada una de las zonas:

» Calculode N,z enla Zona III: se asume que no hay evaporacion, de modo que la humedad del gas en

el punto D de la Figura 38, es igual a la humedad de entrada del gas (Y, = Y,) y la humedad del s6lido

en ese mismo punto es igual a la humedad del s6lido a la salida del secador (Xp = X,).

Se aplica la Ecuacion 83, que permite conocer el valor de la temperatura en el punto D (Tj), tras conocer
el valor de la entalpia Hp, y la humedad. Se asume que la entalpia del solido en el punto D se determina

a la temperatura T,,,. La entalpia del s6lido se calcula mediante la Ecuacion 78.

Gs-(H, —Hp) =Lg-(H, —Hig) + qpin1 * Perg Ecuacion 83
La variacion de la temperatura se puede calcular a partir del siguiente balance de energia:

M) Ecuacion 84

S S

donde:

- ATy es la variacion de temperatura la temperatura en la zona III (°C).
- cg ©s el calor especifico himedo del aire en la zona 111 (kJ/ kg-K).
- H;jp es laentalpia del solido en el punto B (kJ/kg).

= {gpn s lapérdida de calor en la zona III del secador expresada en tanto por uno.
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El ntimero de unidades en la zona (N ,,,) viene determinada por la Ecuacion 85, aunque previamente
se calcula AT,,,;,. empleando la Ecuacion 86.

T, =T, = (Tp — T)

15901

AT, = .y
ml,g In (g:z _ 7%2) Ecuacién 85
D~ 1w
ATy

Ecuacion 86

oGty =
I ATml,,”

» Caélculode N,;; enla Zona I: al igual que en la zona III, se asume que no hay evaporacion, de modo
que la humedad del gas en el punto C de la Figura 38 es igual a la humedad de salida del gas (Y, =
Y1) y lahumedad del s6lido en ese mismo punto es igual a la humedad del s6lido a la entrada del secador

Xe = Xy).

Se aplica la Ecuacion 87, que permite conocer el valor de la temperatura en el punto C (T,), tras conocer
el valor de la entalpia H, y la humedad. Se asume que la entalpia del s6lido en el punto C se determina

a la temperatura T,,,. La entalpia del solido se calcula mediante la Ecuacion 78.
Gs' (Hz _HC) = LS' (HLA_HL1)+qp1 'PeTQ ECU.aCién 87

La variacion de la temperatura se puede calcular a partir del siguiente balance de energia:

Hyq — HL1>

Ecuacion 88
Gs - Cgp

AT,=LS-(

donde:

- AT, es la variacion de temperatura la temperatura en la zona I (°C).

- ¢y es el calor especifico hiimedo del aire en la zona I (kJ/ kg-K).

- H;, es laentalpia del sélido en el punto A (kJ/kg).

- qp es lapérdida de calor en la zona I del secador expresada en tanto por uno.

El nimero de unidades en la zona (Nyg¢,) viene determinada por Ecuacion 90, aunque previamente se

calcula AT,; empleando la Ecuacion 89.

Te =Tw = (T1 = Tp1)

ATy, = o (Tc - Tw) Ecuacion 89
Ty = Tpy
AT} Ecuacion 90

oG ty ATml,I

» Célculode N,;; enla Zona II: en esta zona se asume que se evapora toda la humedad a temperatura

constante, igual a T,,. La variacion de la temperatura (AT, ) debida a las pérdidas de calor se puede

calcular a partir del siguiente balance de energia:
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Per, g
ATyer = Qi1 - ( Q ) Ecuacion 91
Gs " Corr

La variacion de temperatura en la zona 11, viene definida por tanto por la Ecuacion 92.
ATy = (Tp — T¢) — AT ey Ecuacion 92

donde:
- AT; es la variacion de temperatura la temperatura en la zona I (°C).
qp1r €s lapérdida de calor en la zona II del secador expresada en tanto por uno.

csy es el calor especifico himedo del aire en la zona II (kJ/ kg-K).

El nimero de unidades en la zona N, viene determinada por la Ecuacion 94, aunque previamente se

calcula AT,,,;,, empleando la Ecuacion 93.

Iy

TD _Tw - (TC - Tw)

AT =
mi In (TD - Tw) Ecuacion 93
TC - Tw
ATy,
NoGt” = m Ecuacion 94
11

Con los célculos anteriores se puede comprobar si el reparto global de las pérdidas de calor se aproxima a los
supuestos iniciales. En este caso, los valores no se aproximan a los supuestos de partida, por lo que se reasignan

los valores de qp 111, Gpir> 9pr Obtenidos y se aplican las ecuaciones a partir de la Ecuacion 83.

Cuando el reparto de las pérdidas de calor calculadas en funcion del nimero de unidades de transferencias es
aproximadamente igual a los valores asignados previamente, se puede determinar la seccion transversal minima

del secador como sigue:

1+Y1)

Smin = G+ ( Ecuacion 95

F Gmax
donde:

»  Spin €s la seccion transversal minima del secador (m?).

»  Fgmax €s €l flujo maximo de gas en el secador (kg/h-m?), con un valor de 2.500 kg/ h-m? [34].

A continuacion, se calcula el diametro minimo usando la Ecuacion 96.

D2,
Sipin =T - % Ecuacion 96

donde:
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»  Dpin es el diametro minimo del secador (m).

En el calculo de la longitud del secador, se impone un flujo de gas igual al maximo. En primer lugar, se emplea
la Ecuacion 97, para calcular el coeficiente volumétrico de transferencia de calor ha, correlacion aplicable en
ausencia de datos especificos para el tipo de secador empleado [34].

0,67

ha=K- --& Ecuacion 97
min

donde:

> ha es el coeficiente volumétrico de transferencia de calor (kJ/m?-h-°C).
» K esuna constante que toma el valor de 3,5 [34].

Una vez determinado ha es posible conocer la altura de la unidad de transferencia (Ecuacion 98) y la longitud

total del secadero (Ecuacion 99).

Hygr = Gs _ Csu Ecuacion 98
° Smin  ha
Z = Hygt - (Noger + Nogerr + Nogennr) Ecuacién 99

donde:

» H,g; eslaaltura de la unidad de transferencia (m).
» Z es laaltura total del secador (m).

Finalmente, se comprueba que la relacion entre la longitud y el diametro se encuentra entre 4 y 10; en este caso
la relacion es de 5,1. En la Tabla 26, se muestran los resultados del diseno del secador. En el ANEXO XIV.

Codigo del disefo del secador de tambor rotativo, se proporcionan el codigo del disefio y los resultados.
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Tabla 26. Resultados del disefio de tambor rotativo

Parametro Valor Parametro Valor
cs1 (kJ/kg - K) 1,073 Noger 0,1681
csp (kj/kg - K) 1,056 Nogtnr 1,117
csit (K] /kg - K) 1,04 Nogteinr 0,03398

AT, (°C) 3,152 NoGt,ysa 1,319
AT, (°C) 52,64 Pery (k] /h) 137.550
ATy, (°0) 3,147 Qp (%) 15

ATml; (°C) 18,75 dpii; 0,02576

ATml;; (°C) 47,13 pi1, 0,8468

ATmly; (°C) 92,62 qp1, 0,1274

ATper (°C) 21,41 Spmin(M?) 2,142

Dimin (M) 1,652 T, 55,87

Gs (kg/h) 5172 Tc 62,13

ha (kJ/m3-h-°C) 400,6 Tp 136,2

H, (k] /kg) 148 X4 0,0753

He (kJ/kg) 154,7 X 0,0152

Hp(k//kg) 173,3 Y; 0,03524

Hya(kj/kg) 79,47 Y, 0,03524

Hyg(k]/kg) 68,74 Yp 0,01308

Hyge(m) 6,363 Z(m) 8,394

En la Figura 40 se muestra un esquema con la informacion de los caudales y temperaturas de las corrientes de

entrada y salida del secador.

F1s=4.142,41 kg/h
T15=55,87 °C
P13=1 atm

FA|R=4.027,89 kg/h
— 0
1)-101 Tar=140°C

@ PA\R=1 atm
Air
F1s=2.050,92 kg/h

T.,6=37,78 °C DE-101
P15=1 atm
F17,=1.936,40 kg/h

T,,=48,22 °C
P17=1 atm

Figura 40. Diagrama y condiciones de operacion obtenidos del secador rotativo.

410 Bombas de impulsién

En este apartado se explicara como se han determinado el perfil de presion en las corrientes que forman parte de

la planta. Se debe tener en consideracion que se han asumido despreciables las pérdidas de carga de todas las
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lineas a excepcion de las lineas 5, 7, 8 y 14, con el fin de balancear las presiones del sistema. Esto se debe a que
las pérdidas de carga en las lineas mencionadas no se pueden considerar despreciables debido a los valores de
longitud de tramo recto y las longitudes equivalentes. Considerando las pérdidas de carga, se podra estimar la
cota del punto de union entre la linea que parte del rebosadero del cristalizador (corriente 11) y la que llega como
alimentacion externa al mismo (corriente 8), como se muestra mas abajo. Las pérdidas de carga de las lineas se
han calculado teniendo en cuenta la suma de las longitudes de los tramos rectos y la longitud equivalente
asociada a los accesorios, tales como tés de union, valvulas de corte y de retencion y codos. Al no estar definido
el layout de la planta, se ha supuesto un niimero razonable de accesorios, asi como unas distancias realistas para

las dimensiones de los equipos de la planta disefiada.
Para calcular las pérdidas de carga de las lineas mencionadas se ha empleado la Ecuacion 100.

L+ZLeq uieq
Dtub 2

Ecuacién 100

hfap = 4f -
donde:
» hf,p eslapérdida de carga mecanica entre los puntos A y B (m?%/s?).

» 4f eselfactor de friccion de Darcy - Weisbach. Se define como 4 veces el factor de friccion de Fanning
f . Se obtiene haciendo uso del dbaco de Moody (ANEXO XVI), calculando previamente el nimero de
Reynolds y determinando la rugosidad relativa, que a su vez se obtiene conociendo el tipo de material

y el diametro interno.

El diametro interno se obtiene a partir del caudal volumétrico de la linea y suponiendo una velocidad
en torno a 1 m/s. El valor obtenido permite elegir el valor normalizado mas proéximo, de modo que se

recalcula la velocidad para obtener su valor real.
» L eslasuma de las longitudes del tramo recto de la tuberia que recorre el fluido (m).

