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Listado final de equipos

introducción

En el presente capítulo se procede a la descripción en detalle de los componentes más importantes de la planta. Se dimensionan los mismos de acuerdo a diversas consideraciones y finalmente, se adoptan los equipos adecuados. El cálculo y selección de equipos se agrupa de acuerdo a las diferentes operaciones unitarias del proceso: secado del salvado de arroz, extracción del aceite de salvado de arroz, desodorización del aceite esterificación del destilado y fraccionamiento del destilado esterificado. Por último, se listan y especifican los componentes que integran la planta industrial. 

listado general de equipos

En la Tabla 7.1 se listan los principales componentes de la planta industrial de extracción de vitamina E del salvado de arroz.

Tabla 7.1 Principales componentes de la planta industrial

	Equipo
	Código

	Secador de lecho vibrofluidizado
	SF

	Precalentador de aire
	IC1

	Extractor
	EX

	Separador
	SEP1

	Tanque Pulmón de CO2
	TP1

	Intercambiador de calor
	IC2

	Evaporador
	IC3

	Condensador
	IC4

	Válvula reguladora de presión
	VPR1

	Bomba de CO2
	BMB1

	Precalentador de alimentación 
	IC5

	Columna de destilación 
	CD

	Condensador de destilado
	IC6

	Sistema de vacío 
	SV

	Separador 
	SEP2

	Reactor tanque discontinuo
	RTD

	Decantador final
	SEP3

	Precalentador de alimentación
	IC7

	Columna de fraccionamiento
	CF

	Intercambiador de calor
	IC8

	Evaporador
	IC9

	Condensador
	IC10

	Separador
	SEP4

	Tanque Pulmón de CO2
	TP2

	Válvula reguladora de presión
	VPR2

	Bomba de CO2
	BMB2


secado del salvado de arroz

A. Secador de lecho vibrofluidizado

El secador de transportador vibratorio es una versión modificada del equipo de lecho fluidizado. El aire de calentamiento se introduce en un espacio debajo de la cubierta de transporte por medio de conductos y conexiones flexibles, atraviesa por un plato difusor y luego por el lecho fluidizado, llegando finalmente a la cubierta de expulsión [90].

En estos secadores la mezcla y transmisión de calor son muy rápidas, y a los fines del cálculo se puede suponer que la temperatura promedio del gas de salida que abandona el lecho se acerca a la temperatura de descarga del sólido seco. El hecho de que el sólido esté vigorosamente agitado, asegura que no existen prácticamente gradientes de temperatura en el lecho. En la Figura 7.1 se ilustra el secador empleado para la operación.

[image: image1.jpg]



Figura 7.1  Secador de lecho vibrofluidizado

Fuente: Perry

A.1 Cálculo del equipo

La cantidad de salvado a secar diariamente es 177 t, de manera que el secador trabajará con 7375 kg/h en proceso continuo. La humedad inicial del salvado es de 12% y debe reducirse a 5% o menos. La densidad del salvado es de 320 kg/m3, y el 70% de las partículas tiene un tamaño comprendido entre 0.162 y 0.590 mm, de forma que puede considerarse como diámetro equivalente 0.376 mm. Se adopta una esfericidad de 0.28
 para el salvado.

El aire ingresa al secador a 65ºC y a presión atmosférica. La humedad relativa es del 20%, por lo que, de acuerdo al diagrama psicrométrico de la Figura 6.1, la humedad absoluta es de 0.033 kg agua/kg a.s. La viscosidad del aire en esas condiciones es 0.015 cp. Los fundamentos para el cálculo del equipo se detallan en el Apéndice I.

A.1.1 Estimación de la velocidad mínima de fluidización (V0M)

La velocidad de circulación del aire se estima a partir de la distribución de tamaños de las partículas de salvado, de acuerdo a la Tabla 7.2.

Tabla 7.2 Velocidad de circulación del aire en secadores de lecho vibrofluidizado

	Malla
	Fracción (ni)
	Velocidad recomendada (VR)

(m/s)

	30
	0.3515
	1.8

	50
	0.2557
	0.89

	100
	0.1462
	0.38

	200
	0.2466
	0.13


Fuente: Perry

La velocidad de circulación del aire para las condiciones del lecho seleccionadas se estima como sigue:
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Considerando que la velocidad recomendada generalmente es tres veces la velocidad mínima de fluidización (VOM), ésta resulta 0.31 m/s. La velocidad de arrastre (Va) se considera diez veces la velocidad mínima de fluidización.

A.1.2 Determinación del flujo de aire

El flujo de aire total depende de la variación de humedad del aire. Se considera un punto intermedio entre la humedad inicial (0.033 kg agua/kg a.s) y la de saturación (0.045 kg agua/kg a.s), y se supone que el aire tiene una humedad promedio a lo largo del proceso de 0.040 kg agua/ kg a.s. La temperatura de bulbo húmedo correspondiente al aire con estas características es de 38.5 ºC

El volumen específico del aire se calcula de acuerdo a la siguiente expresión:
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y la densidad del aire es
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Por lo que el flujo de aire seco queda determinado por la siguiente expresión:
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y el flujo de aire total es
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La capacidad calorífica de la mezcla se determina como sigue
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A.1.3 Cálculo de las características del lecho

Porosidad mínima de fluidización (εM)
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Densidad máxima del lecho
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Área específica
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Coeficiente de transferencia de calor 
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A.1.4 Cálculo del NRe, p

El NRe, p se calcula de acuerdo a la siguiente expresión
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Relación entre NRe y la porosidad del lecho
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En la gráfica de la Figura 7.2 se observa la relación entre el NRe,p y la porosidad del lecho.
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Figura 7.2 Relación entre el NRe,p y la porosidad del lecho

Fuente: Elaboración propia
De la gráfica se obtiene que a un NRe,p de 0.23, le corresponde una porosidad ε = 0.47

A.1.5 Cálculo del área del secador

El área depende fundamentalmente de la velocidad del aire, y se calcula mediante la siguiente expresión:
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A.1.6 Cálculo del volumen del lecho

Para calcular el volumen del lecho fluidizado se utiliza una ε = 0.47. la expresión para el cálculo queda expresada en función del tiempo de residencia de los sólidos en el secador (
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La altura del lecho puede expresarse también en función del tiempo de residencia (
[image: image18.wmf]t

q
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A.1.6 Cálculo del tiempo total de secado

Se considera únicamente el período de velocidad decreciente, de acuerdo a lo expuesto en el Capítulo 5. El calor de vaporización del agua (ΔHv) se estima en 2358.2 kJ/kg. De manera que la expresión para el cálculo del tiempo de secado será: 
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Resolviendo simultáneamente ambas ecuaciones, se obtiene un tiempo total de secado de 13 s y una altura del lecho de 4 cm, lo que da un volumen del lecho de 0.045 m3. 

A.1.7 Adopción del secador 

Los secadores de lecho vibrofluidizado se fabrican con anchuras que van desde 0.3 a 1.5 m [90]. Las longitudes varían de 3 a 5 m; sin embargo, la mayor parte de las unidades comerciales no sobrepasan los 10 a 16 m de longitud. La potencia requerida para la unidad motriz vibratoria es de 0.4kW/m2.

La profundidad del lecho rara vez excede los 7 cm, aunque se fabrican unidades para arrastrar lechos de 30 a 46 cm de profundidad, pero requieren placas y serpentines de tubería suspendidos en el lecho para proporcionar una mayor transferencia de calor.

Debido a que se requiere una unidad con una sección transversal de 1 m2, se adopta un equipo con un ancho de 0.4 m y una longitud de 3 m.

B. Precalentador de aire

El aire atmosférico es aspirado por un ventilador y acondicionado por el precalentador de aire, para alcanzar la temperatura y humedad deseadas para el secado del salvado.

Se utiliza un intercambiador de casco y tubo con aletas y el sistema de circulación en contracorriente, por ser ésta la configuración más eficiente para la transferencia de calor.

B.1 Cálculo de la superficie de intercambio

Del balance de energía del Capítulo 6 se tiene que el calor necesario para precalentar la alimentación es de 375941 kJ/h. La diferencia media logarítmica de temperatura es 55ºC, y el coeficiente combinado de transferencia de calor es K = 1000 J/m2.s.ºC
. 

El área de transferencia se calcula mediante la siguiente ecuación:
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de donde se obtiene un área de 6.83 m2.

B.2 Adopción del precalentador de aire

De acuerdo a datos proporcionados por el fabricante de los tubos (Tabla 7.3), se selecciona un diámetro de 1 ½” (38.1 mm) de diámetro exterior. El espesor de pared de es de 1.25 mm, y el total de tubos necesarios es 50, si se desea una longitud que no sobrepase los 2 m. Esta consideración se realiza por razones de espacio, a fines de optimizar la distribución de los equipos en la planta.

B.2.1 Detalle de los tubos aletados

Los tubos del intercambiador poseen aletas en la parte exterior para mejorar la transferencia de calor. Las características de tubos se detallan en la Tabla 7.3, en la Figura 7.3 se presenta un esquema de los mismos. 
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Figura 7.3 Tubos aletados con aleta tipo L

Fuente: FINNED AND PROFINS PLAIN TUBES

Tabla 7.3 Características de los tubos del precalentador de aire

	Tipo de tubos
	Aletados con aleta tipo L 

	Material de la aleta
	Aluminio 

	Material del tubo base
	Acero inoxidable AISI 316

	Temperatura máx. de funcionamiento
	150 ºC

	Diámetro exterior del tubo base
	1.5“

	Altura de las aletas
	1/2"

	Densidad de las aletas
	250 aletas/m 

	Espesor de las aletas
	0.02"


Fuente: FINNED AND PROFINS PLAIN TUBES

El fleje de aluminio se deforma controladamente bajo presión para optimizar la sección de contacto del pie de la aleta sobre el tubo base. Esto maximiza las propiedades de intercambio de calor y el pie de la aleta aumenta considerablemente la protección anticorrosiva.

extracción del aceite de salvado de arroz

Para determinar las características de los equipos para la extracción del aceite de salvado de arroz, se realizará un cambio de escala (“Scale up”) a partir de datos obtenidos en investigaciones en planta piloto [18] los cuales son fácilmente extrapolables a escala industrial.

Clavier et al [9], presenta un método simple para extrapolar los datos experimentales obtenidos en planta piloto. Este consiste en mantener los cocientes Us/Mf y Ms/Mf constantes, donde Us es el flujo másico de solvente (kg/h), Mf  la cantidad de materia prima que se coloca en el extractor (kg) y Ms la masa de solvente necesaria para la extracción (kg).

