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RESUMEN

Se presenta el desarrollo del disefio conceptual de una tecnologia para la
obtencion del acido nitrico concentrado al 99 % en peso a partir del acido
nitrico convencional mediante el analisis de 2 alternativas de produccion,
haciendo uso de un simulador de procesos. Para el disefio conceptual se
utilizaron técnicas del analisis de proceso tales como la modelacién
matematica, la simulacion de procesos, la optimizacion, analisis econdémico y
analisis Pinch entre otras. Se presentan, ademas, los diagramas de flujo de
procesos de ambas alternativas, la validacion del modelo matematico
empleado para el calculo del equilibrio vapor —liquido en el sistema agua —
acido nitrico - nitrato de magnesio, asi como el dimensionamiento de los
equipos principales, optimizando los 2 platos de entrada de la alimentacién y
del solvente, asi como el area de transferencia de calor de los equipos de
intercambio térmico. Finalmente se expone un resumen del analisis econémico
realizado para las dos alternativas estudiadas y la seleccion de la mejor
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ABSTRACT

The development of the conceptual design of a technology for obtaining

concentrated nitric acid at 99 % by weight from conventional nitric acid is
presented through the analysis of 2 production alternatives, using a process
simulator. For the conceptual design, process analysis techniques such as
mathematical modeling, process simulation, optimization, economic analysis
and Pinch analysis were used, among others. The process flow diagrams of
both alternatives are also presented, as well as the validation of the
mathematical model used to calculate the vapor - liquid balance in the water -
nitric acid-magnesium nitrate system, as well as the sizing of the main
equipment, optimizing the 2 feed and solvent inlet plates, as well as the heat
transfer area of the heat exchange equipment. Finally, a summary of the
economic analysis carried out for the two alternatives studied and the selection
of the best one is presented.
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Introduccion

El desarrollo de nuevos productos quimicos en el pais se ha visto limitado por
la falta del acido nitrico concentrado (98-99% en peso). Este producto lo
fabrican paises con un alto desarrollo industrial, como son: Alemania, Gran
Bretana, Rusia, Estados Unidos etc. y su costo (600 USD/t aproximadamente)
se incrementa mucho por el pago de flete, pues para transportar dicho acido se
requieren de condiciones especiales impuestas por tratados internacionales, ya
que es una sustancia muy toxica, lo que dificulta su comercializacion. Por otro
lado, la importacién de este producto puede verse afectada en ocasiones por
las condiciones impuestas por el bloqueo econémico de los EEUU a Cuba. De
ahi que la produccion de este producto en Cuba sea atractiva.

Es por ello que se define como objetivo general del trabajo: “Disefiar
conceptualmente una tecnologia para la obtencion del acido nitrico
concentrado al 99 % en peso a partir de acido nitrico convencional’.
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Fundamentacion Teodrica

El desarrollo de un disefio conceptual de un proceso se realiza de conjunto con
el estudio preliminar de factibilidad técnico - economica. Lo primero es
establecer un proceso de manufactura operable para la produccién del
producto deseado.

El primer paso en la preparacion del disefio conceptual es el establecimiento de
las bases para el disefo: especificaciones para el producto, disponibilidad de
materias primas, tiempo de operacion anual de la planta, temperatura del agua
de enfriamiento, presiones de vapor disponible, combustible necesario, etc.
Posteriormente se debe realizar el diagrama de flujo del proceso simplificado,
mostrando los procesos que estan involucrados para decidir cuales unidades
de operacién seran requeridas. Los flujos y condiciones de las corrientes
pueden ser evaluados a partir de balances de materiales y de energia.

Una vez establecido el equipamiento necesario pueden ser determinados los
requerimientos de fuerza de trabajo y servicios auxiliares. Los calculos del
disefio conceptual completan los estimados del capital de inversién y del costo
total de la produccion.

Una forma eficiente y eficaz de llevar a cabo el disefio conceptual es mediante
el uso de las técnicas del analisis de proceso dentro de las que se encuentran:
la modelacion matematica, la simulacion de procesos, la optimizacion, analisis
economico, analisis Pinch entre otras. Cada una de ellas juega un rol
fundamental en uno o en varios de los pasos del disefio conceptual de un
proceso.