»  Leg es lalongitud equivalente asociada a los accesorios de la linea. Se obtiene a partir del nomograma

(ANEXO XVI), para el cual hace falta conocer el tipo de accesorios y el diametro de la tuberia (m).
»  Upeq ©s lavelocidad real de circulacion del fluido en la linea (m/s).

Las pérdidas de carga en cada una de las lineas mencionadas se muestran en la Tabla 27.
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Tabla 27. Pérdidas de carga mecdnica en cada linea.

Linea hf 45 (M?/5?%)
5 12,66
7 7,14
8 10,20
14 7,38

A continuacion, se detalla como se ha obtenido el valor de las presiones en cada una de las lineas del sistema.

La presion de operacion del primer evaporador (FE-101) es de 0,645 atm. La presion de la corriente 3 en la cota

inferior es 1,37 atm, en la entrada del segundo efecto, igual a la presion de operacion del equipo anterior mas la

columna de liquido en el tubo de descarga del separador liquido-vapor por el que circula la corriente 3, y también

la corriente 5, que es de 7,76 m, y representa el 65% de la altura de los evaporadores. La configuracion seguida

para el evaporador de doble efecto de la planta se basan en la dispuesta en la Figura 41, consta de evaporadores

de tipo tubular y de separadores de liquido vapor para cada efecto.

S,

Vapor de—
agua p 7,

Condensado
atrapado -—H

Alimentacién =P
F,

AT

Condensado
atrapado +—H

A

Condensado
bombeado +——=

Bomba de
vacio

Condensador
contactor

!

=1 Y=s{p<{}> — Bombeado

FR

Figura 41. Configuracion de un evaporador de triple efecto basado en evaporador de tipo tubular con circulacion natural [58].

Tal y como se muestra en la Figura 42, en la corriente 5 se han considerado dos cotas: la cota superior, donde

solo hay vapor, cuya presion es 0,20 atm (presion de operacion del segundo evaporador), y la cota inferior cuya

presion es 1 atm . Es posible alcanzar la presion atmosférica debido a la longitud que se ha seleccionado para

los tubos de descarga del separador L-V, para la cual se ha tenido en cuenta la columna de liquido y las pérdidas

de carga de la linea (0,16 atm) entre la corriente 5 y el punto de unién con la corriente 6.
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7,76 m

11 4,19m

ffffffffffff )

9
7

1,16 atm
6 14

Figura 42. Esquema de la presion de las lineas comprendidas entre la salida del evaporador FE-101 y la entrada a la bomba P-101.

La corriente 6 proveniente de la zona de lavado S-101 tendra la misma presion que la corriente 5 en su cota
inferior de modo que puedan unirse, dando lugar a la corriente 7. A su vez, en la corriente 7 se produce una
pérdida de carga de 0,09 atm debido a la longitud del tramo recto y las longitudes equivalente de los accesorios.
La presion en el final de la corriente 7 es 0,91 atm. La corriente 14 tiene una presion inicial de 1 atm, por lo que

la pérdida de carga en ella debe ser igual a la de 7 (la presion inicial de la corriente 7 es de 1 atm).

Por otra parte, la presion de la cota superior de la corriente 8 es la presion de la cota inferior menos la pérdida
de carga en dicha linea (0,125 atm) y la presion debia a la columna de liquido, que tiene una altura de 1,48 m,

siendo esta la cota del punto de unién entre las corrientes 8 y 11, tal y como se muestra en la Figura 43.

Figura 43. Representacion esquemdtica del punto de union de las corrientes 8 y 11, donde h representa la altura entre el punto de union

y el rebosadero, y H es la cota del rebosadero. Por tanto, H-h es la cota del punto de union.
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La corriente 11 parte del rebosadero del cristalizador, de modo que su presion en la cota superior es la presion
de operacion del cristalizador (0,06 atm); y la cota inferior es igual a la presion de la cota superior mas la columna
de liquido correspondiente a la diferencia de cotas entre el rebosadero y el punto de union con la corriente 8,
antes mencionado. La altura del rebosadero se obtiene especificando el porcentaje de llenado del cristalizador,
que es un 62%, en este caso, por lo que su valor es de 5,67 m. Asi, las corrientes 11 y 8 se unen en un punto
donde sus presiones se igualan (0,61 atm), dando como resultado la corriente 9 Figura 43. La corriente 9° es la
impulsada por una bomba que proporciona la altura necesaria para vencer la pérdida de carga en el
intercambiador de placas, de forma que la presion a la salida del intercambiador sea la presion de operacion del
cristalizador mas la presion debida a la columna de liquido (suspension liquida) contenida en este equipo (0,80

atm).

La corriente 13 tiene una presion de 0,855 atm, que es la suma de la presion de operacion del cristalizador mas
la columna de liquido calculada con la cota del rebosadero del cristalizador y la densidad promedio del magma,
es decir, de los cristales y el licor madre contenidos en la corriente (cuyo valor es 1449,66 kg/m?). La corriente
13 es impulsada por una bomba hasta alcanzar una presion de 1,10 atm, de modo que la presion a la salida del
hidrociclon sea la presion atmosférica, pues se ha impuesto un valor de 0,10 atm para la pérdida de carga en este
equipo. Por tanto, la presion de salida de la corriente 14 y 15, es la presion atmosférica. El decantador centrifugo
aporta la energia necesaria para que el proceso de separacion mecéanica tenga lugar, de modo que se asume que
la energia mecanica requerida en este equipo, incluyendo las pérdidas, es suministrada por el motor del propio

equipo. La corriente de salida 16f se encuentra a presion atmosférica.

De acuerdo con lo anterior, para alcanzar la presion necesaria en las corrientes 9’ y 13°, se emplean dos bombas
de impulsion. El disefio de las bombas se basa en calcular la altura que tienen que proporcionar al fluido que
impulsan para que pueda circular entre dos puntos con un caudal determinado, eligiendo la mas adecuada por

catalogo.

Se aplica la ecuacion de Bernoulli entre los puntos A y B para un fluido real incompresible bombeado:

Uy
2

Up

> + hfyp Ecuacion 101

Pa Py
?+g-ZA+ +AHb=?+g-ZB+

donde:

» P,y Py son las presiones en los puntos A y B, respectivamente (Pa).
» 7,y Zg son las cotas en los puntos A y B, respectivamente (m).
» uy y ug son las velocidades del fluido en los puntos A y B, respectivamente (m/s).

> AHD es laaltura desarrollada por la bomba (m?/s?). Para obtener su valor en Pa, es necesario multiplicar
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por la densidad del fluido. Para el calculo de la altura, se ha considerado un factor de seguridad del 10%,
que es un valor recomendado en bibliografia [59]. Este factor sirve para compensar las pérdidas de carga
que no se hayan tenido en cuenta durante el disefio. Las pérdidas de carga, que no son despreciables de
las lineas 5, 7 y 8, representan entre un 10% y un 15% de pérdida respecto a la presion inicial de la
linea correspondiente. Por tanto, la pérdida de carga del resto de corrientes que no se ha calculado, se

asumen que son menores y el factor de seguridad del 10% las compensara.

» hfyp eslapérdida de carga o de energia mecanica que se produce por friccion del fluido en la linea y
en los accesorios que conectan ambos puntos, debido a cambios de direccion o de geometria localizados.
Para los tramos 9-9° y 13-13” se considera despreciable este parametro (m?%s?). Al principio del capitulo

se especifican las lineas en las que se considera la pérdida de carga mecanica.

Otro parametro caracteristico de las bombas es la altura neta positiva de succion, conocida como NPSH. Se
define como la diferencia entre la presion en la succion y la presion de vapor a las condiciones de la aspiracion,

expresada en términos de altura (m?/s?), para lo cual es preciso dividir entre la densidad del fluido.

0

P, y
NPSHgjsp = T+ g-Zy—hfu Ecuacion 102

donde:

> P9 eslapresion de vapor del fluido en las condiciones de la succion (Pa).

» hf 4, eslapérdida de carga mecénica entre el punto A y el A’, siendo A el punto inicial de la lineas y
A’ el punto de succion o entrada a la bomba (m?/s?). Igualmente, este término se considera despreciable

ya que la linea 9 no se ha incluido entre aquellas lineas en las que la pérdida de carga no es despreciable.

Para evitar que haya cavitacion, el NPSH disponible o de la instalacion donde se sitiie la bomba debe ser, al

menos, un 20% superior al NPSH requerido o de la bomba seleccionada.
NPSHgyisp = 1,2 - NPSH,eq Ecuacion 103
El tltimo parametro calculado es la potencia consumida por la bomba, definida por la Ecuacion 104.

Pyiy = AHb - F Ecuacion 104

donde:

» F es el caudal masico que pasa por la bomba (kg/s).

Los resultados obtenidos para cada una de las bombas se adjuntan en la Tabla 28.
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Tabla 28. Resultados del disefio de las bombas.