A. Extractores

Las condiciones de extracción elegidas son 25 Mpa y 80°C, cuya curva experimental se presenta en las Figura 5.9. Como se observa en esta gráfica, cuando la relación g CO2/g salvado es de 30, la velocidad de extracción decrece indicando el fin de la parte del proceso de extracción dominado por la solubilidad. Este punto corresponde a un tiempo de extracción de aproximadamente dos horas. A partir de este punto, el costo de extracción por unidad de extracto se vuelve elevado. En base a esto, y teniendo en cuenta que la experiencia se realizó con un caudal de 0.54 kg/h y que la masa extraída fue 70 g [18], pueden calcularse las relaciones Us/Mf y Ms/Mf, como sigue:
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Con un tiempo de extracción de 2h, la carga del extractor para cada operación es de 14750 kg, y tomando una densidad del salvado de 320 kg/m3, la planta necesita una capacidad útil en el extractor de 46 m3.

Se colocarán cuatro extractores en paralelo y funcionando de la siguiente manera: mientras los dos primeros operan en la extracción, los dos restantes son despresurizados, recargados y presurizados nuevamente. Bajo estas condiciones, cada extractor tendrá una capacidad útil de 23 m3.

Dado que la materia prima se coloca en canastas, para que el volumen de extracción sea de 23 m3, el volumen total de cada extractor debe ser 28 m3 (aproximadamente un 25% mayor).

A.1 Dimensiones de los extractores

Los extractores para procesos de este tipo generalmente se diseñan manteniendo una relación de altura/ diámetro de 5 a 1 [104], por lo que los mismos tendrán un diámetro de 1.90 m y una altura de 9.60 m.

A.2 Consideraciones de diseño de los extractores

Los extractores se diseñan para soportar las altas presiones a las cuales se lleva a cabo el proceso, por lo que tienen forma cilíndrica con los casquetes semiesféricos y un importante espesor de pared. Los extractores se calefaccionan mediante mantas eléctricas a fin de mantener constante la temperatura de operación.

A.2.1 Espesor de pared

Cuando la relación entre el espesor de pared y el diámetro interior del recipiente cilíndrico a presión es mayor o igual a 0.1, tales recipientes pertenecen a la categoría de “Paredes gruesas”, y en ellos no se puede considerar que los esfuerzos son constantes a través del espesor, sino que dependen de su distancia al eje geométrico.

Por otro lado, para todos aquellos equipos que trabajen con presiones superiores a 50 bar, se deben aplicar las “Técnicas de Altas Presiones” para en su diseño. Dada la magnitud de estos cálculos es demasiado complejas, y escapan al alcance de este Proyecto, no se ahonda en el diseño de los extractores y los separadores.

B. Determinación del flujo de solvente

De la relación Us/Mf, se obtiene que el flujo másico necesario de CO2 para abastecer a los dos extractores que operan en forma simultánea, es de 113870kg/h.

C. Separador 

El volumen del separador se calcula teniendo en cuenta que el tiempo de residencia debe ser de al menos 15 s [104], mediante la siguiente relación:
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Donde

Qv = caudal volumétrico de la corriente que sale de los extractores, m3/h

DCt = flujo másico de dióxido de carbono necesario para la extracción, kg/h

TR = tiempo de retención, igual a 15 s.

ρCO2 = densidad del dióxido de carbono, igual a 690 kg/m3

Vs = volumen del separador, m3
Se requiere un volumen de 0.68 m3 para lograr la separación efectiva del aceite y el dióxido de carbono.

C.1 Dimensiones del separador

Manteniendo la relación altura/diámetro de 5 propuesta para los extractores, el separador tiene una diámetro de 0.56 m y un altura de 2.8 m.

D. Tanque pulmón de dióxido de carbono 

Este recipiente almacena el dióxido de carbono, que fue previamente condensado y subenfriado en el IC4. El tanque pulmón (Buffer) suministra el CO2 a la bomba, la cual requiere que la densidad del líquido sea constante. El valor de la densidad del CO2 líquido queda determinado por la temperatura y presión en el tanque pulmón. Este recipiente se diseña teniendo en cuenta que la presión de trabajo será de alrededor de 6 MPa.

Para el cálculo del volumen del buffer se tuvo en cuenta el diseño de una planta de procesamiento con fluido supercrítico de similares características operativas [104], en la cual el flujo másico de solvente fue de 550 kg/h. El tanque pulmón seleccionado tiene una capacidad de 0.25 m3, por lo que manteniendo la proporción, para un flujo másico de CO2 de 113870 kg/h, se necesita un tanque pulmón de 5.2 m3 de capacidad. 

D.1 Dimensiones del tanque 

Manteniendo la relación altura/diámetro de 5 propuesta para los extractores, el tanque pulmón tiene un diámetro de 1.1 m y una altura de 5.5 m. 

D.2 Consideraciones de diseño

El tanque pulmón debe estar aislado adecuadamente para mantener la temperatura del dióxido de carbono. Esto se logra colocando una capa de aislante alrededor del tanque, de un grosor tal que minimice las pérdidas de calor al ambiente.

La propiedad más importante a considerar para elegir un material aislante adecuado para esta aplicación es la conductividad térmica, aunque la densidad, la rigidez estructural, la degradación, la estabilidad química y el costo, desde luego, también son factores importantes. Debido a que la temperatura del contenido del tanque es de 10ºC, se selecciona espuma de poliuretano. Las principales características de este material se detallan en la Tabla 7.4

La espuma de poliuretano tiene el coeficiente de conductividad térmica más bajo que todos los demás aislantes. Ello de debe a la presencia de vapor R11 en las células cerradas del material, procedente de la ebullición del R11 empleado como agente para hinchar la espuma en el proceso de fabricación. Cuando esta espuma se expone al aire libre, parte de los vapores del R11 se difunden a través de las paredes de las células, siendo reemplazados por aire (lo que aumenta el valor del coeficiente de conductividad) hasta que alcanza cierto equilibrio al cabo de algunas semanas.

Tabla 7.4 Características relevantes de la espuma de poliuretano

	Característica
	Valor

	Conductividad térmica
	0.0232 W/mºC

	Densidad
	30-40 kg/m3

	Rango de aplicación
	-196 a 100ºC

	Resistencia a la compresión
	2-3 kg/cm2

	Coeficiente de dilatación lineal
	7.10-6


Fuente: Kheith/Bohn

Muy poco permeables al agua, las espumas se tratan para hacerlas “autoextinguibles”, a fin de evitar la propagación de incendios
. 

D.2.1 Cálculo del espesor 

Se quiere limitar la transferencia térmica con el ambiente a 10 W/m2. Se estima que la diferencia de temperaturas entre la pared del tanque (de acero) y el aire exterior, es de 2ºC como máximo. El espesor de aislante se calcula mediante la siguiente ecuación:
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Donde

L = espesor de la capa de aislante, m

k = conductividad térmica del aislante, W/mºC

ΔT = salto de temperatura entre la pared del tanque y el aire exterior, ºC

q/A = flujo de calor a través de la pared, W/m2

De acuerdo a esta expresión, se obtiene un espesor de aislante de 4 mm. Para comprobar que verdaderamente la densidad del CO2 en el interior de tanque se mantiene constante, se calcula el cambio entálpico máximo a que puede estar sometido el líquido. 

Con un calor máximo de 10 W/m2 transmitido al exterior, y sabiendo que el área total de transferencia es 20.9 m2, considerando un tiempo de residencia del gas en el tanque de 15 s, se obtiene un calor total máximo de 3.13 kJ. 

Por otro lado, conociendo la densidad del dióxido de carbono a su ingreso al tanque (aproximadamente 900 kg/m3), y con el caudal de solvente (113870 kg/h), sabiendo que el tiempo de residencia es de 15 s, de obtiene una masa de 4680 kg de CO2 con el tanque lleno.

Haciendo la relación calor máximo transferido / masa del solvente, se obtiene un  ΔH = 6,67.10-4 kJ/kg. si se entra con este valor a la gráfica T-S para el CO2 (Figura 6.2), y se observa el ΔT asociado a este valor de ΔH, se comprueba que es un cambio realmente pequeño, y dado que la densidad es una propiedad íntimamente relacionada con la temperatura, se demuestra que la densidad dentro del tanque es prácticamente constante.

Debido a que el mínimo espesor de los paneles de espuma de poliuretano que se consiguen comercialmente es de 20 mm, se utiliza este espesor para la capa de aislante. Las dimensiones de los paneles son 1.90x0.90 m.

E. Válvula reguladora de presión

Su objetivo es el de mantener la presión constante en el extractor. Se adopta una válvula reguladora de presión compacta Serie KPR de la firma SWAGELOK ®. Esta válvula admite una presión máxima de entrada de 248 bar y una presión máxima de salida de 64.4 bar. Posee un sello de diafragma metal-metal y cuerpo de acero inoxidable. La Figura 7.4.es una representación esquemática de la válvula seleccionada.
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Figura 7.4 Esquema de una válvula reguladora de presión

Fuente: SWAGELOK ®

F. Bomba de dióxido de carbono

Para trabajar en las condiciones de presión dadas (9 a 50 MPa), solo se pueden utilizar bombas de desplazamiento positivo. Existen dos tipos de bombas generalmente utilizadas para fluidos supercríticos: bombas de pistón y bombas de membrana. Estas últimas tienen la ventaja de que la membrana separa el fluido del lubricante de la bomba, evitando que algún resto de éste termine junto al extracto. Para aplicaciones en alimentos o productos farmacéuticos, esta diferencia es decisiva a la hora de la selección de la bomba.

El caudal de CO2 es de 113870 kg/h, pero debido a que la planta se diseña con cierto grado de versatilidad, se decide que la bomba debe poder entregar un caudal de 142337.5 kg/h, un 25% por encima de lo necesario para el proceso. 

Teniendo en cuenta que la densidad del fluido al momento de ingresar a la bomba es 887 kg/m3, el caudal que la bomba debe entregar es de 160.5 m3/h.

F.1 Selección de la bomba

La selección de la bomba se realiza a partir de datos suministrados por la empresa NOVAPLEX. Se utilizarán bombas de membrana doble de teflón con diseño modular que permite la utilización de hasta 7 cabezales de impulsión. De esta forma es posible adaptarse a condiciones particulares del proceso, así como ampliar la capacidad de la bomba. El esquema de la bomba se muestra en la Figura 7.5. La bomba posee un sistema de control hidráulico patentado.

La biela montada sobre cojinetes de rodillos aporta, entre otras ventajas:

· Máxima eficiencia mecánica (88%) por ser mínima la fricción

· Trabajo a mínimo caudal y con arranques frecuentes.

· Desgaste mínimo de las piezas.

· No se produce calentamiento significativo del aceite, no necesita circulación forzada, intercambiador de calor ni consume refrigerante.

· Menor consumo y motor.
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Figura 7.5 Esquema de una bomba de membrana

Fuente: NOVAPLEX

El sistema de control hidráulico de posición de la membrana permite:

· Bombeo en condiciones desfavorables de aspiración, sin daño para el equipo.