La destilacion directa es una de las operaciones unitarias mas utilizada para la
concentracion de una solucion multicomponentes, pero para la concentraciéon
del acido nitrico a partir del acido nitrico convencional, es imposible ya que el
sistema HNO3z — H2O forma una mezcla azeotropica como se aprecia en la

figura 1.
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Equilibrio vapor - liquido del
sistema HNO; - H,0
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Fig. 1 - Equilibrio vapor — liquido del sistema HNO3; — H.O

En la figura 1 se observa que existe un azeotropo en el punto de 68,4 %, que
es la maxima concentracion que puede alcanzar la mezcla acido nitrico
(diluido) — agua a una temperatura de 121,9 °C y presion atmosférica. Un
cambio de la presion durante la destilacion del acido diluido casi no influye
pues un cambio desde 0,145 atm (0,146 9 bar) hasta 1 atm (1,013 bar) cambia
la composicion de la mezcla desde 66,8 hasta 68,4 %.

Es por ello que para obtener concentraciones superiores al azeoétropo se han

desarrollado diferentes métodos como son:

1. Proceso del acido sulfurico y el nitrato de sodio: tecnologia de fines del siglo
XVIII donde se obtiene acido nitrico, tratando el nitrato de sodio con acido
sulfurico concentrado bajo calentamiento.

2. Separacion completa (destilacion extractiva) de la solucion acuosa de HNOs3
en sus componentes, agua y acido nitrico, anadiendo otra (tercera) sustancia
(agente deshidratante) a la solucion: En trabajos realizados () se demostrd
gque una manera econOmica de obtener acido nitrico de elevada
concentracion es hacer pasar, a contracorriente, una mezcla de HNO3, H>O
y Mg(NO3)2(agente deshidratante), a través de una columna empacada con
el vapor subiendo desde el fondo.. Una de las tecnologias, empleando
nitrato de magnesio como agente deshidratante, mas extendida es la
desarrollada por.®
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3. Método de sintesis directa: practicamente todo el acido nitrico convencional
producido industrialmente se obtiene a partir del NH3 por oxidacion catalitica

del mismo segun la reaccion:

4NH; + 50, = 4NO + 6H,0 + Calor

La cantidad de agua de reaccion formada es importante y cuando se desea
producir acido de elevada concentracibn es necesario eliminarla casi
totalmente ya que como se demuestra en la bibliografia, # si no se elimina
dicha agua la maxima concentracion posible de acido nitrico es del orden de
77% en peso.

La simulacion de procesos © se lleva a cabo mediante el empleo de
simuladores de procesos profesionales (ASPEN PLUS, ASPEN Hysys, Pro I,
Chemcad etc.), los que, en la actualidad, debido a su constante desarrollo,
pueden brindar soluciones rigurosas a procesos tanto en estado estacionario o
transciente.

Un aspecto importante de la conservacion de la energia es el establecimiento
de una red de intercambio de calor opcional durante el disefio de un proceso.
La tecnologia pinch permite no solo la reduccion del consumo de energia y
capital, sino que, ademas, reduce la contaminacion por concepto de calor
generado hacia el medio ambiente.®

Materiales y métodos

De los métodos para la obtencion de acido nitrico concentrado el que mas se
adecua a las condiciones nuestras es la destilacion extractiva utilizando como
agente deshidratante el nitrato de Magnesio (Mg(NO3)2), dada la sencillez de
sus manipulaciones técnicas, rendimiento, calidad del producto y minimos
costos de inversion y de operacion. El simulador seleccionado para realizar el
disefio conceptual del proceso fue el ChemCad v 6.0, ya que posee el método
Wilson — Salt que es el apropiado para el calculo del equilibrio del sistema
HNO3-H>-0O Mg(NOs)2.
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La simulacion del proceso se realizdé en estado estacionario y se estudiaron 2
alternativas de disefio: alternativa 1 (figura 2), y alternativa 2 (figura 3). Las
modificaciones realizadas al caso base se realizaron con el objetivo de

disminuir el consumo energético del proceso

Descripcién alternativa 1

Leyenda

1y 2 Alimentacion (HNO, 50%)
3y 4 Producto [HND, 99%)

5y 6 Fondo [Mg[NO,},

7y 8 Salida Flash [Mg[NO, ), 75 3%
9y 10 HMO, diluido & proceso

Alimentacidn - col 4 Inté Nitrico diluido
_ olumna de
:: IIl E ;;E IE' "] — concentracion I_i-l 4 proceso