Bomba P-101 P-102
Q; (m3/h) 160,2 3,76
AHb(Pa) 37.121,58 | 10.142,63

AHb(m.c.a) 3,79 1,03
Pyriz (W) 1.652,62 10,59
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ANEXO |. CODIGO DEL DISENO DEL
EVAPORADOR DE DOBLE EFECTO

"Disefio Evaporador de multiple efecto [40, 41, 42, 43, 44, 45]"
"Datos del problema”

N=2

{U_Ef1=1,250 [kW/m~2-°C] "Coeficiente global de transferencia del efecto 1-Apuntes tecnologia
energética [41]"

U_Ef2=1,250 [kW/m~2-°C] "Coeficiente global de transferencia del efecto 2- Apuntes tecnologia

energética [41] "}

U_Ef1=0,95474 [KW/m"2-°C]
U_Ef2= 0,61657 [kW/m~2-°C]

F_1=2,5844 [kg/s] "Balance de materia"

x_1=0,10 "Dato del balance de materia"

x_5=0,3487 "Dato del balance de materia-Modificado"

T_1=294,25 [K] "Dato del enunciado"

P_vapor=1,4 [bar] "Valor impuesto"

T _in=(T_sat(Water;P=P_vapor)) "K" "Temperatura del vapor de entrada se supone que esta saturado"

Tsat_4=60+273,15 [K] "Temperatura de salida del vapor del segundo efecto"
"Balance de materia"

F _5=(F_1*x_1)/x_5 "Flujos mésicos de la disolucién concentrada"

V_total=F_1-F 5 "Vapor total generado"
"Primera iteracién:Se supone la misma cantidad de agua evaporada en todos los efectos"
V_1=V total/N

V_2=V_total/N
x_3=x_1*F 1/(F_1-(V_1))

&3



84 ANEXO 1. Codigo del disefio del evaporador de doble efecto

"Calculo de EPE efecto 2"

"Datos"

PM_MgS04=120,366 [g/mol]

PM_H20= 18 [g/mol]

DELTAH_vap=2256,4 [kJ/kg] "Entalpia de vaporizacién del agua a 1 atm"

T_ebull=100 [°C] "Temperatura de ebullicién del agua"

{T_5sat=321,15 "K" "Primera iteracion- Dato tomado de las tablas de vapor"}

x5 _MgSO4= (x_5/PM_MgSO04)/(((x_5/PM_MgS04)+(1-x_5)/PM_H20))"Composicion molar"
EPE_ef2=((8,1314)*(T_ebull+273,15)*2*In(1/(1-2*x5_MgS04)))/(DELTAH_vap*PM_H20) "Elevacién del
punto de ebullicién del efecto 2"

T 5=Tsat 4+EPE_ef2

"Célculo de EPE_j"

EPE_ef1=EPE_ef2*(x_3/x_5)
EPE_total=EPE_ef2+EPE_efl

"Calculo de diferencia de T util"

DELTAT_global=T_in-Tsat_4
DELTAT_util=DELTAT_global-EPE_total

"Célculo de diferencia de T en cada efecto"

DELTAT efl=DELTAT _util*(1/U_ef1)/(1/U_efl+1/U_ef2)
DELTAT ef2=DELTAT _util*(1/U_ef2)/(1/U_efl+1/U_ef2)

"Calculo de T en cada efecto hasta N-1 efecto”

"Céalculo EPE efecto 1 mediante la ecuacion”

x3_MgSO04= (x_3/PM_MgSO04)/(((x_3/PM_MgS04)+(1-x_3)/PM_H20))"Composicion molar"
EPE_eflit=((8,1314)*(T_ebull+273,15)"2*In(1/(1-2*x3_MgS04)))/(DELTAH_vap*PM_H20) "Elevacién del

punto de ebullicién del efecto 2"

T _3=T_in-DELTAT efl
T _5it=T_3-EPE_ef1it-DELTAT _ef2
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T_2=T_3-EPE_eflit
T_4=T _5it-EPE_ef2
error_it=abs((T_5-T_5it)/T_5)*100

"Célculo de diferencia de T util real"

EPE_total real=EPE_ef2+EPE_eflit
DELTAT _uti_real=DELTAT _global-EPE_total_real

"Balance de energia y materia reales para cada efecto"

"Datos"

T_ref=273,16 [K]

h_1=12,793 [kJ/kg] "Entalpia de la disolucién a la T de entrada-Diagrama entalpia-concentracion”
lambda_in=Enthalpy_vaporization(Steam;T=T _in)
h_2=Enthalpy(Water;T=T_2;x=1)-Enthalpy(Water;T=298;p=1,013)+Enthalpy(Water;T=T_ref;p=1,013)
h_5=-48,846 [kJ/kg] "Entalpia de la disolucion ala T_5ity x_5 de salida-Diagrama entalpia-
concentracion”

lambda_2=Enthalpy_vaporization(Steam;T=T_2)
h_4=Enthalpy(Water;T=T_4;x=1)-Enthalpy(Water;T=298;p=1,013)+Enthalpy(Water;T=T_ref;p=1,013)
h_3=209,34 "lteracion con el diagrama, ya que la Unica incégnita es x_3 y no existe una ecuacion que

relacione x_3 con h_3"

F_1*h_1+V_in*lambda_in=V_2real*h_2+F_3*h_3
F_3*h_3+V_2real*lambda_2=V_A4real*h_4+F_5*h_5
F_1=F 3+V_2real

F_3=F 5+V_4real

F 1*x_1=F_3*x_3real

"Célculo de areas"

g_1=V_in*lambda_in
g_2=V_2real*lambda_2

A_1=q_1/(U_ef1*DELTAT _efl)
A_2=q_2/(U_ef2*DELTAT_ef2)
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A_prom=(q_1/U_efl+q_2/U_ef2)/DELTAT _Uti_real

"Iteracién de areas"

DELTAT_eflit=q_1/(U_ef1*A_prom)

DELTAT_ef2it=q_2/(U_ef2*A_prom)

" ITERACION "

"Calculo de diferencia de T util real, tras iteraciéon de areas"

T_3it=T_in-DELTAT _ef1it

T_5it_2=T 3it-EPE_eflit-DELTAT_ef2it
T_2it=T_3it-EPE_ef1it

T_4it=T_5it_2-EPE_ef2
EPE_total_it=EPE_eflit+EPE_ef2
DELTAT_(til_real it=DELTAT _global-EPE_total_it

"Balance de energia y materia reales para cada efecto"

"Datos"

h_2it EES=Enthalpy(Water;T=T_2it;x=1)

h_2it=Enthalpy(Water; T=T_2it;x=1)-Enthalpy(Water;T=298;p=1,013)+Enthalpy(Water;T=T_ref;p=1,013)
h 5 it 2=-47,5 [kJ/kg] "Entalpia de la disolucién a la T_5it 2 y x_5 de salida-Diagrama entalpia-
concentracion, la misma de antes ya que la temperatura no cambia mucho"
lambda_2it=Enthalpy_vaporization(Steam;T=T_2it)
h_4it=Enthalpy(Water;T=T_4it;x=1)-Enthalpy(Water; T=298;p=1,013)+Enthalpy(Water; T=T_ref;p=1,013)
h_3it=197,7 "lteracién con el diagrama, ya que la Gnica incognita es x_3it y no existe una ecuacién que
relacione x_3it con h_3it"

F_1*h_1+V_in_it*lambda_in=V_2real it*h_2it+F_3it*h_3it
F_3it*h_3it+V_2real it*lambda_2it=V_4real_it*h_4it+F_5*h 5 it 2
F _1=F 3it+V_2real it

F 3it=F_5+V_4real it

F_1*x_1=F 3it*x_3real_it
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"Célculo de areas"

g_1lit=V_in*lambda_in
g_2it=V_Z2real_it*lambda_2it

A lit=g_1lit/(U_efl*DELTAT _eflit)
A 2it=q_2it/(U_ef2*DELTAT _ef2it)
A _prom_it=(A_Lit+A_2it)/2

"Capacidad y economia”

Capacidad=V_2real_it+V_4real it

Economia=Capacidad/V_in

"Presionesy T_2sat"

p_ef2=Pressure(Water;T=Tsat_4;x=1)
p_efl=Pressure(Water;h=h_2it EES;x=1)
T sat2=T_sat(Water;P=p_efl)

"Calculo de las dimensiones del efecto / evaporador 1"

L=12 [m]
D_ext=0,0127 [m] "3/4 inch"
D_int=0,0072 [m] "Norma TEMA"

F_1*(1/1085,6788)/n_tub_efl=pi*D_int"2/(4)*v_efl
A_lit=pi*D_ext*L*n_tub_efl

rho_steam_1=Density(Steam;P=P_vapor;x=1)
F_steam_efl=V_in_it/rho_steam_1

v_steam_1=15 [m/s]

A_shell _efl=F steam_efl/v_steam_1
A_shell_efl=pi/4*D_shell_ef1"2-pi/4*D_int"2*n_tub_efl

D_shell_ef1=0,637*SQRT(CL/CTP)*((A_1it*(P_t_1/D_ext)"2*D_ext)/L)*(1/2) "Apuntes TFD-HE13 - Shell

& Tube Heat Exchager Design"
CL=0,93 "for 90 & 45 square pitch"
CTP=1 "One tube pass"

P_t1 verif=1,5*D_ext "Valor medio del rango recomendado 1,25<P_t/D_ext<1,5"

ratio_ Ds1 L=D_shell efl/L
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"Célculo de las dimensiones del efecto / evaporador 2"

F_3it*(1/1191,466278)/n_tub_ef2=pi*D_int"2/(4)*v_ef2
A_2it=pi*D_ext*L*n_tub_ef2

rho_steam_2=Density(Steam;P=P_ef2;x=1)
F_steam_ef2=V_2real_it/rho_steam_2

v_steam_2=15 [m/s]

A_shell_ef2=F_steam_ef2/v_steam_2
A_shell_ef2=pi/4*D_shell_ef2"2-pi/4*D_int"2*n_tub_ef2
D_shell_ef2=0,637*SQRT(CL/CTP)*((A_2it*(P_t2_2/D_ext)"2*D_ext)/L)*(1/2)
P_t2_verif=1,5*D_ext "Valor medio del rango recomendado 1,25<P_t/D_ext<1,5"
ratio_Ds2_L=D_shell_ef2/L
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Resultados

Aq =160,8 [m?]