· Imposibilidad de sobrepresiones peligrosas debido a restricciones en la salida.

La membrana doble proporciona:

· Aislamiento total del producto.

· Cámara de bombeo sin espacios muertos no recovecos en zona del producto.

· Detección de fuga o desgaste por pérdida de vacío en la cámara, con aviso mediante contacto del manovacuómetro

· Arranque de la bomba contra presión y sin asistencia.

· Duración de las membranas de más de 20000 h de funcionamiento.

Se selecciona la bomba modelo N-160-3D con de capacidad 85 m3/h, para trabajar a 700 bar de presión, con 200 emboladas por minuto El rango de temperatura de trabajo que esta bomba acepta varía entre -20 y 150ºC. La bomba posee tres cabezales con membrana doble de teflón, según muestra la Figura 7.6

                        

Figura 7.6  Bomba de membrana

Fuente: NOVAPLEX
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Se requieren 2 bombas de estas características operando en paralelo para proporcionar el caudal de solvente necesario para el proceso de extracción. 

G. Intercambiadores de calor

El factor decisivo para la selección del tipo de intercambiador de calor que se emplea para el tratamiento del CO2, son las elevadas presiones a las que deben trabajar estos equipos. El intercambiador que más se adapta a estas aplicaciones es el de doble tubo, con el fluido a alta presión circulando por el tubo interno.
Se aborda el cálculo de los tres intercambiadores de calor necesarios en esta operación unitaria. Para los tres equipos se utilizan los tubos cuyas características se detallan en la Tabla 7.5. Los tubos utilizados deben tener un espesor tal que soporten las altas presiones del gas en el interior de los mismos.

Tabla 7.5 Especificaciones de los tubos seleccionados

	Características 

de los tubos
	IC2
	IC3 y IC4

	
	Tubo interno
	Tubo externo
	Tubo interno
	Tubo externo

	Diámetro nominal
	4” (101.6 mm)
	6” (152.4mm)
	7” (177.8 mm)
	10” (254mm)

	Diámetro exterior
	114.3 mm
	168.3 mm
	193.6 mm
	273 mm

	Espesor de pared
	17.1mm
	7.11 mm
	8.5 mm
	6.35 mm

	Material
	Ac. Inox. 

AISI 316
	Acero al carbono ASTM A106GrA
	Ac. Inox. 

AISI 316
	Acero al carbono ASTM A106GrA

	Presión máx.
	331 bar
	64 bar
	81 bar
	35 bar

	Rango de Temp. 
	38 a 95ºC
	-30 a 340ºC
	-
	-

	Dureza 
	-
	40 Sh
	40 Sh
	20 Sh


Fuente: Ing. Sebastián Gentile, Cañerías para instalaciones industriales.

G.1 Intercambiador de calor (IC2)

Este intercambiador está colocado después de la bomba, y su función es acondicionar al dióxido de carbono para su ingreso a los extractores.

G.1.1 Consideraciones generales

Para el cálculo del equipo se tomaron las siguientes consideraciones generales:

· Presión de trabajo: 30 MPa.

· La pérdida de carga debe ser de 0.07 MPa (0.7 kg/cm2) como máximo para ambas corrientes.

· Flujo de solvente: 113870 kg/h
· La temperatura de salida del CO2 debe poder alcanzar los 80 °C.

El diseño se efectuó para las condiciones de operación mencionadas en el balance de energía del Capítulo 6. Se utiliza como fluido calefactor agua con una temperatura de entrada de 90ºC. El equipo diseñado se coloca en posición horizontal, y se adopta un sistema de circulación en contracorriente, por ser éste el sistema con mayor eficiencia de intercambio. 

G.2.2 Área de intercambio

Se utilizaron los conceptos detallados en el Apéndice I para el cálculo de los coeficientes peliculares y el coeficiente global de transferencia de calor, así como también el área total de transferencia.

En la Tabla 7.6 se especifican las propiedades físicas de los fluidos de intercambio necesarias para el cálculo. La Tabla 7.7 muestra el detalle del cálculo de los coeficientes peliculares, y la Tabla 7.8, el del área de intercambio.

Tabla 7.6 Propiedades físicas de los fluidos en el IC2

	Propiedad
	Unidades 
	CO2 
	Agua 

	T
	K
	353 
	363 

	ρ
	kg/m3
	429.2 
	969 

	Cp
	J/kg K
	2911.2 
	4186.8 

	μ
	N s/m2
	0.000183
	0.000311 

	λ
	W/m K
	0.019
	0.679 


De acuerdo a los datos obtenidos en la Tabla 7.8, el área total de intercambio es 53.9 m2. En este tipo de intercambiadores, la longitud del tubo no puede exceder 6 m, dado que el tubo interior se vence tocando el tubo exterior, lo que genera una mala distribución del fluido calefactor [77]. Se requieren, entonces, 29 tubos para proporcionar el área de intercambio necesaria.

Tabla 7.7 Detalle del cálculo de los coeficientes peliculares 

	Parámetro
	Unidades 
	 Valor 

	Coeficiente externo
	
	

	De
	m
	0.13

	Pr
	
	1.91

	Re
	
	18660

	αext
	W/m2 K
	395.6

	Coeficiente interno zona 

sobrecalentamiento
	
	

	D
	m
	0.101

	Pr
	
	28.03

	Re
	
	17544

	αint
	W/m2 K
	284.2


Tabla 7.8 Detalle del cálculo del área de intercambio

	Parámetro 
	
	Unidades 
	Zona de

 calentamiento

	Coeficiente pelicular interno
	αint
	W/m2 K
	884.2

	Coeficiente pelicular externo
	αiext
	W/m2 K
	395.6

	Resistencia al ensuciamiento
	Rens
	K m2/W
	0.0001

	Coeficiente global de transferencia
	U
	W/m2 K
	162.7

	Calor de transferencia
	Q
	kJ/h
	9532057.7

	Temp. entrada del agua
	T1
	K
	363

	Temp. salida del agua
	T2
	K
	348

	Temp. entrada del CO2
	T1
	K
	298

	Temp. salida del CO2
	T2
	K
	353

	Diferencia media logarítmica
	ΔTML
	K
	301.9

	Área
	A
	m2
	53.9


G.2.3 Caudal de agua de calefacción 

El caudal de agua se determina en base al balance de energía planteado en el Capítulo 6, de acuerdo a los conceptos expuestos en el Apéndice I. La Tabla 7.9 muestra las condiciones de operación para el agua de calefacción. En esta Tabla se detalla, además, el cálculo del caudal necesario. 

Tabla 7.9 Condiciones para el fluido calefactor (agua)

	Parámetro
	Valor

	Calor total a entregar
	9532057.7 kJ/h

	Temperatura de entrada
	363 K

	Temperatura de salida
	348 K

	Caudal de agua
	156.5 m3/h


G.2 Evaporador (IC3)

Este equipo es el encargado de llevar a la mezcla que sale de los extractores, a una temperatura tal que el dióxido de carbono se vaporice completamente, de manera de lograr una separación eficiente entre soluto y solvente.

G.2.1 Consideraciones generales

Para el cálculo, el equipo fue dividido en dos zonas, la zona de evaporación y la zona de sobrecalentamiento. Para el diseño se eligieron las siguientes condiciones, las cuales garantizan la obtención la respuesta esperada en las condiciones de funcionamiento más exigentes:

· Presión de trabajo 6 MPa.

· La pérdida de carga debe ser de 0.07 MPa (0.7 kg/cm2) como máximo para ambas corrientes.

· Flujo de solvente: 113870 kg/h

El diseño se efectuó para las condiciones de operación mencionadas en el balance de energía del Capítulo 6. Se utiliza como fluido calefactor agua con una temperatura de entrada de 90ºC. Se eligió un sistema de flujo en contracorriente, y el equipo se dispone en posición vertical, con el dióxido de carbono circulando desde abajo hacia arriba.

G.2.2 Área de intercambio

Se utilizaron los conceptos detallados en el Apéndice I para el cálculo de los coeficientes peliculares y el coeficiente global de transferencia de calor, así como también el área total de transferencia.

Tabla 7.10 Propiedades físicas de los fluidos en el IC3

	Propiedad
	Unidades 
	CO2 Vapor sobrecalentado
	Agua 

	T
	K
	303 
	363 

	ρ
	kg/m3
	149.2 
	969 

	Cp
	J/kg K
	1895.3 
	4186.8 

	μ
	N s/m2
	0.0000463
	0.000311 

	λ
	W/m K
	0.243
	0.679 


Tabla 7.11 Detalle del cálculo de los coeficientes peliculares 

	Parámetro
	Unidades 
	 Valor 

	Coeficiente externo
	
	

	De
	m
	0.13

	Pr
	
	1.91

	Re
	
	15853.1

	αext
	W/m2 K
	356.6

	Coeficiente interno zona 

sobrecalentamiento
	
	

	D
	m
	0.177

	Pr
	
	0.36

	Re
	
	120803.4

	αint
	W/m2 K
	261.39


En la Tabla 7.10 se especifican las propiedades físicas de los fluidos de intercambio necesarias para el cálculo. La Tabla 7.11 muestra el detalle del cálculo de los coeficientes peliculares, y la Tabla 7.12, el de las áreas de intercambio para las zonas de ebullición y sobrecalentamiento.

Tabla 7.12 Detalle del cálculo del área de intercambio

	Parámetro 
	
	Unidades 
	Zona de ebullición
	Zona de sobre-

calentamiento

	Coeficiente pelicular interno
	αint
	W/m2 K
	71608.6
	261.39

	Coeficiente pelicular externo
	αiext
	W/m2 K
	356.6
	356.6

	Resistencia al ensuciamiento
	Rens
	K m2/W
	0.0002
	0.0002

	Coef. global de transferencia
	U
	W/m2 K
	331.3
	146.4

	Calor de transferencia
	Q
	kJ/h
	3812823
	3336220.2

	Temp. entrada del agua
	T1
	K
	348
	363

	Temp. salida del agua
	T2
	K
	338
	348

	Temp. entrada del CO2
	T1
	K
	295
	295

	Temp. salida del CO2
	T2
	K
	295
	303

	Diferencia media logarítmica
	ΔTML
	K
	320.8
	324.5

	Área
	A
	m2
	9.96
	19.5


De acuerdo a los datos obtenidos, el área total de intercambio es 29.46 m2. Bajo la misma premisa adoptada para el IC2, se utilizan tubos de 6 m de longitud, de manera que se requieren 9 tubos.

G.2.3 Caudal de agua de calefacción

El caudal de agua se determina en base al balance de energía planteado en el Capítulo 6, siguiendo los lineamientos detallados en el Apéndice I. La Tabla 7.13 muestra las condiciones de operación para el agua de calefacción. En esta Tabla se detalla, además, el cálculo del caudal necesario. 