Int3

El E Flash parala
regeneracion
del solvente

Int3

Int2

Int. 7
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Fig. 2- Diagrama de flujo de proceso caso base (alternativa 1)

Inicialmente se carga el regenerador de solvente (tanque flash) con Mg(NO3)2
al 35 %, aqui se concentra hasta un 75 % y sale del mismo a una temperatura
de 427 K (corriente 7), posteriormente se enfria hasta los 394 K (corriente 8).
Esta ultima corriente entra a la columna concentradora por el plato 5. La
corriente 1 (alimentacion de HNO3 50 % en peso) y 303 K se calienta hasta los
393 K (corriente 2) y entra a la columna por el plato 11 como vapor. La solucién
acidica se queda a una concentracién (99 % en peso) mas alta que el
azeotropo y se destila por la parte superior de la columna (corriente 3)
enfriandose posteriormente (corriente 4) y se envia a los tanques de producto.
El Mg(NOa3)2(corriente 5) se saca por el fondo de la columna a una temperatura
de 422 Ky una concentracion del 68%, esta se calienta (corriente 6) y entra al
regenerador de solvente, de este sale una corriente de vapor (corriente 9) con
un contenido de acido nitrico del 0,6 % y una temperatura de 427 K

posteriormente se condensa y se envia a proceso.
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Descripcién alternativa 2:
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Fig. 3- Diagrama de flujo de proceso (alternativa 2)

Como se puede apreciar en la figura 3 esta alternativa se diferencia de la
anterior en que se mejora notablemente el uso de la energia en el proceso
(mediante un estudio Pinch) y para lograrlo se hizo necesario introducir algunos
intercambiadores de calor (IC) como se observa en la figura 3. En este caso
una carga inicial de Mg(NOQOs)2 al 35 % en peso se concentra en el tanque flash
hasta un 75% en peso, alcanzando una temperatura de 427 K (corriente 14)
que pasa al IC 3 donde se enfria al intercambiar con el acido nitrico al 50%
(corriente 7), posteriormente se enfria en el IC 9 hasta alcanzar los 394 K
temperatura a la que debe entrar a la columna concentradora por el plato 5. La
solucion salina comienza a absorber agua del acido nitrico al 50 %. Este acido
viene a una temperatura de 303K (corriente 1) e intercambia con los IC 1, 2, 3
y 4, y las corrientes 10, 11 y 14 hasta alcanzar una temperatura de 394K para
entrar a la columna como vapor al plato 11. La solucion acidica se queda a una
concentracion mas alta que el azedtropo (99 % en peso) y se destila por la
parte superior de la columna (corriente 3), posteriormente se enfria (IC 7
corriente 4) y se envia a tanque de almacenamiento (una parte se refluja a la
columna). El Mg(NOs3)2 (corriente 5) se saca por el fondo de la columna a una
temperatura de 422K y concentracion 68% y se enfria en el IC 8 (corriente 6)
antes de entrar al Flash para ser regenerado. Del tanque Flash sale por el tope
vapor con un contenido de acido nitrico diluido al 0.6% y temperatura de 427K
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(corriente 10). Las corrientes 10 y 11 es el nitrico proveniente del Flash y la 14
es al 75 % que sale de este tanque. Finalmente, los vapores de nitrico
(corriente 12) son condensados en el IC 10 (corriente 13) y enviados a proceso.

Modelo matematico para el calculo del equilibrio liquido —

vapor en el sistema HNO3; - H.O —Mg(NO3)-
Uno de los aspectos tedricos mas importantes del trabajo es el modelo para el
calculo del equilibrio de fases del sistema HNOs — H.O — Mg(NOs)2, pues la
presencia de una sal disuelta en una mezcla de solventes puede
frecuentemente significar cambios importantes en el equilibrio liquido — vapor y
en el caso de un sistema azeotrépico puede conducir a la eliminacion total del

mismo como se observa en la figura 4.
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Fig. 4 -Equilibrio liquido - vapor HNO3; — H20 — Mg(NOs):

Como se puede apreciar en la figura 4 se observa que un incremento en la
concentracion del nitrato de magnesio mueve el punto azeotrépico hacia
concentraciones bajas de la fase liquida y finalmente a una concentracion del
60% en peso del nitrato de magnesio desaparece el punto azeotrdpico.