Aprom = 137.8 [m?)
Capacidad = 1,8432 [kg/s]
ATeqr = 16,82 [K]
ATgiobal = 49,32 [K]

Dext = 0.0127 [m]
Economia = 1,594 [kg'kg]
EPEigta) = 6.467 [K]

Fi =2.584 [ko/s]
Fateamert = 1421 [m¥/s]
hait = 26563 [kJ/kg]

hg = 2605 [kl/kg]

L=12 [m]

N =2

PMyugsos = 1204 [g/mol]
Pz 2 = 0,04152 [m]

gy = 2581 [kl/s]

ratiopgy,. = 0,03068
Tsatg = 333.2 [K]

T3 = 365655042613 [K]
Tg = 337.623461853 [K]
Tin = 382,56 [K]

Uz = 0,6166 [kWW/mZ-°C]
Vorealt = 0,886 [kg/s]
verp = 0,1208 [m/s]
Vsteam2 = 15 [m/s]

¥ =01 [%p/p]

x5 = 0,3487 [%p/p]

A =137.8 [m?]
Agromit = 138.3 [m?]
CL =093

ATegii= 19,62 [K]
AT = 42,85 [K]

Dipt = 0.0072 [m]
EPEes = 1.994 [K]
EPEigtal = 6,008 [K]
Fz =1.701 [kg's]
Fsteam,erz = 6.799 [m?¥s]
haitees = 2657 [kl/kg]
hai = 2505 [kJ/kg]

ho = 2280 [klikq]
Mupef1 = 287.8

Peft = 0.6538 [bar]

Piz verit = 0,01905 [m]
Qqit = 2681 [kJ/s]
ratiopgz | = 0,06413
T1=294.3 [K]

Tap = 362.9 [K]

Tey = 338 082667215 [K]
Tret = 273.2 [K]

Vq =0.9216 [kg/s]
Vireal = 0.9602 [ka/s]
Vip = 1,157 [ka/s]
Vigtal = 1.843247 [kg/s]
%3 = 0,1554 [%p/p]

Az =1254 [m?]
Asheler = 0.09474 [m?]
CTP=1

ATerr = 26,04 [K]

ATt reatit = 43.31 [K]
Depenert = 0.3682 [m]
EPEcnit = 1.535 [K]
EPEtotal real = 6,008 [K]
Fai=1,69840 [kg/s]

hy = 12,79 [kl/kg]
ha=209.3 [kJikg]

hs = 48,85 [kl/kg]

hzt = 2287 [k/kg]
Mub,efz = 269.7

Pefz = 0,1993 [bar]

P:q =0,01993 [m]

qz = 2013 [kJis]

Psteam,1 = 0.8085 [kg/m?]
T2=1364,1 [K]

T4= 3336 [K]

Tsiz = 337.6 [K]

Tsatz = 361.3 [K]

V3 =0,9216 [kg/s]
Varealit = 0.9572518 [kg/s]
Vin,t= 1.149 [kg/s]
*3ygs0e = 0.02678 [%om/m]
Xareal = 0.1519 [%p/p]

Azp =138.7 [md]
Agnelerz = 04533 [m?]
AHyap = 2256 [kl/kg]
ATemit= 23,7 [K]

ATt real = 43.31 [K]
Dsnenerz = 0.7695 [m]
EPE.p = 4.473 [K]

erroryg = 0.136

Fs =0.7412 [kg/s]

hg = 2557 [kl/kg]

hag = 197.7 [kl/kg]

hs 2 =-47.5 [klikg]

hin = 2232 [kJ/kg]

PMyz0 = 18 [g/mol]

Pt veris = 0,01905 [m]
Puapor = 1.4 [bar]

gt = 2027 [kl/s]

Psteamz = 0.1303 [kg/m?]
Tor = 361,3189 [K]
Tar=3331 [K]

Tepun = 100 [°C]

Ugpq = 0,9547 [KW/m2-°C]
Worga = 0,883 [ka/s]

Ver1 = 0,2031 [mis]
Vsteam,1 = 15 [m/s]
XBpg504e = 0.07413 [%m/m]
Harealip = 0.1522 [%ep/p]



ANEXO II. ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LOS
EFECTOS DEL EVAPORADOR

L Fsit v Dext Dint Dext N hs h. u EToE

(m) |(kg/s)| (m/s) (m) (m) |(inch)| ™" |(W/kg-K) | (W/kg-K)| (W/kg"K)
Evaporador1| 6 | 1,7 | 0,1232 | 0,01905 | 0,01021 | 3/4 | 236 | 775,08 |3.443,80| 632,69 |49%
Evaporador2| 6 | 1,7 | 0,0734 | 0,01905 | 0,01021 | 3/4 | 238 | 461,02 [2.637,69| 392,46 | 69%
Evaporador 1| 6 1,7 | 0,1652 | 0,0127 | 0,0072 | 1/2" | 354 |1.017,23|2.928,20| 754,96 |40%
Evaporador2| 6 | 1,7 | 0,0984 | 0,0127 | 0,0072 | 1/2" | 356 | 602,39 [2.242,79| 474,85 | 62%
Evaporador1| 8 | 1,7 | 0,1643 | 0,01905 | 0,01021 | 3/4 | 177 |1.218,05|3.443,80| 899,80 |28%
Evaporador2| 8 | 1,7 |0,09786|0,01905 | 0,01021 | 3/4 | 179 | 670,60 [2.637,69| 534,67 |57%
Evaporador1| 8 | 1,7 | 0,2202 | 0,0127 | 0,0072 | 1/2" | 266 |1.474,46|2.928,20| 980,66 |22%
Evaporador2| 8 | 1,7 | 0,1312 | 0,0127 | 0,0072 | 1/2" | 268 | 888,15 [2.242,79| 636,21 |49%
Evaporador 1| 10 | 1,7 | 0,2053 | 0,01905 | 0,01021 | 3/4 | 142 |1.424,76|3.443,80|1.007,81 | 19%
Evaporador2| 10 | 1,7 | 0,1223 | 0,01905 | 0,01021 | 3/4" | 143 | 865,61 [2.637,69| 651,73 | 48%
Evaporador1| 10| 1,7 | 0,2753 | 0,0127 | 0,0072 | 1/2" | 213 |1.901,80(2.928,20|1.152,97 | 8%
Evaporador2| 10| 1,7 | 0,164 | 0,0127 | 0,0072 | 1/2" | 214 |1.143,97(2.242,79| 757,56 |39%
Evaporador 1| 12 | 1,7 0,33 0,0127 | 0,0072 | 1/2" | 177 |2.307,46|2.928,20|1.290,52 | -3%
Evaporador2| 12 | 1,7 | 0,1698 | 0,0127 | 0,0072 | 1/2" | 179 |1.199,26 (2.242,79| 781,42 |37%
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ANEXO Ill. TABLAS DE VAPOR

Aguay Vapor Saturados (Presion)

p, MPa bar t°C Densidad, kg/m? ‘ ’ Energia interna, kJ/kg l ‘ Entalpia, kJ/kg ‘ ‘ Entropia, kJ/(kg-K)