Tabla 7.13 Condiciones para el fluido calefactor (agua)

	Parámetro
	Valor

	Calor total a entregar
	7149043.3 kJ/h

	Temperatura de entrada
	363 K

	Temperatura de salida
	338 K

	Caudal de agua
	68.2 m3/h


G.3 Condensador (IC4) 

Este equipo tiene la función de reacondicionar al CO2 recirculado hasta las condiciones de aspiración de la bomba.

G.3.1 Consideraciones generales

Al igual que el evaporador, este equipo fue dividido en tres secciones a fines de realizar el cálculo del mismo. En la primera, se enfría el vapor hasta el punto de saturación, en la segunda se realiza la condensación y en la tercera, el subenfriamiento del líquido.

El equipo será colocado de forma horizontal. El sentido de flujo elegido es  en contracorriente, ya que esta configuración es la recomendada para los equipos de transferencia de calor por ser la más eficiente. Para el diseño se tuvieron en consideración los siguientes ítems:

· La pérdida debe ser cercana a 0.07 MPa como máximo para ambos fluidos.

· Presión de trabajo 6 MPa.

· El CO2 ingresa a 30 ºC y debe ser subenfriado hasta 10 ºC

El diseño se efectuó para las condiciones de operación mencionadas en el balance de energía del Capítulo 6. Se utiliza como fluido refrigerante agua con una temperatura de entrada de 2ºC. 

G.3.2 Área de intercambio 

Se utilizaron los conceptos detallados en el Apéndice I para el cálculo de los coeficientes peliculares y el coeficiente global de transferencia de calor, así como también el área total de transferencia.

Tabla 7.14 Propiedades físicas de los fluidos en el IC4 

	Propiedad
	Unidades 
	CO2 vapor saturado
	CO2 líquido

 subenfriado
	Agua 

	T
	K
	295
	283
	275

	ρ
	kg/m3
	894
	883.2
	1000

	Cp
	J/kg K
	2255.6
	2676.9
	4186.8

	μ
	N s/m2
	0.0000596
	0.00001
	0.001

	λ
	W/m K
	0.0162
	0.0156
	0.679


Tabla 7.15 Detalle del cálculo de los coeficientes peliculares 

	Parámetro
	Unidades 
	Valor 

	Coeficiente externo
	
	

	De
	m
	0.13

	Pr
	
	6.16

	Re
	
	35316

	αext
	W/m2 K
	1081.1

	Coeficiente interno zona 

enfriamiento del vapor
	
	

	D
	m
	0.177

	Pr
	
	8.3

	Re
	
	93845.6

	αint
	W/m2 K
	369.3

	Coeficiente interno zona 

subenfriamiento 
	
	

	D
	m
	0.177

	Pr
	
	0.177

	Re
	
	559320

	αint
	W/m2 K
	467.57


En la Tabla 7.14 se especifican las propiedades físicas de los fluidos de intercambio necesarias para el cálculo. La Tabla 7.15 muestra el detalle del cálculo de los coeficientes peliculares de cada zona del equipo, y la Tabla 7.16, el de las áreas de intercambio para las zonas de enfriamiento del vapor, condensación y subenfriamiento.

Tabla 7.16 Detalle del cálculo del área de intercambio

	Parámetro 
	
	Unidades 
	Zona de enfriamiento
	Zona de condensación
	Zona de subenfriamiento.

	Coeficiente pelicular interno
	αint  
	W/m2 K
	369.3
	4134.92
	467.57

	Coeficiente pelicular externo
	αiext
	W/m2 K
	1081.1
	1081.1
	1081.1

	Resistencia al ensuciamiento
	Rens
	K m2/W
	0.0001
	0.0001
	0.0001

	Coef. global de transferencia
	U 
	W/m2 K
	267.9
	789.3
	316

	Calor de transferencia
	Q 
	kJ/h
	5957536
	13106579.3
	5719234.6

	Temperatura entrada del agua
	T1
	K
	275
	278
	280

	Temperatura salida del agua
	T2
	K
	278
	280
	282

	Temperatura entrada del CO2
	T1
	K
	303
	295
	295

	Temperatura salida del CO2
	T2
	K
	295
	295
	283

	Diferencia media logarítmica
	ΔTML
	K
	296.7
	289
	280.4

	Área 
	A
	m2
	20.81
	15.96
	17.92


De acuerdo a los datos obtenidos, el área total de intercambio es 54.7 m2. Si se utilizan tubos con una longitud de 6 m, se requieren 17 tubos.

G.3.3 Caudal de agua de enfriamiento

El caudal de agua se determina en base al balance de energía planteado en el Capítulo 6, de acuerdo a  los concepto expuestos en el Apéndice I. 

La Tabla 7.17 muestra las condiciones de operación para el agua de enfriamiento. En esta Tabla se detalla, además, el cálculo del caudal necesario 

Tabla 7.17 Condiciones para el fluido refrigerante (agua)

	Parámetro
	Valor

	Calor total a entregar
	24783350 kJ/h

	Temperatura de entrada
	275 K

	Temperatura de salida
	282 K

	Caudal de agua
	845  m3/h


desodorización del aceite

A. Caudal de vapor

El vapor se utiliza en esta operación unitaria para tres objetivos diferentes:

· Vapor indirecto: para mantener constante la temperatura de la torre.

· Vapor directo: para provocar el arrastre de las sustancias volátiles del aceite.

· Vapor para el termocompresor: para generar el alto vacío necesario para el correcto funcionamiento de la destilación.

Y para mantener las condiciones de trabajo se consumen las siguientes cantidades de vapor.
: 

· Vapor indirecto: 277 kg/h [80].

· Vapor directo: 6.65 kg/h.

· Vapor para el termocompresor: 7,5 kg/h [80].

B. Columna de destilación

Se adopta para el proceso una columna de destilación que fue empleada para la desodorización de 1100 kg/h de aceite de girasol [80], con las siguientes características:

Diámetro 





2.3 m

Altura 





7.4 m

Nº de platos 




5

Presión de trabajo 



4-6 mmHg

B.1 Consideraciones de diseño de los platos

Se utilizarán platos perforados con una distribución en forma de triángulo equilátero con distancias de 12 mm entre los centros de los orificios [99].

B.1.1 Perforaciones y área activa

El diámetro de los orificios será de 4.5 mm. El área activa para las perforaciones debe calcularse teniendo en cuenta que el soporte periférico del plato y los soportes radiales ocuparán un 15% del área total de la sección transversal de la torre [99]. La zona de distribución para la entrada del líquido al plato utiliza un 5% más, y los vertederos requieren un espacio adicional.

Para una torre de 2.3 m de diámetro interno, la relación área activa/área total (Aa/At) es de 0.77 [99]. El número de perforaciones de cada plato se determina mediante la siguiente relación, que da un total de 65308 perforaciones por palto
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Donde 

Di = diámetro interno de la torre, mm

D0 = diámetro de los orificios del plato, mm

B.1.2 Espesor del plato

Para un plato de acero inoxidable, la relación espesor del plato/diámetro del orificio, es de 0.43 [99]; por lo tanto el espesor del plato será 2 mm aproximadamente.

B.1.3Profundidad del líquido

El espesor de la laguna de aceite deberá estar comprendido entre 2-2.5 cm, debido a que el arrastre de los componentes de interés ocurre en la interfase aceite-vapor [67]. 

B.1.4 Espaciamiento de los platos

Este parámetro se escoge de manera de facilitar la construcción y el mantenimiento, y luego se verifica para evitar cualquier inundación y arrastre excesivo del líquido en el vapor. El espaciamiento adecuado para una torre de diámetro comprendido entre 1-3 m, es de 0.6 m [99].

B.1.5 Vertederos 

El líquido se lleva de un plato a otro mediante los vertederos. Éstos se construyen quitando una parte del área del plato. El tiempo de permanencia del aceite en el vertedero debe ser el suficiente para permitir que el vapor se separe del mismo, de tal forma que sólo entre aceite en el plato inferior. 

El vertedero debe colocarse lo suficientemente cerca del plato inferior como para que se una la líquido en ese plato. Para torres que trabajan con vacío, lo recomendado es 5 mm como mínimo para el sellado de los vertederos [99].

B.1.6 Caída de presión

Se puede tomar como valor aceptado 0.75 mmHg de caída de presión por plato [99].

B.1.7 Flujo volumétrico de aceite

El flujo del líquido será de manera transversal de un solo paso, como se muestra en la Figura 7.7.


[image: image29]
Figura 7.7 Flujo del líquido a través del plato

Fuente: Treybal

El flujo de aceite a través de los orificios de los platos no debe ser superior a 0.0015 m3/s por cada unidad de diámetro de la columna [99], por lo que, para la columna diseñada, el flujo de aceite debe ser de 0.00345 m3/s, como máximo.

B.1.8 Materiales para la columna

Se ha demostrado que la utilización de acero al carbono en los desodorizadores no es conveniente [80], ya que debido a las altas temperaturas con que trabajan estos equipos se originan pequeñas cantidades de jabones metálicos que hacen que los aceites refinados y el destilado sean inestables con el tiempo.

Los materiales más idóneos para la construcción de estos equipos son los aceros inoxidables AISI 304 y 316. [80], por lo que se adopta para la construcción de la columna, acero AISI 316. 

C. Camisa de vapor

La camisa utiliza como fluido de intercambio vapor saturado a una presión de 5 bar.

C.1 Radio interno de la camisa

Este parámetro puede calcularse mediante la siguiente expresión [102]:
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Donde

Rcv = radio de la camisa de vapor, m

Re = radio exterior de la columna de destilación, m

di = espacio anular entre el diámetro exterior de la columna y el diámetro interior de la camisa de vapor, m 

Un valor mínimo recomendado para di es 38.1 mm [102], y el radio interno de la camisa toma un valor de 1.8 m

C.2 Espesor de pared de la camisa

El espesor de la pared de la camisa de vapor puede calcularse según la expresión [102]:
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Donde

p = presión interior de diseño, lbf/in2
ε = eficiencia de la junta por soldadura, igual a 65% [102]

f = resistencia a los esfuerzos de tracción del material de construcción igual a 80 lbf/in2 para acero inoxidable AISI 316 [102] 

Ri = radio interior de la columna, in

Y considerando que la presión de diseño para la camisa será de 5 bar, se obtiene un espesor de pared de 7.5 mm

C.3 Altura de la camisa

Se calcula como el 80% de la altura de la columna para asegurar una eficiente transferencia de calor [102]. La altura de la camisa será  aproximadamente 6 m.

D. Condensador 

Se utilizará un condensador de casco y tubo de un paso. El condensador se ubicará de manera vertical, para facilitar la caída del destilado condensado. La operación se efectuará en contracorriente y el agua de enfriamiento circulará por la parte externa de los tubos, mientras que el destilado lo hará por la parte interna [23]. 