Para poder simular este comportamiento fue necesario recurrir al modelo
Wilson Salt el que describe la interaccidén sal — solvente, y que es calculada a
partir de los puntos de burbuja de los solventes individuales contenidos en la

sal dada, a la presion del sistema.
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Calculo de la torre de destilacién (columna concentradora)
Resulta evidente que el equipo mas importante del proceso de concentracion
es la torre de destilacion y para poder disefarla se recurrié a la simulacion de la
misma. Chemcad ofrece métodos rapidos y rigurosos para el calculo y disefio
de equipos de separacion y dentro de los métodos rigurosos, el simulador
posee 2 métodos: Inside-Out y otro denominado Correcciones simultaneas
(SCDS por sus siglas en inglés). Este ultimo fue el seleccionado pues de
acuerdo a recomendaciones de los disefadores del Chemcad, debe utilizarse
para sistemas altamente no ideales, como lo es el nuestro. En el método SCDS
es necesario especificar: el numero de bandejas, el perfil de presién, todas las
corrientes de entrada y platos de alimentacion, tipo de condensador, modelo de
simulacion, si hay o no destilacion reactiva etc. Estas especificaciones son
suficientes para calcular completamente todas las salidas. Una discusion
general del método puede encontrarse en.(”)

En los procesos de destilacion extractiva es de gran relevancia el reflujo a la
torre, pues no siempre un incremento de este se traduce como un aumento en
la separacion de los componentes. Para una relaciéon solvente/alimentado
fresco, existe una razén de reflujo 6ptima, la que da un balance entre los
beneficios inherentes del reflujo y el efecto de la concentracidén del solvente en
las volatilidades.

Otra forma de lograr condiciones 6ptimas operacion de la torre es la debida
ubicacion de los platos de la alimentacion y del solvente. Por las razones antes
mencionadas se decidio optimizar la relacion de reflujo (minimizar la relacion de
reflujo para disminuir la energia consumida en el condensador y el rehervidor y
ademas el diametro del a columna).

El Chemcad brinda la opcidén Optimization que permite maximizar o minimizar
una variable (funcidn objetivo) de una corriente o de una operacion unitaria, a
partir de variables independientes y restricciones (variables dependientes que
se restringen).

En este trabajo se toma como funcion objetivo, minimizar la relacién de reflujo y
como variables independientes la ubicacion de los platos de la alimentacién y
del solvente.
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Diseino de la torre de destilacion (columna concentradora)
Una vez calculada la torre (numero de platos, ubicacion de los platos de entrada
para la alimentacion y el solvente, la relacion de reflujo etc. se pasé al disefio de
la misma. Lo primero fue seleccionar el tipo de platos, en nuestro caso se
escogié platos perforados (sieve tray) (por ser sencillos y baratos). El calculo
hidraulico para este tipo de platos es tratado en el Chemcad de la manera
definida por la referencia.®

Diseino de los equipos de intercambio de calor

Al igual que en el caso de la torre de destilacion los equipos de intercambio de
calor son previamente calculados mediante la simulacion en estado
estacionario, y posteriormente se realiza el disefio de los mismos.® EI médulo
heat exchanger puede usarse para simular un intercambiador de calor con una
o dos corrientes de entrada. Para el disefio de IC del tipo tubo y coraza
Chemcad posee un moédulo integrado particular para el disefio de los mismos y
es el CC-TERM, este moddulo sirve también para la evaluacion de
intercambiadores de este tipo.

La utilizacion del CC-THERM permite disefiar de forma optima los IC de tubo y
coraza, calculando tamafo Optimo de la coraza, numero de pasos por los

tubos, numero el corte de los bafles, entre otras dimensiones.

Procedimiento para la realizacién del analisis Pinch
Otro aspecto importante en el presente trabajo fue la realizacion de un analisis
Pinch con el objetivo de mejorar la eficiencia energética del proceso y el
resultado del mismo dio origen a la concepcion de la alternativa 2
anteriormente explicada. Para llevar a cabo dicho analisis se siguio, el
procedimiento siguiente: (explicado a grandes rasgos):

Identificacion de las corrientes frias y calientes sus datos térmicos.