[ Pe Ut Ug b hg Ah S S As

0,0006117  0,006117 0,01 99979 000486 00 23749 00 2500,9 2500,9 0,0000 91555 9,1555
0,0010 0,010 6,97 99986 000774 293 23845 293 25137 2484 4 01059 89749 88690
0,0012 0,012 9,65 99968  0,00920 406 23882 406 2518,6 24780 0,1460 89082  8,7623
0,0014 0,014 11,97 99946  0,01065 503 23913 503 2622,8 24725 01802 88521 8,6719
0,0016 0,016 14,01 99920 0,01209 588 23941 8 2526,5 24677 02100 838035 8,5935
0,0018 0,018 15,84 99893  0,01351 66,5  2396,7 66,5 25299 24634 02366 87608 8,5241
0,0020 0,020 17,50 99864 001493 734 23989 734 2532.9 24594 02606 87226 84620
0,0024 0,024 20,41 99808 001774 856 24029 857 25382 24525 0,3024  8,6567 83544
0,0028 0,028 2294 99751 002052 96,2 24064 96,2 25428 24466 03382 86012 8,2631
0,0032 0,032 25,16 99696 002328 1055 24094 1055 2546,8 24413 03695 85533 8,1838
0,0036 0,036 2715 9943 0,02602 1138 24121 1138 2550,4 2436,6 03973 85110 8,1138
0,0040 0,040 28,96 99592 002874 1214 24145 1214 25537 24323 04224 84734 8,0510
0,0045 0,045 31,01 99530 003212 1300 24173 1300 2557 4 2427 4 04507 84313 7,9806
0,0050 0,050 3287 99470 003548 1377 24198 1378 2560,7 24230 04762 83938 79176
0,0055 0,055 3458 99413 003882 1449 24221 1449 2563,8 24189 04995 83599 7,8605
0,0060 0,060 36,16 99359 004214 1515 24242 1515 2566,6 24152 05208 83290 7,8082
0,0065 0,065 3763 99306 004544 1576 24262 1576 2569,3 24116 05406  8,3007 7,7601
0,0070 0,070 39,00 99255 004872 1633 24280 1634 25117 2408.4 05590 82745 7,7154
0,0075 0,075 40,29 99206 005199 1687 24298 168.8 25740 2405,3 05763 82501 76738
0,0080 0,080 4151 99159 005525 1738 24314 1738 2576,2 24024 05925 82273 7,6348
0,0085 0,085 4266 99113  0,05850 1787 24330 1787 2578,3 23996 06078 82060 7,5982
0,0090 0,090 4376 99069 006173 1832 24344 1833 2580,2 23970 06223 81858 7,5635
0,010 0,095 4481 99025 006495 1876 24358 1876 25821 23945 06361 81668 7,5308
0,010 0,10 4581 98983 0,06817 1918 24372 1918 25839 23921 06492 81488  7,499%
0,011 0,11 47,68 98903 007456 1996 24397 1997 2587 2 23875 06737 81154 74417
0,012 0,12 4942 98826 008092 2069 24420 2069 2590,3 23834 0693 80849 7,3887
0,013 0,13 51,03 98753 008724 2137 24441 2137 2593 1 23794 07172 80570 7,3398
0,014 0,14 52,55 98682 009354 2200 24461 2200 25958 23758 07366 8,031 7,2945
0,016 0,16 55,31 98550  0,10604 2316 24497 2316 2600,6 23691 07720  7,9846 72126
0,018 0,18 57,80 98428 0,11844 2419 24530 2420 2605,0 2363,0 08036 79437  7,1402
0,020 0,20 60,06 98313  0,13075 2514 24559 2514 2608,9 23575 08320 79072 7,752
0,024 024 64,05 98103 015515 2681 24612 2682 26159 23477 08819 78442 6,9623
0,028 0,28 67,52 97913 017928 2826 24656 2827 26218 23392 09247 77912  6,8664
0,032 0,32 70,59 97740 020319 2955 24696 2955 26271 23316 09623 7,7453  6,7830
0,036 0,36 7335 97580 022690 3071 24731 3071 26318 23247 09958  7,7050  6,7092
0,040 040 75,86 97430 025044 3176 24764 3176 2636,1 23184 1,0261 7,669 6,6429
0,045 045 78,72 97256 027965 3296 24800 3296 2640,9 23112 1,0603 76288 6,5686
0,050 0,50 81,32 97094 030864 3405 24832 3405 26452 23047 10912 75930 65018
0,055 0,55 83,71 96942 033744 3505 24862 3506 26492 22986 11194 75606 6,4412
0,060 0,60 85,93 96799 036607 3598 24890 3599 26529 22929 11454 75311 6,3857
0,065 0,65 87,99 96663 039454 3685 24916 3686 2656,3 228717 11696 75040 6,3345
0,070 0,70 89,93 96534 042287 3767 24939 3768 26594 22827 11921 74790 6,2869
0,075 0,75 91,76 96411 045107 3844 24961 3844 26624 2719 12132 74557 6,2425
0,080 0,80 93,49 96293 047914 3916 24982 N7 2665,2 2735 12330 74339 6,2009
0,085 0,85 9513 961,79 050709 3985 25002 3986 26678 22692 12518 74135 6,1617
0,090 0,90 96,69 960,70 053494 4051 25021 4052 2670,3 22651 12696 73943 6,1246
0,095 095 98,18 95965 056269 4114 25039 415 2672,7 22612 12866 73761 6,0895
0,10 0 9961 95863 059034 474 25055 475 26749 2257 4 13028 73588 6,0561
0,11 1,1 102,29 95669 064539 4287 25088 4288 26792 2250,3 13330 73269 5,9938
0,12 1,2 104,78 95486 0,70010 4392 25117 4394 26831 2437 1,3609 72977 5,9367
0,13 1,3 10711 95313  0,75453 4491 25143 4492 2686,6 2315 1,3868 72709 5,8840
0,14 1,4 109,29 95149 080869 4583 25169 4584 2690,0 2316 14110 72461 5,8351
0,15 1,5 111,35 94992 086260 4670 25192 467 1 26931 2226.0 14337 72230 5,7893
0,16 1,6 113,30 94841 091629 4752 25214 4754 2696,0 2220,7 14551 72014 5,7463
0,17 1,7 115,15 94697 096976 4830 25235 4832 26988 22156 14753 71812 5,7059
0,18 1,8 116,91 94557 1,0230 4905 25254 4907 271014 2210,7 14945 71621 5,6676
0,19 19 118,60 944 23 1,0761 4976 25273 4979 27039 2206,0 156127 71440 5,6313
0,20 2,0 120,21 942 94 11291 5045 25291 5047 2706,2 22015 15302 71269 55967
021 21 121,76 94168 11818 5111 25308 5113 27085 21972 15469 71106 5,5638
0,22 22 123,25 94047 12345 5174 25324 5176 27106 21930 15628 70951 55323
0,23 23 124,69 939,28 1,2869 5235 25340 5237 2112,7 21889 15782 70803 55021
0,24 2, 126,07 938,13 13393 5294 25354 5296 27146 21850 15930  7,0661 54731
0,25 25 12741 937,02 13915 5351 25368 5353 2716,5 21811 16072 70524 54452
0,26 2,6 128,71 93593 14436 5406 25382 5409 2718,3 21774 16210  7,0394 54184
0,27 2,7 129,97 934,86 14955 5460 25395 5462 27200 21738 16343 70268 53925
0,28 28 13119 93383 15474 5511 25408 5514 21217 2170,3 16471 70146 53675
0,29 29 132,37 932,81 15992 5562 25420 5565 21233 2166,8 16596  7,0029 5,3433
0,30 30 133,52 931,82 16508 5611 25432 5614 21249 21635 16717 69916 53199
0,31 31 134,64 930,85 1,7024 5659 25443 566,2 27126,4 2160,2 16835 69807 52972
0,32 32 135,74 92990 1,7539 5706 25453 5709 21218 21570 16949 69701 5,2752
0,33 33 136,80 928 96 1,8052 5751 25465 5755 21293 21538 1,7060 69598 5,2538
0,34 34 137,84 928,05 18565 5795 26475 5799 2730,6 2150,7 17168  6,9498 5,2330
0,35 35 138,86 927 15 19077 5839 25485 5843 21320 14717 172714 69401 52128
0,36 36 139,85 92627 1,9589 5881 25494 5885 27332 21447 1,73717 69307 51931
0,37 37 140,82 92540 2,0099 5923 25504 5927 21345 21418 17477 69216 51739
0,38 38 14177 924 55 20609 596,3 25513 5968 271357 21390 17575 69126 5,1551
0,39 39 142,70 92371 21119 6003 25522 600,7 2736,9 2136,2 1,7671  6,9040 51369
0,40 40 143,61 92289 21627 6042 25531 6047 27381 21334 1,7765  6,8955 51190
0,42 42 145,38 92128 22642 6118 25548 6123 2740,3 21280 17946 68791 5,0846
044 44 147,08 919,72 23655 6191 2556,4 6196 271424 21228 18120 6,8636 5,0516
0,46 46 148,72 918,20 24666 626,1 25579 6266 2744 4 21177 18287 68487 5,0199
0,48 48 150,30 916,73 25674 6329 25593 6335 2746,3 21128 18448 68344 4,9895
0,50 50 151,83 91529 26680 6395 25607 6401 2748 1 2108,0 1,8604 68207 4,9603
0,52 52 153,31 91389 2,7685 6459 25621 6465 27499 21034 18754  6,8075 49321
0,54 54 154,75 91252 2,8688 652,1 2563,3 652,7 21515 2098,8 1,8899  6,7948 4,9049
0,56 56 156,15 91118 29689 6582 25645 6588 27531 2094 4 19040 67825 48786
0,58 58 157,51 909 87 30689 6640 25657 664.7 21547 2090,0 19176  6,7707 48531
0,60 6,0 158,83 908,59 31687 6697  2566,7 6704 2756 1 20858 19308 67592 48284
0,62 6,2 160,11 907 34 32684 6753 25679 6760 2757 .6 20816 19437 67482 4,8045
0,64 64 161,37 906,11 3,3680 680,7 25689 6814 27589 20775 19562 6,7374 47813
0,66 6,6 162,59 904 91 34675 6860 25700 686,7 2760,3 20735 1,9684 67270  4,7587
0,68 6,8 163,78 903,72 35668 6912 25709 6919 27615 2069,6 19802 67169 47367
0,70 7,0 164,95 902 56 36660 6962 25719 6970 2762,8 2065,8 19918  6,7071 47153
0,72 72 166,09 90142 3,7652 7012 25727 7020 27639 2062,0 20031  6,6975 4,6944
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ANEXO IV. CODIGO DEL BALANCE DE ENERGIA
EN EL INTERCAMBIADOR DE PLACAS

"BALANCE DE ENERGIA"
"Datos fluido caliente”

T _1¢=398,95[K]

P_c=2,38 [bar]

Mc=0,275 [kg/s]
H_1c¢=2714 [kJ/kg] "Tablas de vapor; P_c=2,38 bar"

"Datos fluido frio"

T_1f= 313,98[K]

Mf=55,03 [kg/s]

H_1f=-2135,61[kJ/kg] "Tomado de DWSIM P_f=1,013 bar"
Cp_f=2,836795[kJ/kg-K] "Tomado de DWSIM P_f=1,013 y T=Tmedia "

"Calor transferido"

Q=601030,8 [W]

"Balance de energia fluido Caliente"

Mc*H_1c=Q/1000+Mc*H_2c
T _2c=TEMPERATURE(Water;h=H_2c;P=P_c) "Supongo la misma presion"

"Balance de energia fluido Frio"

Mf*H_1f+Q/1000=Mf*H_2f
Q/1000=Mf*Cp_f*(T_2f-T_1f) "Se obtiene T_2f"

Resultados
Cpr = 2,837 [kJikg-K] Hie = 2714 [ki/kg] Hqf=-2136 [ki/kg] Hpe = 5284 [kl/kg]
Mc = 0,275 [kg/s] Mf = 55,03 [kg/s] Pe =2,38 [bar] Q =601031 [W]
Tir =314 [K] Toe = 398,9 [K] Tos = 317.8 [K]
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Hos = -2125 [kl/kg]
Tye=399 [K]



ANEXO V. CATALOGO ALFA LAVAL.
INTERCAMBIADOR DE CALOR DE PLACAS

Alfa Laval MA30

Intercambiador de calor de placas

La lnea Industnal de Alfa Laval s una ampla gama de
productos utilizados en practicaments todos los tipos de
industria.

Disenado pera una sta capacidad, este modelo ofrecs un
excelente rendmiento térmico. Existe una extensa selecoidn
de tipos da placas y juntas.

Aplicaciones

Biotecnologia y farmacia
Productos guimicos

Energla y suministros
Alimentacion y bebidas

Hogar y cuidado perscnal
Climatizacion y refngsracion
Maguinaria y fabedcacion
Industria navel y transportes
Mneria, minerales y pigmentos
Pulpa y papel AL
Semiconductores y electronica
Ac=ro

Tratamiento de aguas y residucs

Ventajas

e Ala eficiencia energética: bajo coste operativo

e Configuracion flexible: posibiidad de modificar la superficie
de transmision de calor

e Facil de instalar: diseno compacto

* Mazantenimiento sendillo: facil d= abrir para su Inspeccién y
Impigeza, y facil d= limpiar mediante limpisza in situ

e Acceso a la red mundial de servicio de Alfa Laval

Caracteristicas

Cada d=tale esta cuidadosamente disenado para garantizar
& rendimiente aptimo, el m&amo tiempo de disponiblidad
y un mantenimiento sencifo. Seleccion de caracteristicas
disponibles:

Sistema de dineacion de S puntos
Colgador reforzado

Superfice de distnbucicn en forma de tableta d2 chocolate
Junta pegada

Cémara de fuga

Caja de cojnetes

Cabeza de perno fila

Abertura de pemo en ojo de ceradura
Gancho de elevacion

Forro

Arandela de cierre

Rodllo de placa de presién

Cubierta de perno
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Funcionamiento prolongado

con el porfolio de Service Alfa Laval 360°

Nuestroe numeroscs servicios garantizan & mejor
funcionamiento de sus equipes Alfa Laval a b largo d= todo
su ciclo de vida. La dsponibilidad de piezas y & compromiso
y especializacidn da nuestro equipo le garantizan la maxima
tranguilidad.