D.1 Área de intercambio

En general, es necesario 1 m2 de superficie para condensar entre 28-50 kg de vapor saturado en 1 h, pero en la práctica se calculan valores entre 3 y 5 veces mayores para asegurar una buena eficiencia [102]

Si el caudal de vapor es 6.65 kg/h, el área teórica necesaria para el condensador es 0.24 m2, pero para asegurar una buena eficiencia se estima un área de 1 m2.

D.2 Caudal de agua de refrigeración

Se empleará agua tratada a 2ºC y presión atmosférica para el enfriamiento, y el caudal requerido será de 1.05 m3/h según especificaciones de la torre de destilación adoptada.

E. Separador 

E.1 Tiempo de residencia

Para determinar el tiempo mínimo de residencia para lograr una buena separación de las fases, se utiliza el método empírico propuesto por Borton [102] para separadores de fases líquido- líquido. Según este método, el tiempo de residencia se calcula mediante la expresión:
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Donde 

TR = tiempo de residencia, h

μ = viscosidad del agua, igual a 1 cp

ρc = densidad del condensado, igual a 0.92 kg/l

ρa = densidad del agua, igual a 1 kg/l

El tiempo de residencia en el separador es de aproximadamente 1.25 h.

E.2 Volumen del separador

El volumen del separador se calcula a partir del volumen que ocupa cada fase cuando el separador está lleno. Las cantidades másicas en el separador lleno se muestran en la Tabla 7.18

Tabla 7.18 Cantidades másicas en el separador

	Componente
	Cantidad (kg)

	Destilado
	53.1

	Agua
	13.3


Considerando las densidades respectivas de cada componente, se obtiene que el volumen ocupado por el agua es 0.01 m3, y el volumen ocupado por el destilado es 0.058 m3. Esto determina un volumen total de 0.07 m3 para el separador.

E.3 Dimensiones del separador

La razón entre la altura y el diámetro es de 3 para asegurar una correcta separación de fases, por lo que las dimensiones serán:

Diámetro 




0.30 m

Altura  




0.95 m

E.4 Consideraciones de diseño del separador

La tobera de admisión debe continuarse hacia adentro del separador con un cono plano, el cual se coloca con el fin de generar turbulencia y lograr de esta forma una separación de fases más efectiva [49]. El separador se coloca en forma vertical y posee una salida para el agua en el fondo, y una lateral a la altura de la interfase agua-destilado (cuando el tanque se encuentra lleno). Luego de transcurrido el tiempo de retención, el destilado se retira por gravedad y después el agua es bombeada hacia afuera del separador.

Se utilizarán dos separadores colocados en paralelo, de manera que cuando se llene el segundo, el primero ya haya sido vaciado y pueda utilizarse nuevamente, teniendo en cuenta que el tiempo de destilación es de 2h y el tiempo de residencia en el separador es de 1.25 h.

E.5 Altura de la interfase 

Este dato reviste importancia porque determina el lugar exacto donde se colocará la cañería de drenaje del destilado. Se calcula en base a las proporciones volumétricas de cada fase. La interfase se encuentra a 15 cm desde la base del separador.

F. Sistema de vacío

El sistema de vacío está compuesto por un termocompresor y una bomba de vacío, cuyas características se describen a continuación.

F.1 Termocompresor

Para conseguir las presiones absolutas tan bajas necesarias en la desodorización, y para evacuar el elevado volumen de vapor se hace necesario el uso del termocompresor acoplado a la bomba de vacío.

Este aparato es una bomba de presión que aprovecha la energía cinética desarrollada por el vapor al pasar de una presión alta a otra más baja. La Figura 7.8 representa el esquema de un termocompresor, donde “A” es la entrada de vapor de alta presión, “B”, la entrada de los gases de la destilación, y “C”, la salida de gases y vapor. El termocompresor se conecta a la torre de destilación y al condensador.
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Figura 7.8 Esquema de un termocompresor

Fuente: Montez Fernández

F.2 Bomba de vacío

La bomba de vacío se coloca a la salida del condensador y, de acuerdo a la torre de destilación adoptada, sus características son las siguientes [80]:

· Caudal: hasta 0.5 m³/h

· Vacío: hasta 0,001 bar

· Temperatura: hasta 160ºC

La bomba se conecta al condensador y al separador. La bomba que se utilizará para generar el vacío necesario en el sistema es de anillo líquido con eyector de aire. El principio de funcionamiento de la bomba se explica en el Apéndice II.

La presión de descarga de la bomba es la atmosférica y el fluido refrigerante es agua a 2ºC, la cual circulará con un caudal de 0.4 m3/h. La bomba no requiere ningún tipo de lubricación debido a la inexistencia de válvulas, pistones y paletas. Los gases aspirados pueden estar saturados con vapor e incluso es capaz de aspirar líquidos sin que el equipo sufra daño alguno.

F.3 Adopción del sistema de vacío

Se adopta para la planta de desodorización el sistema de vacío diseñado por la empresa EQUIREPSA, mostrado en la Figura 7.9 El sistema consta de un termocompresor, un condensador de superficie, una bomba de vacío con una potencia de 45 kW y un depósito de condensados.

Para el control de este equipo de alto vacío es muy útil instalar aparatos de medida antes y después del termocompresor. Controlando la presión en estos puntos, es fácil determinar el correcto funcionamiento del equipo.

Debido a que se necesitan dos separadores conectados en paralelo, se solicitará a la empresa proveedora la instalación de los mismos antes de entregar el equipo. 

G. Precalentador de la alimentación

La alimentación que ingresa a la torre de destilación puede ser precalentada mediante su paso por un intercambiador de calor, para recuperar el calor que lleva consigo el residuo de la destilación. De esta manera, además de hacer un uso más eficiente del calor, la alimentación ingresa a la torre con una temperatura más cercana a la temperatura a la que se produce el arrastre.

Se utilizará un intercambiador de placas debido a que es la configuración más económica y que mejor se adapta para esta aplicación [77].
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Figura 7.9  Sistema de vacío adoptado

Fuente: EQUIREPSA

G.1 Área de intercambio

Del balance de energía del Capítulo 6 se tiene que el calor necesario para precalentar la alimentación es de 34142.6 J/s. La diferencia media logarítmica de temperatura es 235 ºC, y el coeficiente combinado de transferencia de calor es  U = 3489,1 J/m2.s.ºC [80]. El área de transferencia se calcula mediante la siguiente ecuación, de la cual se obtiene un área de intercambio de 0.04 m2 [77]:
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Donde

Q = calor transmitido, J/s

A = área de intercambio, m2
G.2 Adopción del precalentador de alimentación

Se adopta un intercambiador de placas modelo IT042 de la empresa ADISA, el cual se esquematiza en la Figura 7.10
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Figura 7.10 Intercambiador de placas

Fuente: ADISA

esterificación del destilado

A. Reactor tanque discontinuo

Se decide utilizar un reactor tanque discontinuo para llevar a cabo la reacción de esterificación. El reactor opera en forma isotérmica con agitación.

A.1 Volumen del reactor

El volumen ocupado por la mezcla de los reactivos se calcula como sigue [53]:
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Donde

mA = masa de destilado de desodorización, kg

mB = masa de etanol, kg

mC = masa de ácido sulfúrico, kg

ρm = densidad de la mezcla, kg/m3
La densidad de la mezcla se estima en 880 kg/m3, y se obtiene con la siguiente relación, donde se considera que los tres reactivos se encuentran perfectamente mezclados y forman una sola fase [53]:
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Donde 

ρA = densidad del destilado de desodorización, igual a 913 kg/m3
ρB = densidad del etanol, igual a 789 kg/m3
ρC = densidad del ácido sulfúrico, igual a 1841 kg/m3
x = fracción másica de destilado, igual a 0.455

y = fracción másica de etanol, igual a 0.512

z = fracción másica de ácido sulfúrico, igual a 0.033

De la expresión anterior, se obtiene un volumen de la mezcla de reactivos de 0.1 m3. Se estima un volumen libre en el reactor del 20%, de modo que el volumen total del reactor será de 0.12 m3.

A.2 Consideraciones de diseño

El reactor se diseña de forma cilíndrica con la altura del nivel del líquido igual al diámetro. De esta forma queda establecido el diámetro y la altura del reactor en 0.40 m. 

El fondo del tanque es redondeado para eliminar los rincones escarpados donde no penetrarían las corrientes de fluido al producirse la agitación. El rodete va instalado sobre el eje suspendido y es accionado por un motor acoplado al eje a través de una caja reductora de velocidad [78]. El diseño del reactor se muestra en la Figura 7.11.
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Figura 7.11 Reactor tanque discontinuo agitado

Fuente: Mc Cabe
A.2.1 Prevención de vórtices 

Un método sencillo y eficaz para destruir los remolinos producidos durante la agitación es instalar placas deflectoras. Estas placas son perpendiculares a la pared del tanque [78]. 

Debido a que, para lograr la homogeneización de la mezcla de  reactivos, es necesario agitar dos fases que inicialmente son inmiscibles, es conveniente incorporar un tubo de aspiración al rodete para lograr un mayor contacto entre ambas fases y asegurar una elevada conversión. El tubo de aspiración se monta inmediatamente encima de la turbina.

A.3 Agitador del reactor

Para generar la agitación necesaria para llevar a cabo la reacción se utilizará una turbina de palas rectas. Para estos rodetes, las principales corrientes son radiales y tangenciales. Los componentes tangenciales inducen la formación de vórtices y remolinos, que deben ser eliminados si lo que se quiere es obtener un buen contacto entre ambas fases [78].

A.3.1 Diseño de la turbina

Las dimensiones relevantes para el diseño del agitador de turbina se muestran en la Figura 7.12.
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Figura 7.12 Dimensiones típicas de un tanque agitado

Fuente: Mc Cabe

Para el diseño se consideran las siguientes proporciones típicas [78]:
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El número de deflectores es 4 y el número de palas de la turbina es 6. lLas dimensiones del agitador se muestran en la Tabla 7.18. 

Tabla 7.19 Dimensiones del agitador

	Parámetro
	
	Valor obtenido (m)

	Atura de la mezcla de reactivos
	H
	0.40

	Ancho de las placas deflectoras
	J
	0.03

	Diámetro del tanque
	Dt
	0.40

	Diámetro del agitador
	Da
	0.13

	Ancho de las palas del agitador
	L
	0.03

	Altura de las palas del agitador
	W
	0.02

	Distancia del agitador al fondo del tanque
	E 
	0.13


A.3.2 Consumo de potencia

La potencia comunicada al líquido se calcula a partir de la siguiente ecuación [78]:
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Donde 

Np = número de potencia, característico de cada sistema

n = velocidad del agitador, rps

Para una turbina estándar de 6 palas, el Np = 5.2 y la densidad promedio del líquido presente en el reactor es 880 kg/m3. Si la velocidad de agitación requerida para la reacción es 500-600 rpm, la potencia es 668 W.