2. Seleccion valor inicial de ATmin (se tomé 20) recomendado por.('0

3. Construcciones de curvas compuestas (perfiles de temperatura —
entalpia de la disponibilidad del calor en el proceso) para determinar el
punto Pinch.

4. Estimacion de costo minimo de energia.
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Costo de enrgla total = Y-, Qy * Cy (1)

donde:

Qu = Rendimiento del servicio auxiliar U, kW

Cu = Costo unitario del servicio auxiliar U, $/kW

U = Numero total de facilidades auxiliares usadas

Estimacion del capital de inversion para la red de intercambio de calor.
Estimacién del valor del ATmin 6ptimo

Estimacion de los objetivos practicos para el disefio de la red

© N o o

Diseno de la red de intercambio de calor.

Cuando se aplica este procedimiento se obtiene, ademas de una mayor
eficiencia energética, un area minima de la red de intercambio de calor y por lo
tanto un numero minimo de intercambiadores de calor, minimizando el costo de

inversion.

Consideraciones para el analisis econémico
Este analisis tiene como objetivo determinar cual de las 2 alternativas es mejor
desde el punto de vista econdémico. Por otro lado, se tiene que en un analisis
de alternativas existen 2 posibilidades para saber cual es la mejor de ellas, la
que tiene menor costo inicial y mayores costos de operacién o la de costo
inicial mas elevado y en lo adelante menores costos. Es por ello que el método
a seleccionar deba tener en cuenta el valor del dinero en el tiempo y ese
método es el del valor actual neto (VAN) y la Tasa Interna de Retorno (TIR) que

fue el escogido en este trabajo.(1"12)

Resultados y validacion
Validacion de modelo Wilson Salt. Esta se realizé a partir del calculo de la
desviacion existente entre la composicion del acido nitrico en la fase vapor
obtenida experimentalmente y la determinada por el modelo. En la tabla 1 se

muestran los 6 resultados de mayores desviaciones.
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Tabla 1. Resultados de las mayores desviaciones.

Fraccion de HNO; fase vapor  AY

(experimental) (modelo)
0,148 0,246 0,098
0,178 0,485 0,307
0,882 0,906 0,024
0,019 0,067 0,048
0,073 0,366 0,293
0,687 0,806 0,119

1 N
&Y =3 ) i =y

donde:

N es el numero total de puntos

(2)

Para el sistema binario acido nitrico — agua la desviacién siempre estuvo por

debajo de 0,31, con un valor promedio global de 0,14. Al introducirse la sal de

magnesio a una concentracion del 60 % en peso el sistema se comportdé como

se esperaba, es decir se logré romper el azedétropo de forma similar a como

ocurre en la realidad. De aqui se asumid que el modelo era adecuado para su

empleo en la simulacion. Resultados representativos se muestran en las figuras

5y6.
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Fig.6 -Equilibrio liq.- vapor sistema NH3—H>O - nitrato de magnesio

a 1 atm de presién

Diseino conceptual de las alternativas
Una vez definidas las especies quimicas que intervienen en la produccion del
acido nitrico al 99 %, el modelo a emplear para los calculos del equilibrio
liquido—vapor, los modelos para el calculo de las propiedades fisicas y de
transporte y las operaciones unitarias a utilizar en ambas alternativas se
procedidé a realizar la simulacion de cada una de ellas en estado estacionario.

Los resultados de los balances de masa y energia se muestran en la tabla 2.
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Tabla 2. Balance de masa y de energia (alternativas 1y 2 (negrita y cursiva).

Alimentacién Producto Nitrico diluido a proceso Solvente Fondo
Temperatura, K 303 303 303 394 422
303 303 303 394 422
Presion, atm 1 1 1 1 1
1 1 1 1 1
Flujo total, kg/h 1000 502,06 497,95 5097,4 5595,31
1000 502,91 497,11 5124,56 5621,68
Fraccidon molar vapor 0 0 0 0 0,07
0 0 (1] [1] 0,07
Entalpia, kW -2604,3 -401,2 -2180,5 -5918,7 -7884,3
-2604,3 -403,8 -2178, -5960,6 -8073,6
Flujo componentes, kg/h
Y comp. Fraccion peso
HNO3 500 (0,5) 497,04 (0,99) 2,61 (0,0059) 0,88 (0,0001) 3,84 (0,0006)
500 (0,5) 497,38 (0,99) 2,96 (0,0052) 0,7857 (0,0001) 3,39 (0,00086)
H20 500 (0,5) 5,02 (0,01) 494,99 (0,994) 1291,67 (0,2533) 1786,65 (0,31)
500 (0,5) 5,53 (0,01) 494,50 (0,9947) 1301,03 (0,2538) 1795,54(0,32)
Mg(NO3)2 0 0 0 3804,82 (0,7464) 3804,83 (0,68)
0 0 0 3822,74 (0,7459) 3822,74(0,67)