Arranque

* Instalacian

* Supervisicn de b nstakcon
* Puesta en marcha

yo
* Stock exclusivo
* Documentacidn técnica
* Asstenca telefnics
: Formacion

Mantenameento Re=olucdn de problemas

* Servicos de impieza

* Reacondicionamiento Mejoras

* Reparasian * Actusiizacion de equipos

* Heramientas de servido * Radiseno

* Repusstos * Susttucion y retroadaptacion

Supervision
* hspectitn de estado
* hspectidn del undonarmiento
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ANEXO V. Catalogo Alfa Laval. Intercambiador de calor de placas

Plano de dimensiones

Datos de funcionamiento

Medidas en mm (pulgadas) Marco, Pregi6n méx. de Temperatura méx. de disefio
» c6digo de PV disefio PC/F)
61 (22.1) (barg/psig)
i FM, ASME 6.9/100 180/356
. ‘éﬂét FM. PED 10.0/145 160/320
e - FG, ASME 10.7/155 250/482
kN o FG, PED 16.0/232 210/410
[ b FD, ASME 21.5/312 250/482
<l FD, PED 25.0/362 180/356
|
b= ™ Presién y temperatura nominal pueden ser ampliables previa
. solicitud.
(b
.- .
:O = Conexiones embridadas
I g ] % FM, ASME ASME B16.5 Class 150 NPS 14/NPS 12
1585 - 6820 (6.6 - 220.17) | FM, PED EN 1092-1 DN350/DN300 PN10
Tipo W h ASME B16.5 Class 150 NPS 14/NPS 12
i L e pa—  FGLASME ASME B16.5 Class150 NPS 14/NPS 12
MARD-FO ") 1170 (46.17) 521 (20.5) FG, PED EM 1082-1 DN350/DN300 PN16
ASME B16.5 Class 150 NPS 14/NPS 12
Datos técnicos FD. ASME ASME B16.5 Class 300 NPS 14/NPS 12
Placas FD, PED EN 1092-1 DN350/DN300 PN25
Norbm Tipo Ganal libre, mm (pulgadas) ASME B16.5 Class 300 NPS 14/NPS 12
MAS0-M Placa sencilla 5.0 (0.20) EN1082-1 estandar corresponde a GOST 12815-80 y GB/T
9115.
Materiales
Placas de transferencia 316/316L, 254

térmica C-276
Ti

Juntas de campo NEBR, EFDM, FKM

Conexiones embridadas Acero al carbono

Marco y placa de presion  Acero inoxidable, pintdo con resina

epoxi

Existen otros materiales disponibles previa solicitud.

Puede no ser posible configurar todas las combinaciones

opcionales.



ANEXO VI. GRAFICAS DEL FACTOR DE
CORRECCION F DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR
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Fig. 4. Parallel-flow, one-pass—one-pass plate heat exchanger
(n =24, r = 12/12, flow arrangement 20).
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Fig. 3. Counterflow, one-pass—one-pass plate heat exchanger Fig. 5. One-pass-four-pass plate heat exchanger (n =24, r =
(n =24, r =12/12, flow arrangement NI). 12/3, flow arrangement NO).
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ANEXO VII. ANALISIS DE SENSIBILIDAD DEL
INTERCAMBIADOR DE PLACAS

Correlacion Andlisis de hy F¢ Fe U Factor de Area
sensibilidad | (W/m?2K) | (m?-K/W) | (m2-K/W) | (W/m?K) | correccién (m?)

1 Andlisis 1 1160,89 - - 1.050,34 1 6,89

2 Andlisis 2 1583,99 - - 1.385,07 1 5,23

5 Andlisis 3 2321,78 - - 1.918,03 1 3,77

6 Analisis 4 2375,98 - - 1.954,87 1 3,70
Articulo Analisis 5 1866,57 - - 1.596,40 1 4,53
1 Anélisis 6 1160,89 0,002 0,001 253,03 1 28,61

2 Analisis 7 1583,99 0,002 0,001 268,67 1 26,94

5 Analisis 8 2321,78 0,002 0,001 283,98 1 25,49

6 Analisis 9 2375,98 0,002 0,001 284,78 1 25,42
Articulo Anilisis 10 1866,57 0,002 0,001 275,75 1 26,25
1 Andlisis 11 1160,89 0,0002 0,0001 798,68 1 9,06

2 Analisis 12 1583,99 0,0002 0,0001 978,49 1 7,40

5 Analisis 13 2321,78 0,0002 0,0001 1.217,48 1 5,95

6 Andlisis 14 2375,98 0,0002 0,0001 1.232,22 1 5,87
Articulo Analisis 15 1866,57 0,0002 0,0001 1.079,44 1 6,71
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ANEXO VIII. CODIGO DEL BALANCE DE
ENERGIA EN EL CRISTALIZADOR

"Balance de energia del cristalizador"
"Datos"

M_10=198113,80/3600 [kg/s]
M_11=191615,63/3600 [kg/s]
M_12=0,2911 [kg/s]
M_13=1,5139 [kg/s]

T _12=40,556+273,15 [K] "Dato del enunciado-T=105°F"
EPE=4,444 [K] "8°F es la elevacion del punto de ebullicion”
T _12sat=T_12-EPE

"Balance de energia global del sistema; corrientes 10,11,12,13"

H_10=-31*2,326 [kJ/kg] "Diagrama de concentracion-entalpias;T=112,37 °F; P=1,013 bar
X_MgS04=0,3061"

H_11=-37*2,326 "Diagrama de concentracion-entalpias;T=105 °F; P=1,013 bar X_MgS04=0,3060"
H_13=-75*2,326 [kJ/kg] "Diagrama de concentracion-entalpias; T=105°F, X_MgS04=0,37, he tenido en
cuenta la concentracion de toda la corriente, no sélo la de los cristales"
H_12=Enthalpy(Steam;T=T_12;P=0,0597) "El vapor esta sobrecalentado: Tvapor = Tsolucién en el
cristalizador"

H_12sat=Enthalpy(Steam;T=T_12sat;P=0,0597) "Despreciando el sobrecalentamiento"

M_10*H_10=M_11*H_11+M_12*H_12+M_13*H_13+Per _cris
Porcentaje_per=abs(Per_cris/(M_10*H_10)*100)

M_10*H_10=M_11*H_11+M_12*H_12sat+M_13*H_13+Per_cris_sat
Porcentaje_per_sat=abs(Per_cris_sat/(M_10*H_10)*100)
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ANEXO VIII. Codigo del balance de energia en el cristalizador

Resultados

EFE =4.444 [K]

Hiz = 2675 [kl/kg]

Mg = 55.03 [ka/s]

My3 = 1,514 [%]
Porcentajeper = 3,207 [%]
Tizsgt = 3093 [K]

Hig =-72.11 [kl/kgq]
Hizsat = 2566 [kl/kq]
Myy = 53,23 [kg/s]

Pereris = 127.2 [KW]

Porcentajeper st = 3,269 [%]

Hyy =-86.06 [kJ/kg]
Hyz = -174.5 [kl/kg]
Miz = 0,2911 [kg/s]
Pereris sat = 129.7 [kW]
Ti2= 337 [K]



ANEXO IX. CODIGO DEL DISENO DEL
HIDROCICLON

"Disefio hidrociclon [27, 53]"
"Usando la geometria de Rietema [28] "

"Datos"

M_aguas=3542,561[kg/h] "Balance de materia"
rho_aguas=1350 [kg/m”3] " Documento PQ"

M_ cristales=1907,358[kg/h] "Balance de materia"
rho_cristales=1680 [kg/m”3] "Documento PQ"

F_v=(M_aguas/rho_aguas+M_cristales/rho_cristales)/3600

DeltaP=10000[Pa]

Eu=1200 "Tomado del articulo 1"
C_compro=(M_cristales/rho_cristales)/(M_aguas/rho_aguas+M_cristales/rho_cristales)*100
"Concentracién volumétrica de sélidos"

C=30,2 [%] "Concentracidn volumétrica de sélidos"

mu=0,0006056 [Pa-s] " Dato tomado de DWSIM a T=313,71K y P=101325 Pa"

"Dimensiones Rietema"

Df/Dc=0,28
Do/Dc=0,34
Du/Dc=0,20
L/Dc=5

"Céalculo numeros adimensionales"

Eu=(2*deltaP)/(rho_aguas*v"2)
v=(4*F_v)/(Pi*Dc"2)

Re=(rho_aguas*Dc*v)/mu

"Como las concentraciones de los solidos es mayor que 10%"

Stk_50*Eu=(0,006[In(1/Rf)]*2,37)*exp(6,84*(C/100))
Rf=(32,8*(Du/Dc)"1,53*(Re)(-0,34))*exp(3,70*(C/100))
Stk_50=(X_50"2*(rho_cristales-rho_aguas)*v)/(18*mu*Dc)
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ANEXO IX. Cadigo del disefio del hidrociclon

Resultados

C =30.2 [%]
&P =10000 [Pa]

Du = 0,02188 [m]
L=0547 [m]
Meristales = 1907 [kg/h]
Paguas = 1350 [kg/m?]
v= 01111 [m/s]

Ceompro = 30,2 [%6]
Df = 0,03063 [m]

Eu =1200
pn =0.0006056 [Pa-s]
Re = 27095

Peristales = 1680 [kg/m?]
¥gp=0,000001077 [m)]

Dc =0,1094 [m]
Do = 0,03719 [m]

F, =0,001044 [m¥s]
Maguas = 3543 [kg/h]
Rf= 02658

Stkep = 3,566E-08



ANEXO X. CODIGO DEL DISENO DEL
DECANTADOR CENTRIFUGO

"Disefio Centrifuga [30]"
"Datos"

F _f=3814,716 [kg/h] "Datos balance de materia-Corriente 15. Alimentacion”

F_L=1907,358 [kg/h] "Datos balance de materia-Corriente 15. Liquido"

F s=1907,358 [kg/h] "Datos balance de materia. Solido"

rho_s=1,68 [g/cm”3]

rho_1=1,35 [g/cm”3]

mu=0,0006056 [Pa-s] " Dato tomado de DWSIM a T=313,71K y P=101325 Pa-Igual que el hidrociclén"
X=7*10"(-6) [m] " Tres veces el diametro de corte del hidrociclon "

0=9,81 [m/s"2]

r_ 2=r_1/0,65

OMEGA_1=3000 [r/min] "Dato valor tipico-PERRY [30]"

"Célculo capacidad de liquido y sélido, para conocer el diametro del sedimentador centrifugo”

F_v_15=F_L*(1/(rho_L*1000))+F_s*(1/(rho_s*1000))
Q_L=F_L*(l/rho_L)*3,78541*(1/60) [gal/min]
Q_S=F_s*(1/1000) [t/h]