B. Camisa de vapor

Para mantener constante la temperatura dentro del reactor se utiliza una camisa con vapor saturado a 5 bar como fluido de intercambio. 

El radio de la camisa y el espesor de pared se calculan teniendo en cuenta las mismas consideraciones que para la camisa de la torre de destilación. Se obtiene un radio de 0.32 m y un espesor de pared de 1 mm. La altura de la camisa debe ser del 80% del reactor, para calefaccionar todo el líquido presente.

C. Separador 

Se requiere un número de decantadores tal que  permitan que después de cada operación, el líquido extraído del reactor repose durante aproximadamente 8 h. Se utilizan 4 tanques funcionando en paralelo, de manera que cuando se llene el último, el primero ya haya reposado 7.5 h y pueda vaciarse y utilizarse nuevamente.

C.1 Volumen del separador

El volumen de cada decantador debe ser levemente superior al volumen del líquido drenado del reactor. Se considera un espacio adicional de 0.05 m3. 

Las fracciones másicas de los componentes del líquido drenado del reactor, se calculan a partir de la estequiometría de la reacción. Las concentraciones de los reactivos y productos al final de la reacción pueden obtenerse con referencia al reactivo A, considerando la conversión en base a este mismo reactivo (xA), como sigue [53]: 
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Donde 

C0A = concentración de AGL al inicio de la reacción, mol/l

CA = concentración de AGL al final de la reacción, mol/l

C0B = concentración de etanol al inicio de la reacción, mol/l

CB = concentración de etanol al final de la reacción, mol/l

CC = concentración de AGE al final de la reacción, mol/l

CD = concentración de agua al final de la reacción, mol/l

Las concentraciones iniciales de los reactivos (AGL y etanol) en la mezcla inicial son 1.25 y 9.92 mol/l, respectivamente. Estos valores se calcularon en base los datos proporcionados en el Capítulo 6, considerando como volumen inicial de la mezcla 0.10 m3. 

Con una conversión de 0.94, las concentraciones finales de reactivos remanentes y productos son las mostradas en la Tabla 7.19.

Tabla 7.20 Concentraciones finales de productos y reactivos remanentes

	Producto 
	Concentración final (mol/l)

	AGE
	1.175

	AGL
	0.075

	Agua
	1.175

	Etanol 
	8.74


Las cantidades másicas de los reactivos, productos e inertes presentes en el decantador quedan determinadas a partir de las concentraciones calculadas anteriormente, y tomando un volumen de 100 l. El peso molecular del etanol es aproximadamente 32 kg/kmol y el del agua, 18 kg/kmol. El cálculo se muestra en la Tabla 7.20

Tabla 7.21 Cantidades másicas en el decantador

	Componente
	Cantidad másica (kg)

	Inertes 
	33.82

	AGL 
	1.95

	AGE
	35.62

	Agua
	2.11

	Etanol remanente
	27.97


La densidad de la fase lipídica puede considerarse 913 kg/m3, y la densidad de la fase acuosa (ρa) se estima con la siguiente ecuación, la cual arroja un valor de 805.9 kg/m3:
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Donde

ρv = densidad del agua, igual a 1000 kg/m3
ρd = densidad del etanol, igual a 789 kg/m3 

x = fracción másica de agua en la fase acuosa, igual a 0.08

y = fracción másica de etanol en la fase acuosa, igual a 0.92

El volumen que ocupa la fase lipídica en el decantador lleno es 0.078 m3, y el que ocupa la fase acuosa es 0.037 m3. Por lo tanto, el volumen del equipo se estima en 0.15 m3, ya que ambas fases son inmiscibles.

Las dimensiones del separador se diseñan para mantener una relación altura/diámetro de 3, lo que da una altura de 1.20 m  y un diámetro de 0.40 m.

Los decantadores se colocan en forma vertical y poseen una salida para el agua en el fondo, y una lateral a la altura de la interfase acuosa
. Luego de transcurrido el tiempo de retención, el destilado se retira por gravedad y después la fase acuosa es bombeada hacia afuera del separador.

C.2 Altura de la interfase 

Al igual que para el separador de la destilación, la altura de la interfase se estima a partir de las fracciones volumétricas del destilado esterificado y la fase acuosa, cuando el decantador está lleno. Para calcular las fracciones volumétricas es necesario conocer la fracciones másicas y luego relacionarlas con la densidad de cada fase.

La altura de la interfase se encuentra a 0.30 m desde en fondo del decantador. 

fraccionamiento del destilado esterificado

Para determinar las características de los equipos para el fraccionamiento del destilado esterificado, se realizará un cambio de escala (“Scale up”) a partir de datos obtenidos en investigaciones realizadazas en planta piloto [10] los cuales son fácilmente extrapolables a escala industrial.

Clavier et al [9], presenta un método simple para extrapolar los datos experimentales obtenidos en planta piloto. Este consiste en mantener los cocientes Us/Mf y Ms/Mf constantes, donde Us es el flujo másico de solvente (kg/h), Mf  la cantidad de materia prima que se coloca en la columna (kg) y Ms la masa de solvente necesaria para el fraccionamiento (kg).

A. Columna de fraccionamiento

La columna de fraccionamiento es una torre empacada que debe diseñarse para soportar presiones del orden de los 30 MPa. En cuanto al espesor de pared y demás parámetros de diseño, caben las mismas consideraciones mencionadas para los extractores.

A.1 Número de etapas teóricas y altura de la columna

Debido a la falta de datos para realizar el cálculo correspondiente para determinar el número de etapas teóricas por métodos convencionales como Ponchon-Savarit, y en consecuencia, la altura de la columna, se tomaron como referencia investigaciones desarrolladas para sistemas con características y aplicaciones similares.

En el estudio considerado como base [10], el cálculo de las etapas teóricas se realizó de acuerdo al método de Ponchon-Savarit, en función de la relación de reflujo (R). La relación solvente/alimentación se incrementa linealmente a medida que aumenta R. La relación de reflujo tuvo su mínimo valor en 1.1, el cual corresponde a una relación solvente/alimentación de 4.8 y el número mínimo de etapas teóricas fue de 4.3. 

De acuerdo a lo expuesto, se consideran cuatro etapas teóricas. Con el empaque de relleno de la columna, la altura equivalente de un plato teórico (HEPT) es de 2 m, por lo que la altura final de la columna será de 8 m.

La columna se calefacciona mediante una manta eléctrica a fin de mantener constantes las temperaturas seleccionadas para cada zona (en la primera etapa del fraccionamiento), y de proporcionar una temperatura uniforme y constante en la segunda etapa.

A.2 Relleno de columna

El relleno ocupará el 94% del volumen de la columna. Se emplean anillos de Rasching, cuyas características se listan en la Tabla 7.22

Tabla 7.22 Características de los anillos Rasching

	Característica
	Valor

	Tamaño nominal
	6 mm

	Material
	Metal

	Espesor de pared
	0.8 mm

	ap
	774 m2/m3

	e
	0.69

	cf
	700


A.3 Diámetro de la columna

El área transversal debe ser lo suficientemente grande para manejar el flujo del solvente y del líquido dentro de la región de operación satisfactoria. Se utiliza un diámetro de columna igual al diseñado en la publicación de referencia [10], igual a 0.4 m. 

A.4 Soporte de empaque

Es necesario asegurar una buena distribución del gas en el empaque. En consecuencia, el empaque debe estar soportado sobre un soporte lo suficientemente fuerte para sostener el peso del mismo, pero que posea orificios con un área libre lo suficientemente amplia para permitir el flujo del líquido y del gas con un mínimo de restricción [99].
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Figura 7.13 Plato de sostén Multibeam

Fuente: Treybal

Se utiliza soporte mostrado en la Figura 7.13, cuya área libre para el flujo es del 85%, fabricado en acero inoxidable.

A.5 Distribuidor de líquido

Generalmente se considera necesario proporcionar al menos cinco puntos de introducción del líquido cada 0.1 m2 de sección transversal de la torre para torres con diámetro mayores a 1.2 m; y un número mayor para torres pequeñas. El arreglo de la Figura 7.14 puede utilizarse en la torre de fraccionamiento diseñada.
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Figura 7.14 Distribuidor de líquido

Fuente: Treybal

B. Determinación del flujo de solvente

Para ambas etapas del fraccionamiento, las experiencias en planta piloto [10] se realizaron con un caudal de de solvente de 1.2 l/min (medidos a temperatura y presión ambiente, equivalentes a 1.3 kg/h) y la cantidad de destilado esterificado que se introdujo en la columna para la operación fue de 10 ml (9.13 g). Por lo tanto, las relaciones Us/Mf y Ms/Mf, quedan expresadas según:


[image: image51.wmf]72

.

42

2

.

14

=

=

f

s

f

s

M

M

M

U


De estas relaciones se obtiene que el flujo de solvente necesario es de 1226 kg/h. La relación de reflujo es de 3. Las densidades para la primera y la segunda etapa son, 720 y 613 kg/m3, lo que da un flujo de solvente de 1.70 y 2.00 m3/h, calculados con la siguiente relación:
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Donde

Qv = caudal volumétrico de la corriente que sale de la columna (m3/h)

DCt = flujo másico de dióxido de carbono (kg/h)

TR = tiempo de retención, igual a 15 s.

ρCO2 = densidad del dióxido de carbono (kg/m3)

C. Separador 

De igual manera que para la extracción del aceite, el volumen del separador se calcula teniendo en cuenta que el tiempo de residencia debe ser de al menos 15 s, y se considera para el diseño el caudal de solvente necesario para la segunda etapa. Bajo esta premisa, se requiere un separador de 0.008 m3 de capacidad.

C.1 Dimensiones del separador

Manteniendo la relación altura/diámetro de 5 propuesta para el separador de la operación de extracción de aceite, las dimensiones del separador serán: 

Altura 




1.35 m

Diámetro




0.27 m

D. Tanque pulmón de dióxido de carbono 

Este recipiente almacena el dióxido de carbono, el cuál fue previamente condensado y subenfriado en el IC10. El tanque pulmón (Buffer) suministra el CO2 a la bomba, la cual requiere que la densidad del líquido sea constante. El valor de la densidad del CO2 líquido queda determinado por la temperatura y presión en el tanque pulmón. Este recipiente se diseña teniendo en cuenta que la presión de trabajo será de alrededor de 6 MPa.
El volumen de este recipiente se calcula tomando como referencia la misma planta de procesamiento que se utilizó para la extracción del aceite de salvado de arroz [104], debido a que la función del equipo y sus condiciones de operación son similares.

Si el flujo másico de solvente fue de 550 kg/h y el volumen del buffer es 0.25 m3 para la planta de referencia, el buffer seleccionado para la planta de Vitamina E deberá tener una capacidad de 0.55 m3 para mantener constante la proporción.