De la tabla anterior puede observase que la tecnologia propuesta en ambas
alternativas, permite obtener acido nitrico concentrado al 99% en peso. Por otro
lado, el acido nitrico en la corriente de fondo de la columna en ambas
alternativas es muy bajo, 0,06 % en peso, lo que significa que las pérdidas de
acido (acido que permanece con el solvente gastado en el fondo de la columna

y se pierde cuando el solvente es reconcentrado) no son significativas.

Resumen del equipamiento utilizado
Una vez realizada la simulacion se pasé al dimensionamiento del equipamiento
utilizado, como son: columna de destilacion, separador flash y equipos de
intercambio de calor y bombeo.
En la tabla 3 se muestra un resumen de las caracteristicas de disefio de la

columna de destilacion en ambas alternativas

227



MORON-GONZALEZ, MORON-ALVAREZ/Tecnologia Quimica Vol. 44, No 1, enero-abril 2024 (pp. 214-232)

Columna de destilacion

Tabla 3. Resumen caracteristicas de la columna de destilacion (1y 2).

Caracteristica Alternativa 1 Alternativa 2
Numero de etapas 20 20
Etapa de entrada del solvente 5 5
Etapa de entrada alimentacién 11 11
Rendimiento del condensador, kW -451,2 -451,95
Rendimiento del Reboiler, kW 80,7 81,81
Relacion de reflujo 9,15 5,12
Reflujo masico, kg/h 2583,7 2575,12
Diametro de la torre, m 0,61 0,61
Tipo de bandeja Perforada (sieve) Perforada (sieve)
Espaciado entre bandejas, m 0,61 0,61
Numero de secciones 1 1
Altura de la cresta, mm 12,4 12,4
Base del canal, mm 25,9 259

De la tabla anterior se debe senalar que tanto el rehervidor como el
condensador de la columna se consideran etapas de la misma, ademas la
relacion de reflujo es el minimo obtenido a partir de la optimizacion de la
columna, también los platos de alimentaciéon tanto del solvente como del
alimentado son etapas Optimas. Las diferencias entre ambas columnas
aparecen en negrita y en cursiva en la tabla y como puede verse no son

relevantes.
Tanque Flash

El tanque Flash es donde ocurre la reconcentracidn del nitrato de magnesio y

es el mismo para ambas alternativas. Ver tabla 4.
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Tabla 4. Resumen caracteristicas tanque flash (el mismo para ambas alternativas

Caracteristica
Diametro, m 0,61
Longitud, m 2.5

Espesor del recipiente, cm 0,63

Espesor del cabezal, cm 0,63

Equipos de bombeo

Tabla 5. Resumen caracteristicas de los equipos de bombeo.

Caracteristica Bombas Alternativa 1 Bombas Alternativa 2
1 2 3 4 1 2 3 4
Incremento Presion, atm 0,34 0,34 0,34 0,34 1,36 0,34 0,68 1,02
Eficiencia, % 80 80 80 80 80 80 80 80
Potencia calculada, kW 0,026 0,01 0,004 0,006 0,04 0,004 0051 002
Presion salida calc., atm 1,34 1,34 1,0 1,0 2,36 1,0 1,68 2,02
Carga, m 1,47 2,94 236 3,53 11,76 2,36 2,94 11,54
Flujo volumétrico, m3/h 2,13 0,84 0,347 0,50 0,84 034 215 055

Las bombas 1,3 y 4 de la alternativa 2 consumen mayor potencia que sus

equivalentes de la alternativa 1 debido al incremento de presién al cambiar el

arreglo de la red de intercambio de la alternativa 2.