"Datos a partir de las tablas de Especificaciones y Caracteristicas de rendimiento de centrifugas tipicas-
PERRY [30, 57]"

D_recipiente= 9 [in]
r_2=(D_recipiente/2)*(0,0254) [m]
omega= 3500 [r/min]

"Célculo velocidad de sedimentacién”

V_s=(X"2*(rho_s-rho_1)*1000*g)/(18*mu)

" Célculo de sigma"
F v_15*%(1/3600)=2*V_s*SIGMA

"Célculo de la longitud a partir de del valor de sigma"

SIGMA=(Pi*(omega/60)"2*L)/g*(r_2"2-r_172)/LN(2*r_2"2/(r_2"2+r_1"2)) "Ecuacioén 4.40 libro decanter
centrifugal handbook [56]"
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102 ANEXO X. Codigo del disefio del decantador centrifugo

"Célculo de G/g aceleracién centrifuga”

Gr=((omega*(1/60)*2*Pi)"2*(D_recipiente/2)*0,0254)
r_Gr= Gr/g "Relacion entre aceleracion centrifuga y gravedad"

Resultados
Drecipiente = 9 [in] Ff= 3815 [kg/h] FL = 1907 [kg/h]
Fe = 1907 [kg/h] Fy 15 = 2,548 [m3/h] g=9.81 [m/s?]
Gr = 14355 [m/s?] L=1,008 [m] uw =0,0006056 [Pa-s]
@ = 3500 [r/min] 4 = 3000 [r/min] (. = 89,14 [gal/min]
Qg = 1,907 [t/h] pr = 1,35 [g/lem?) ps = 1,68 [g/cm?)
ry =0,0743 [m] rz =0,1143 [m] rar = 1565

T =2432 [m?] Vg = 0,00001455 [m/s]  X=0,000007 [m]



ANEXO XI. CATALOGO DEL DECANTADOR
CENTRIFUGO

SOLIDS COoNTRAOL

1.5 9 inch (220mm) Decanter Centrifuge

The 9 Inch Decanter Centrifuge is a baby centnfuge which is the one of the world smallest industry decanter. The bowl
of the centrifuge is 9 inch (220mm). As the compact design. it is popular for client to use it in small capacity or limited
space application for solids and liquid scparation. It is also considered to be the best choice for experiment testing with
decanter centrifuge.GN 9 inch decanter centrifuge is optional in three types includes: fixed gear box dnve, fully hydrau-
lic drive, and vanable frequency drive.

GNLW224D
Max Capacity 130 Vmin 130 Umin
Bowl Diameter 9inch(220mm) Qinch(220mm)

Bowl Length 20inch{670mm) 35inch(390mm)
Max Bowl Speed 4500RPM 4500RPM
Typical Bowl Speed 3800RPM 3800/4500RPM

Max G Force 2492G 2492G
Main Motor ISHP(11KW) ISHP(I1KW)
Gearbox Ratio 35:1 35:1
Gearbox Torch{N-M) -
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ANEXO XIl. CATALOGO DEL VIBROTAMIZ

Circular Vibrating Sieve/Grain Sieving Machine
Itermn No: 001
The Circular vikrzting si

vibeztory sievs, is used for the separation, classification, scalping

dedusting and seleclion of powders and liquids. Allows to achiswsupto 5

different particle sizez.

Quantity

Request Quote

Description

Description

¥usaryu Clrcutar Vbrating Sieve 15 a King of hich efigent zisving machine for separaion

or gracing of kincis of flour powder or Uquid materalwih high pre and large

capachywhich

12 help you to Incraasing you production abillty fo

oeparation ph:-:?‘::lﬂ;

Features

1 Hgn Precizion with Zero

2. Widely Mezh =ire from

3. Large Capacity from 100-300Ckg hour

4. Sutabie foc diferent raw material of fioucpowder or Liquid materdsl separation n
cifferent Inciustries,

5.Eazy Cperaticn 3 mirutes to rep

€. Maximum 5 Layer to separate &

7. Suppot to Custumized Dezign for diferent applications

E. AZopt high quality durable 304310 stainless steel

8. Special mesh screen dezignno jJam heppen

10 Aptional for water system and uitrazonic system
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Specifications

Screan mesh

Dust—proof cap - § o Scroon baso

Palarcing weight

ransportation support pillé
Bottom tube

Madel XY-600[XY-800| XY-1000 | X¥-1200 | XY-2500 | X¥-1800 | X¥-2000
Nominzl dameterimm) | w600 | @800 | 42000 | @2200 | 21500 | ©1800 | w2000
£ective screen
: 2 m540 | @720 | woib | 01220 | 91420 | 91720 | w1320
dizm=ter imm)
ETective scresn »
e 023 | 04t 086 0.03 153 232 290
zrezima)
Scresn mazh 2--500 mezh
Matenz! sizelmm! <pi0 I <®5 I <120 | <130
Vioration frequency 1500mEm
Nurrker of deck -3
Power| . .
1O} Vibratingmoter| 055 | 075 11 5 22 30 40
\ Vi




ANEXO XIll. CODIGO DE BALANCES DE
MATERIA Y ENERGIA EN LA ZONA DE LAVADO Y
EN LAS UNIONES DE LAS CORRIENTES

"Balance de energia zona de lavado-vibrotamiz"
"Corrientes de entrada”

F_16f=2050,410 [kg/h]

x_16f _MgS04=0,476

F_16a=430,913[kg/h] "Cantidad de agua introducida para el lavado"

T _16f=40,56 [°C] "Temperatura de salida de los equipos de separacién mecanica T=105°F"
T_16a=25 [°C] "Temperatura del agua de lavado"

T_ref=0

"Corrientes de salida"

F_6a=430,401 [kg/h]

x_6a_MgS04=0,1017

F_16=2050,923 [kg/h]

F_aac=143,565 [kg/h] "Balance de materia modificado"
x_16crist_MgS04=0,4885 "Balance de materia modificado"

"Balance de energia"

H_16f=-307,302 [kJ/kg] "Diagrama entalpia concentracion"

Cp_a=Cp(water;T=T_16a;P=1,013)

H_16a=Cp_a*(T_16a-T_ref)

T _sal=37,78 [°C]

H_6a=32*2,326 [kJ/kg] "Diagrama entalpia concentracién suponiendo una temperatura T=105°F"
"Mejor fijar una temperatura de salida: 100 °F=37,78 °C"

H_16_hc=-142*2,326 [kJ/kg] "Diagrama entalpia concentracion suponiendo una temperatura
T=105°F" "Mejor fijar una temperatura de salida: 100 °F=37,78 °C"

Cp_aac=Cp(water;T=T_sal;P=1,013)

H_aac=Cp_aac*(T_sal-T_ref)

BE_entrada=F_16f*H_16f+H_16a*F_16a

BE_salida=BE_entrada

BE_salida=(F_16-F_aac)*H_16 hc+ F_aac*H_aac+F _6a*H_6a+q_per

q_per=f*(F_16f*H_16f+H_16a*F 6a) "Pérdidas de calor en el vibrotamiz suponiendo un 15-20% del

calor de la entrada" "se calculan las pérdidas en funcién de la temperatura de salida"
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" Balance de energia mezclador- Corrientes 6s,6a,6"
"Corrientes de entrada"

F_6s=1764,306 [kg/h]

x_6s=0,3060
T_6s=40,56 [°C]

F_6=2194,7068 [kg/h]

X_6=0,26594
T_6a=37,78 [°C]

H_6s=-35*2,236 "Diagrama entalpia concentracion suponiendo una temperatura T=105°F"

"Supongo una Cp igual para todas las corrientes para obtener mayor precision que con el diagrama

T _6=(F_6s*T_6s+F _6a*T_6a)/(F_6s+F_6a)

"Balance de energia mezclador- Corrientes 5,6,7"

F_5=2668,26 [kg/h]

x_5=0,3487
F_7=F 5+F 6
x_7=0,3113

H_6=-21,61*2,236 "Diagrama entalpia concentracion suponiendo una temperatura T=104°F"

H_5=-17*2,236 "Diagrama entalpia concentracién suponiendo una temperatura T=148,01°F"
F_6*H_6+F_5*H_5=F_7*(H_7*2,236)

"Diagrama de entalpia concentracion paraH_7y x_7"

T_7=125 [°F]

Resultados

BEentrada = 585031 [kJ/h]
f =0,01669

Fs = 2668 [kg/h]

F; = 4863 [kg/h]

Hig.he =-330.3 [kJ/kg)
Hes = -78.26 [ki/kq]
Tiga= 25 [°C]

Tes = 40,56 [°C]

X16crist Mgs04 = 0.4885
Xga Mgsos = 0.1017

BEsgiga = -585031 [ki/h]

Fie = 2051 [kg/h]
Fe = 2195 [kg/h]
Faae = 143,6 [kg/h]
Hg =-38,01 [kl/kg]
Hy =-19,08 [kl/kg]
Tigs = 40,56 [°C]
Ty = 125 [°F]

X161 Mgs04 = 0.476
Xgs = 0,306

Cpy =4,183

Figa =430.9 [kg/h]
Fga =4304 [ka/h]
Higa = 1046 [kJ/kg]
Hg =-48,32 [kJ/kg]
Haae = 158 [kJ/kg]
Tg=40,01 [°C]

Tret =0 [°C]

xg = 0,3487
x7=10,3113

CPaac = 4,182

F1ef = 2050 [kg/h]
Fes = 1764 [kg/h]
Hygt=-307.3 [kl/kg]
Hea = 74.43 [kl/kg]
Qper = -9767 [kJ/h]
Tea = 37,78 [C]

Teal = 37,78 [°C]

Xg = 0,2659



ANEXO XIV. CODIGO DEL DISENO DEL
SECADOR DE TAMBOR ROTATIVO

"Disefio de secador rotativo"
"Datos del solido"

L_s=1907,358 [kg/h] "Cantidad de solido seco-Tomado del BM"

X _1=0,0753 "Humedad absoluta entrada solido-Tomado del BM"

X 2=0,0152 "Humedad absoluta de salida del sélido-Tomado del BM"

T _L1=37,78 [°C] "Temperatura de entrada del sélido humedo-Aspen"

T _L2=48,22 [°C] "Temperatura maxima que puede alcanzar el sélido-Diagrama entalpia-concentracion,
limite del heptahidratado"

c_L=1,546 [kJ/kg-K] "Capacidad calorifica del solido-Dato tomado del libro de la informacién de la
introduccion [2]"

"Datos del gas"

T_02=25[°C]
Y_2=HumRat(AirH20;T=T_02;r=0,65;P=1)
c_W=4,18 [kJ/kg-°C] "Capacidad calorifica del agua"
T_2=140[°C]

H_w=2260
c_s=SpecHeat(AirH20;T=T_2;w=Y_2;P=1)
Y_w=Y_2+(c_s/H_w)*(T_2-T_w)
Y_w=HumRat(AirH20;T=T_w;r=1;P=1)

"Datos y calculos previos"

T ref=0

Q_P=15

N_OGt=2

H_2=Enthalpy(AirH20;T=T_2;,w=Y_2;P=1)"Entalpia gas de entrada."