D.1 Dimensiones del tanque

Manteniendo la relación altura/diámetro de 5 propuesta para los extractores, el tanque pulmón tiene un diámetro de 0.52 m y una altura de 2.60 m. 

D.2 Consideraciones de diseño

El tanque pulmón debe estar aislado adecuadamente para mantener la temperatura del dióxido de carbono. Esto se logra colocando una capa de aislante alrededor del tanque, de un grosor tal que minimice las pérdidas de calor al ambiente. Se utiliza como aislante espuma de poliuretano, y el cálculo del espesor del aislante se realiza de la misma manera que para el tanque pulmón de la etapa de extracción.

E. Válvula reguladora de presión

Su objetivo es el de mantener la presión constante en el extractor. Se adopta una válvula reguladora de presión compacta Serie KPR de la firma SWAGELOK ®. Esta válvula admite una presión máxima de entrada de 248 bar y una presión máxima de salida de 64.4 bar. Posee un sello de diafragma metal-metal y cuerpo de acero inoxidable. La Figura 7.4.es una representación esquemática de la válvula seleccionada.

F. Bomba de dióxido de carbono

Las consideraciones para la selección de la bomba son idénticas a las mencionadas para la extracción del aceite.

De la relación Us/Mf, se obtiene un caudal de CO2 de aproximadamente 1226 kg/h. Ya que el equipo debe tener un cierto grado de versatilidad, se decide que la bomba debe poder entregar un caudal de 1507 kg/h, un 25% por encima de lo necesario para el proceso.
De acuerdo a las densidades del fluido al momento de ingresar a la bomba en cada una de las etapas del fraccionamiento, las cuales son 900 kg/m3 y 920 kg/m3, para la primera y segunda etapa, respectivamente, el caudal que la bomba debe entregar es de 1.7 m3/h y 1.65 m3/h. 

F.1 Selección de la bomba

La selección de la bomba se realiza a partir de datos suministrados por la empresa NOVAPLEX. Se utilizará una bomba de similares características que la seleccionada para la extracción de aceite. Se selecciona una bomba modelo N-020-3D con una capacidad de 1800 l/h, para trabajar a 500 bar de presión. La ilustración de esta bomba se presentó en la Figura 7.6.

G. Intercambiadores de calor

El factor decisivo para la selección del tipo de intercambiador de calor que se emplea para el tratamiento del CO2, son las elevadas presiones a las que deben trabajar estos equipos. Bajo los mismos principios que lo expuesto para el cálculo de los intercambiadores de la extracción del aceite, el intercambiador que más se adapta a estas aplicaciones es el de doble tubo, con el fluido a alta presión circulando por el tubo interno.
Se aborda el cálculo de los tres intercambiadores de calor necesarios en esta operación unitaria. Para los tres equipos se utilizan los mismos tubos, cuyas características se detallan en la Tabla 7.23.

Tabla 7.23 Especificaciones de los tubos seleccionados

	
	Tubo interno
	Tubo externo

	Diámetro nominal
	1” (25.4 mm)
	2” (50.8 mm)

	Diámetro exterior
	33.4 mm
	60.3 mm

	Espesor de pared
	6.4 mm
	3.9 mm

	Material
	Ac. Inox. AISI 316
	Ac. al carbono ASTM A106

	Dureza
	160 Sh
	40 Sh

	Presión máx. de trabajo
	493 bar
	75 bar

	Rango de temp. de trabajo
	38 a 95ºc
	-30 a 340 ºc


G.1 Intercambiador de calor (IC8)

Este intercambiador está colocado después de la bomba, y su función es acondicionar al dióxido de carbono para su ingreso a la columna de fraccionamiento.

G.1.1 Consideraciones generales

Para el cálculo del equipo se tomaron las siguientes consideraciones generales:

· Presión de trabajo: 30 MPa.

· La pérdida de carga debe ser de 0.07 MPa (0.7 kg/cm2) como máximo para ambas corrientes.

· Flujo de solvente: 1226 kg/h
· La temperatura de salida del CO2 debe poder alcanzar los 80°C.

El diseño se efectuó para las condiciones de operación mencionadas en el balance de energía del Capítulo 6. Se utiliza como fluido calefactor agua con una temperatura de entrada de 90ºC. El equipo diseñado se coloca en posición horizontal, y se adopta un sistema de circulación en contra corriente, por ser éste el sistema de mayor eficiencia de intercambio. 

Para el diseño de este equipo se consideraron las necesidades energéticas del CO2 para la segunda etapa del fraccionamiento, dado que son mayores que para la primera.

G.2.2 Área de intercambio

Se utilizaron los conceptos detallados en el Apéndice I para el cálculo de los coeficientes peliculares y el coeficiente global de transferencia de calor, así como también el área total de transferencia.

En la Tabla 7.24 se especifican las propiedades físicas de los fluidos de intercambio necesarias para el cálculo. Se utiliza el estado final del CO2 para estimar el coeficiente pelicular interno. La Tabla 7.25 muestra el detalle del cálculo de los coeficientes peliculares, y la Tabla 7.26, el del área de intercambio. 

Tabla 7.24 Propiedades físicas de los fluidos en el IC8

	Propiedad
	Unidades 
	CO2 
	Agua 

	T
	K
	318 
	363 

	ρ
	kg/m3
	720
	969 

	Cp
	J/kg K
	2911.2 
	4186.8 

	μ
	N s/m2
	0.000183
	0.000311 

	λ
	W/m K
	0.019
	0.679 


Tabla 7.25 Detalle del cálculo de los coeficientes peliculares 

	Parámetro
	Unidades 
	 Valor 

	Coeficiente externo
	
	

	De
	m
	0.0762

	Pr
	
	1.91

	Re
	
	102.77

	αext
	W/m2 K
	10.8

	Coeficiente interno zona 

sobrecalentamiento
	
	

	D
	m
	0.0254

	Pr
	
	28.03

	Re
	
	47.72

	αint
	W/m2 K
	10.0


Como se dijo con anterioridad, en este tipo de intercambiadores, la longitud del tubo no puede exceder 6 m, dado que el tubo interior se vence tocando el tubo exterior, lo que genera una mala distribución del fluido calefactor [77]. Se requieren, entonces, 32 tubos para proporcionar el área de intercambio necesaria.

Tabla 7.26 Detalle del cálculo del área de intercambio

	Parámetro 
	
	Unidades 
	Zona de

 calentamiento

	Coeficiente pelicular interno
	αint
	W/m2 K
	10.57

	Coeficiente pelicular externo
	αiext
	W/m2 K
	10.8

	Resistencia al ensuciamiento
	Rens
	K m2/W
	0.0001

	Coeficiente global de transferencia
	U
	W/m2 K
	5.19

	Calor de transferencia
	Q
	kJ/h
	92336.7

	Temp. entrada del agua
	T1
	K
	363

	Temp. salida del agua
	T2
	K
	338

	Temp. entrada del CO2
	T1
	K
	292

	Temp. salida del CO2
	T2
	K
	318

	Diferencia media logarítmica
	ΔTML
	K
	318.4

	Área
	A
	m2
	15.5


G.2.3 Caudal de agua de calefacción 

El caudal de agua se determina en base al balance de energía planteado en el Capítulo 6, de acuerdo a los conceptos expuestos en el Apéndice I. La Tabla 7.27 muestra las condiciones de operación para el agua de calefacción. En esta Tabla se detalla, además, el cálculo del caudal necesario 

Tabla 7.27 Condiciones para el fluido calefactor (agua)

	Parámetro
	Valor

	Calor total a entregar
	159073.5 kJ/h

	Temperatura de entrada
	363 K

	Temperatura de salida
	338 K

	Caudal de agua
	1.51 m3/h


G.2 Evaporador (IC9)

Este equipo es el encargado de llevar a la mezcla que sale de la columna, a una temperatura tal que el dióxido de carbono se vaporice completamente, de manera de lograr una separación eficiente entre soluto y solvente.

G.2.1 Consideraciones generales

Para el cálculo, el equipo fue dividido en dos zonas, la zona de evaporación y la zona de sobrecalentamiento. Para el diseño se eligieron las siguientes condiciones, las cuales garantizan la obtención la respuesta esperada en las condiciones de funcionamiento más exigentes:

· Presión de trabajo 6 MPa.

· La pérdida de carga debe ser de 0.07 MPa (0.7 kg/cm2) como máximo para ambas corrientes.

· Flujo de solvente: 1226 kg/h

El diseño se efectuó para las condiciones de operación mencionadas en el balance de energía del Capítulo 6. Se utiliza como fluido calefactor agua con una temperatura de entrada de 90ºC. Se eligió un sistema de flujo en contracorriente, y el equipo se dispone en posición vertical, con el dióxido de carbono circulando desde abajo hacia arriba.

G.2.2 Área de intercambio

Se utilizaron los conceptos detallados en el Apéndice I para el cálculo de los coeficientes peliculares y el coeficiente global de transferencia de calor, así como también el área total de transferencia.

En la Tabla 7.28 se especifican las propiedades físicas de los fluidos de intercambio necesarias para el cálculo. La Tabla 7.29 muestra el detalle del cálculo de los coeficientes peliculares, y la Tabla 7.30, el de las áreas de intercambio para las zonas de ebullición y sobrecalentamiento. 

Tabla 7.28 Propiedades físicas de los fluidos en el IC9

	Propiedad
	Unidades 
	CO2 Vapor sobrecalentado
	Agua 

	T
	K
	323 
	363 

	ρ
	kg/m3
	149.2 
	969 

	Cp
	J/kg K
	1895.3 
	4186.8 

	μ
	N s/m2
	0.0000463
	0.000311 

	λ
	W/m K
	0.243
	0.679 


Tabla 7.29 Detalle del cálculo de los coeficientes peliculares 

	Parámetro
	Unidades 
	 Valor 

	Coeficiente externo
	
	

	De
	m
	0.0762

	Pr
	
	1.91

	Re
	
	124.5

	αext
	W/m2 K
	14.28

	Coeficiente interno zona 

sobrecalentamiento
	
	

	D
	m
	0.0254

	Pr
	
	0.36

	Re
	
	186.8

	αint
	W/m2 K
	103.97


De acuerdo a los datos obtenidos, el área total de intercambio es 12.6 m2. Bajo la misma premisa adoptada para el IC8, se utilizan tubos de 6 m de longitud, de manera que se requieren 26 tubos.

Tabla 7.30 Detalle del cálculo del área de intercambio

	Parámetro 
	
	Unidades 
	Zona de ebullición
	Zona de sobre-

calentamiento

	Coeficiente pelicular interno
	αint
	W/m2 K
	35804.3
	71.15

	Coeficiente pelicular externo
	αiext
	W/m2 K
	14.28
	14.28

	Resistencia al ensuciamiento
	Rens
	K m2/W
	0.0002
	0.0002

	Coef. global de transferencia
	U
	W/m2 K
	14.23
	12.52

	Calor de transferencia
	Q
	kJ/h
	74405.6
	118022.7

	Temp. entrada del agua
	T1
	K
	348
	363

	Temp. salida del agua
	T2
	K
	338
	348

	Temp. entrada del CO2
	T1
	K
	292
	292

	Temp. salida del CO2
	T2
	K
	292
	323

	Diferencia media logarítmica
	ΔTML
	K
	323.8
	320.5

	Área
	A
	m2
	4.48
	8.17


G.2.3 Caudal de agua de calefacción

El caudal de agua se determina en base al balance de energía planteado en el Capítulo 6, siguiendo los lineamientos detallados en el Apéndice I. La Tabla 7.31 muestra las condiciones de operación para el agua de calefacción. En esta Tabla se detalla, además, el cálculo del caudal necesario 

Tabla 7.31 Condiciones para el fluido calefactor (agua)

	Parámetro
	Valor

	Calor total a entregar
	192428.3 kJ/h

	Temperatura de entrada
	363 K

	Temperatura de salida
	338 K

	Caudal de agua
	1.83 m3/h


G.3 Condensador (IC10) 

Este equipo tiene la función de reacondicionar al CO2 recirculado hasta las condiciones de aspiración de la bomba.

G.3.1 Consideraciones generales

Al igual que el evaporador, este equipo fue dividido en tres secciones a fines de realizar el cálculo del mismo. En la primera, se enfría el vapor hasta el punto de saturación, en la segunda se realiza la condensación y en la tercera, el subenfriamiento del líquido.

El equipo será colocado de forma horizontal. El sentido de flujo elegido es contra corriente, ya que esta configuración es la recomendada para los equipos de transferencia de calor por ser la más eficiente. Para el diseño se tuvo en consideración:

· Presión de trabajo 6 MPa.

· La pérdida debe ser cercana a 0.07 MPa (0.7 kg/cm2) como máximo para ambos fluidos.

· El CO2 ingresa a 30 °C y debe ser subenfriado hasta 10 °C

El diseño se efectuó para las condiciones de operación mencionadas en el balance de energía del Capítulo 6. Se utiliza como fluido refrigerante agua con una temperatura de entrada de 2ºC. 

G.3.2 Área de intercambio 

Se utilizaron los conceptos detallados en el Apéndice I para el cálculo de los coeficientes peliculares y el coeficiente global de transferencia de calor, así como también el área total de transferencia

En la Tabla 7.32 se especifican las propiedades físicas de los fluidos de intercambio necesarias para el cálculo. La Tabla 7.33 muestra el detalle del cálculo de los coeficientes peliculares de cada zona del equipo, y la Tabla 7.34, el de las áreas de intercambio para las zonas de enfriamiento del vapor, condensación y subenfriamiento. 

Tabla 7.32 Propiedades físicas de los fluidos en el IC10 

	Propiedad
	Unidades 
	CO2 vapor saturado
	CO2 líquido

 subenfriado
	Agua 

	T
	K
	295
	283
	275

	ρ
	kg/m3
	894
	883.2
	1000

	Cp
	J/kg K
	2255.6
	2676.9
	4186.8

	μ
	N s/m2
	0.0000596
	0.00001
	0.001

	λ
	W/m K
	0.0162
	0.0156
	0.679


Tabla 7.33 Detalle del cálculo de los coeficientes peliculares 

	Parámetro
	Unidades 
	Valor 

	Coeficiente externo
	
	

	De
	m
	0.0762

	Pr
	
	6.16

	Re
	
	222.1

	αext
	W/m2 K
	31.97

	Coeficiente interno zona 

enfriamiento del vapor
	
	

	D
	m
	0.0254

	Pr
	
	0.36

	Re
	
	186.8

	αint
	W/m2 K
	103.97

	Coeficiente interno zona 

subenfriamiento 
	
	

	D
	m
	0.1016

	Pr
	
	0.177

	Re
	
	865

	αint
	W/m2 K
	15.46


De acuerdo a los datos obtenidos, el área total de intercambio es 13.51 m2. Si se utilizan tubos con una longitud de 6 m, se requieren 29 tubos.
Tabla 7.34 Detalle del cálculo del área de intercambio

	Parámetro 
	
	Unidades 
	Zona de enfriamiento
	Zona de condensación
	Zona de subenfriamiento.

	Coeficiente pelicular interno
	αint  
	W/m2 K
	103.97
	4134.92
	15.46

	Coeficiente pelicular externo
	αiext
	W/m2 K
	31.97
	31.97
	31.97

	Resistencia al ensuciamiento
	Rens
	K m2/W
	0.0001
	0.0001
	0.0001

	Coef. global de transferencia
	U 
	W/m2 K
	24.4
	31.62
	10.4

	Calor de transferencia
	Q 
	kJ/h
	118022.7
	138548.4
	51314.2

	Temperatura entrada del agua
	T1
	K
	275
	278
	280

	Temperatura salida del agua
	T2
	K
	278
	280
	282

	Temperatura entrada del CO2
	T1
	K
	323
	295
	295

	Temperatura salida del CO2
	T2
	K
	295
	295
	283

	Diferencia media logarítmica
	ΔTML
	K
	303.8
	289
	280.4


	Área 
	A
	m2
	4.42
	4.21
	4.88


G.3.3 Caudal de agua de enfriamiento

El caudal de agua se determina en base al balance de energía planteado en el Capítulo 6, de acuerdo a  los concepto expuestos en el Apéndice I. 

La Tabla 7.35 muestra las condiciones de operación para el agua de enfriamiento. En esta Tabla se detalla, además, el cálculo del caudal necesario 

Tabla 7.35: Condiciones para el fluido refrigerante (agua)

	Parámetro
	Valor

	Calor total a entregar
	307784.9 kJ/h

	Temperatura de entrada
	275 K

	Temperatura de salida
	282 K

	Caudal de agua
	10.5 m3/h


H. Precalentador de alimentación

Este equipo auxiliar se utiliza para precalentar la alimentación antes de ingresar a la columna, en la primera etapa del fraccionamiento. 

H.1 Área de intercambio

Del balance de energía del Capítulo 6 se tiene que el calor necesario para precalentar la alimentación es de 55088883 J/h. La diferencia media logarítmica de temperatura es 209.5 ºC, y el coeficiente combinado de transferencia de calor es U = 14.9 KJ/m2.h.ºC. 

Para el cálculo de la superficie de intercambio se utilizaron los conceptos detallados en el Apéndice I. Se obtuvo un área total de 17.65 m2
H.1.1 Coeficiente global de transferencia de calor

Para determinar el valor de los coeficientes peliculares interno y externo, se utilizó una gráfica que correlaciona el caudal por tubo dividido la longitud del tubo, con el coeficiente pelicular, a la temperatura promedio del fluido [77].

El número de tubos es 24, el diámetro de 3/8” (0.01476 m), y la longitud de los mismos es 0.91 m. El valor obtenido para ambos coeficiente peliculares (interno y externo), luego de aplicar la corrección por factores que indica el gráfico utilizado, es 244.4 kcal/h.m2.ºC.

Para calcular el coeficiente global de transferencia se utilizaron los lineamientos descritos en el Apéndice I, y se obtuvo un valor de 14.9 kJ/h.m2.ºC. La resistencia por ensuciamiento se consideró igual a cero.

H.2 Adopción del precalentador de alimentación

Se adopta un intercambiador de calor de tubo y coraza de la Serie 500 de la empresa BASCO®. El intercambio se consigue con los fluidos circulando en contracorriente en un intercambiador de un paso. Las características del equipo seleccionado se listan en la Tabla 7.36. Se solicitará al proveedor que la temperatura máxima admisible del equipo ronde los 250 ºC.

Tabla 7.36 Características del precalentador

	Parámetro 
	Valor

	Serie 
	Standard Straight–Tube 

Type 500 Heat Exchanger

	Modelo 
	03024

	Área total de intercambio 
	17.5 m2

	Diámetro de la coraza
	3 ¼ “

	Diámetro de los tubos 
	3/8 “

	Longitud de los tubos
	0.91 m

	Número de tubos
	24

	Flujo máximo en la coraza 
	0.014 m3/s

	Conexión coraza
	1 “

	Conexión tubos
	1 ½”

	Presión de diseño
	20 atm (coraza)

	
	10 atm (tubos)

	Temperatura de diseño 
	250ºC 


Fuente: BASCO ®
Los tubos están construidos en acero inoxidable AISI 316, la coraza es de acero comercial y el espejo de acero inoxidable AISI 304.

sistema de envasado

Se adopta un sistema de envasado continuo de la empresa PRAXAIR ESPAÑA S.L Todo el diseño de equipos, materiales y accesorios se realiza al momento de la compra, mediante programas informáticos desarrollados por PRAXAIR para tal fin, siendo su cálculo rápido y sencillo [40]. Este proceso de envasado bajo atmósfera inerte tiene bajos costos de inversión, y prácticamente nulos costos de mantenimiento.

Listado final de equipos

En la Tabla 7.37 se presenta el listado final de los principales equipos que utilizará la planta para su funcionamiento.

Tabla 7.37 Listado final de equipos

	Equipo
	Código
	Cantidad

	Secador de lecho vibrofluidizado
	SF
	1

	Calentador de aire
	IC1
	1

	Extractor
	EX
	4

	Separador
	SEP1
	1

	Tanque Pulmón de CO2
	TP1
	1

	Intercambiador de calor
	IC2
	1

	Evaporador
	IC3
	1

	Condensador
	IC4
	1

	Válvula reguladora de presión
	VPR
	2

	Bomba de CO2
	BMB1
	2

	Precalentador de alimentación 
	IC5
	1

	Columna de destilación 
	CD
	1

	Condensador de destilado
	IC6
	1

	Sistema de vacío 
	SV
	1

	Separador 
	SEP2
	2

	Reactor tanque discontinuo
	RTD
	1

	Decantador final
	SEP3
	4

	Precalentador de alimentación
	IC7
	1

	Columna de fraccionamiento
	CF
	1

	Intercambiador de calor
	IC8
	2

	Evaporador
	IC9
	1

	Condensador
	IC10
	2

	Separador
	SEP4
	1

	Bomba de CO2
	BMB2
	1

	Tanque Pulmón de CO2
	TP2
	1


� Correlación con las partículas de mica, dadas las similares características de forma y tamaño [90].


� Para un intercambiador de casco y tubo con aletas. Dato proporcionado por el fabricante.


� Se descomponen y carbonizan a partir de los 200ºC.


� El caudal másico de vapor directo se determinó en el Capítulo 6


� La fase superior está formada por el destilado esterificado, y la fase inferior, por la mezcla de agua y etanol remanente.
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