"Estimacion de las temperaturas de salida del gas y del sélido"

exp(N_OGt)=((T_2-T_w)/(T_1-T_w))
DELTAhNh_vapl=Enthalpy_vaporization(Water;T=T_1)
C_aire1=Cp(Air_ha;T=T_1;P=1)
H_1=(C_airel+Y_1*C_W)*(T_1-T_ref)+Y_1*DELTAh_vapl
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"Célculo entalpias del sélido himedo"
H_Ll=(c_L+C_w*X_1)*(T_L1-T_ref)
H _L2=(c_L+C_w*X_2)*(T_L2-T_ref)
"Balance de materia"

G_s*(Y_2-Y_1)=L_s*(X_2-X_1)

"Balance de energia"

L_s*(H_L1-H_L2)=G_s*(H_1-H_2)+(Q_P/100)*G_s*H_2
Per_Q=(Q_P/100)*G_s*H_2

"Datos"

{g_pl=0,17 "Fraccion de pérdida de calor en Zona I"
g_pll=0,65 "Fraccién de pérdida de calor en Zona I"

g_plll=0,18 "Fraccién de pérdida de calor en Zona 1"}

g_pl=0,1237 "Fraccién de pérdida de calor en Zona I"
g_pll=0,85 "Fraccién de pérdida de calor en Zona I"

g_pll1=0,02631 "Fraccion de pérdida de calor en Zona I"

F_Gmax=2500 [kg/h-m”2] "Flujo méaximo de gas en el secador-Tomado de los apuntes de O.S [34]"

"Célculo de nimero de unidades de transferencia-Zona IllI"

G_s*(H_2-H_D)=L_s*(H_L2-H_LB)+qg_pllI*Per_Q
H_D=Enthalpy(AirH20;T=T_D;w=Y_D;P=1)
Y_D=Y_2

H_LB=(c_L+C_w*X_B)*(T_w-T_ref)

X_B=X_2

DELTA_TIl=L_s*(H_L2-H_LB)/(G_s*c_slll)
c_slli=SpecHeat(AirH20;T=(T_2+T_D)/2;w=Y_2;P=1)
N_OGtlI=DELTA_TII/DELTA_TmI_III
DELTA_Tml_=((T_2-T_L2)-(T_D-T_w))/In((T_2-T_L2)/(T_D-T_w))

"Célculo de nimero de unidades de transferencia-Zona I"

G_s*(H_c-H_1)=L_s*(H_LA-H_L1)+q_pl*Per_Q
H_c=Enthalpy(AirH20;T=T_c;w=Y_c;P=1)
Y_c=Y_1



110 ANEXO XIV. Cadigo del disefio del secador de tambor rotativo

H_LA=(c_L+C_w*X_A)X(T_w-T_ref)

X_A=X_1

DELTA_TI=L_s*(H_LA-H_L1)/(G_s*c_sl)
c_sl=SpecHeat(AirH20;T=(T_1+T_c)/2;w=Y_1;P=1)
N_OGtI=DELTA_TI/DELTA Tml_|
DELTA_Tml_I=((T_c-T_w)~(T_1-T_L1))/In((T_c-T_w)/(T_1-T_L1))

"Calculo de nimero de unidades de transferencia-Zona II"

DELTA Tper=qg_PIlI*Per_Q/(G_s*c_sll)
c_sll=SpecHeat(AirH20;T=(T_D+T_C)/2;w=(Y_1+Y_2)/2;P=1)
DELTA_TII=(T_D-T_C)-DELTA_Tper

N_OGtII=DELTA _TII/DELTA Tml_lI
DELTA_Tml_lI=((T_D-T_W)~(T_c-T_wW))/In((T_D-T_W)/(T_c-T_w))

"Revision del reparto de pérdidas de calor asignado a cada zona"

N_OGt_total=abs(N_OGtl)+N_OGtlI+N_OGitlll
g_PIl_it=abs(N_OGtl)/N_OGt_total
g_PIl_it=N_OGtll/N_OGt_total
q_Plll_it=N_OGtlIlI/N_OGt _total

"Seccion transversal minima"

S min=G_s*(1+Y_1)/F_Gmax

"Célculo del didmetro minimo"

S_min=(3,14*D_min"2/4)

"Calculo de la altura de la unidad de transferencia y la longitud del secador"

F_G=F _Gmax "Se impone el valor de la F_G como el valor de flujo masico méximo "
K=3,5 "Valor tipico-Apuntes de O.S"

ha=K*F_G”0,67/D_min

H_oGt=(G_s/S_min)*c_sll/ha

Z=H_oGt*(N_OGtI+N_OGtII+N_OGtlll)

Comprobacion=2/D_min
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Resultados

Comprobacidn = 5,082

ce=104
cg= 1.04
Am = 3.152
At = 18,75

Atper = 2141 [K]
Famax = 2500 [kg/h-m2]
Hy = 148 [kl/kg]

Hp = 173.3 [kJ/kg]
Hia = 79.47

H,, = 2260

Nogt =2

Nogy = 0.03398

Qp = 15

qpn = 0,02631

qpi = 0.1274

T, = 55.87 [°C]

Tp = 136.2

Trer =0 [°C]

¥z = 0,0152 [kg/kg]

Y, =0,03524 [kg/kg]
Yp = 0,01308

Carer = 1,008
cg = 1.073

cw =418 [klikg-°C]
Ay = 52,64

Aty =47.13
Dyin = 1,652 [m]

Gs = 5172 [kg/h]

Hp = 177.3 [kl/kg]
Heq =703

Hig = 68.74

K =35

Ny = 0.1681

Noat total = 1.319
qpt = 01237

qen it = 0.02576
Smin = 2,142 [m?]
T, = 140 [°C]

Tiq = 37.78 [°C]

Ty = 42.71 [°C]

Xa = 0,0753

Y, = 0,01308 [kg/kg]
Y, = 0,05785

oL = 1.546 [klikgK]
cgy = 1.056

Ahygp1 = 2368

A = 3,147

A = 92,62

Fg = 2500 [kg/h-m2]
ha =400,6 [dim/m]
He = 154.7 [k/kg]
Ho = 77,61

Hogt = 6.363 [m]

L = 1907 [kg/h]
MNogy = 1.117

Perg = 137550 [kJ/h]
qpy = 0,85

qpy it = 0.8468
Toz=25 [°C]
T.=62.13

Tio = 48,22 [°C]

X1 = 0,0753 [kg/kg]

Xg = 0,0152
Y. =0,03524
7=18.39% [m]



ANEXO XV. CATALOGO DE BOMBAS
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Pump series IFF T

~
[
(Lt
\ l' -

Characteristics

These robust pumps have stainless steel 316L pump casings constructed in thick cold rolled plate and can be equipped
with open or vortex investment cast impellers stainless steel 316L or similar. The pumps have a large clearance
between the impeller and the pump casing and as a result they can handle solids, fibres, foils and leaves without any
risk of clogging. Thanks to its solid construction and electropolished design these pumps are the reliable component
for your production process.

IFF

1 Pressed stainless steel, pump casing thickness up to @
8 mm, back plate up to 30 mm

Large clearance between impeller and pump casing

Large seal cavity to guarantee liquid circulation
around the seal

Monobloc execution with std. IEC motors
5 Standardized mechanical seals to EN 12756

FDA approved bellow mechanical seals or balanced
O-ring seals

bellow seal

AVERDER COMPANY
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Your benefits

Application areas

Packo,.

* Non-clogging, suitable for handling liquids with
solids, fibres, foils and / or leaves

* Electropolished: higher resistance against
corrosion

* Easy & robust construction and easy maintenance:
less downtime

* Fasy to install
* Solid impellers in investment cast material
* Standard components

The Packo pumps of the series IFF are used in a wide

range of industries and applications.

You can find them in just about all industries such as
vegetable industry, water treatment and textile industry
as well as in e.g. biogas, biodiesel and bioethanol

applications.

Typically the pumps are transferring liquids with fibres
and solids coming from washing or blanching vegetables,
potato waste, circulation of liquids on digesters, etc.

Pump series IFF

Performance
max. flow rate 360 mh
max. differential head 35m
max. inlet pressure 13 bar
max. liquid viscosity 500 cP
max. temperature 140°C
impeller type open or vortex
max. free passage 35 mm
max. motor power 90 kw
max. speed 1500/1800 rpm
available frequency 50/60 Hz

Technical specifications

materials wetted parts

stainless steel 316L or similar

mechanical seal configuration

single bellow, single balanced, quench, double, pressurized barrier

available O-ring materials

EPDM, FKM, FEP-FKM

connections

BSP fittings, flanges according to EN1092-1/01 & 02, ANSI flanges

surface finish

industrial, internal welds not hand polished, electropolished

certificates & legislation

Y&

Performance curves at 1450 rpm
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ANEXO XVI. ABACO DE MooDY Y
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F1e. 125, Coeficiente de frotamiento en funcién del nimero de Reynolds y de la rugosidad relativa de la superficie del tubo. (')
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Disefio de una planta de produccion de MgSO,-7H,O mediante cristalizacion
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Fic. 126. Rugosidad relativa en funcién del didmetro, para
tubos de diversos materiales. (*)
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Fia, 127, Longitud de tubo equivalente al frotamiento en valvulas

-y a'ml:l-.sorlns. (Crane Co.)

Para las conltraccionss y ensanchamisn-
101 bruscos la longitud equivalents ssté
dads en pies de tuberia del didmetro
inferior. La linea de trazos indica la for-
ma de determinar la lo
lente para un codo fipa

itud squiva-
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