Equipos de intercambio de calor

En la tabla 6 se muestra un resumen de las caracteristicas y dimensiones

principales de los equipos de intercambio de calor (tipo tubo y coraza para

enfriadores y calentadores) de ambas alternativas

Tabla 6. Caracteristicas y dimensiones de los equipos de intercambio de calor.

Caracteristica Int.1 Int.2 Int.3 Int.4 Int.5 Int.& Int.7 Int.8 Int.9  Int.10
Area total, m2 11,82 14433 4,09 7,30 7,30 2627 4,09 - - -
3502 7,3 4,09 11,82 12696 4,09 7,30 4,09 4,09 17,73
U de servicio, kcal/h m2 *C 422,84 59,64 32492 107,49 85584 22851 120,33 - - -
66,81 0,77 4,1 382,58 65,67 32404 108,07 92543 11893 2904
Servicio de calor/frio 472 -451 81 -13,3 358 -367 -55 - - -
kW -h 69,7 0,267 0,8 401 452 806 -134 206  -547 -295
DI coraza, cm 254 83,82 1524 2032 20,32 3048 15724 - - -
30,48 30,32 1524 254 7874 1524 20,32 1524 1524 254
Namero de tubos 81 Q89 28 50 50 120 28 - - -
120 50 28 81 870 28 50 28 28 81
MNamero de bafles 2 13 13 13 13 19 13 - - -
26 13 B 2 13 13 13 12 13 19
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Todos los equipos de intercambio de calor fueron disefados Optimamente,
conservando la relacion preferida de diametro exterior/diametro interior del
tubo.

Resultados del analisis Pinch
Para poder elaborar la alternativa 2 fue necesario conocer de antemano los
principales requerimientos de energia a partir del analisis Pinch, resultando ser

los siguientes:

e Requerimientos de servicios de calentamiento: 708,06 kW

¢ Requerimientos de servicios de enfriamiento: 313,76 kW

Con estos resultados se logra disminuir en un 14 % el consumo de energia
(tanto para calentamiento como en enfriamiento) en la alternativa 2 con

respecto a la alternativa 1.

Resultados del analisis econémico
En la tabla 7 se presentan los resultados del analisis econémico luego de haber
aplicado el método del VAN y en la misma se muestran los valores obtenidos
para el ailo 10 para ambas alternativas. Como puede apreciarse de la tabla la
tasa interna de retorno (TIR) en ambos casos supera el 15 % (tasa minima
atractiva para la industria quimica cubana), es decir ambas alternativas son
atractivas para invertir en las mismas. Desde el punto de vista de costos la
alternativa 2 es la mejor pues el VAN es mayor, con una diferencia de $217
902,02.
Tabla 7. Resultado del analisis econdmico de ambas alternativas (afio10)

Términeo Alternativa 1 Alternativa 2

AS Venta anual (Sales) 2876766,20 2876766,23
ATE Gasto total anual (Total Expense) 2054833,00 2031825,00
ACI Entrada de efectivo anual (Cash income) 82193320 844941 23
AlIT Impuestos (Ingcome Tax) 232256,28 244895,96
ATC Gastos de capital (Total Capital Expenditure) 0 0
ANCI Entrada de efectivo neto anual (Met cash income) 589676,82 60004527
ACF Flujo de efectivo (Cash Elow) 589676,82 600045,27
ADCF Flujo de efectivo descontado (Riscounted Cash Elow) 227345 94 231343.43
MNPV Walor Actual Neto (MNet Present Value) 1760258,73 1978160,75
IRR o TIR Tasa Interna de Retorno (Internal Rate of Return) 29% 33 %
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Conclusiones

1. Se validoé el modelo Wilson SALT para el calculo del equilibrio liquido —
vapor del sistema HNOsz — H2O — Mg(NOs)2, aspecto fundamental del
trabajo.

2. Se realiz6 el disefio conceptual de una tecnologia para la obtencion de
acido nitrico concentrado al 99% en peso a partir de acido nitrico
convencional.

3. Se disefaron los equipos fundamentales del proceso (columna de
destilacion intercambiadores de calor y tanque flash)

4. Se estudiaron 2 alternativas y en ambas las pérdidas del acido nitrico (que
permanece con el solvente gastado en el fondo de la columna y se pierde
cuando el solvente es reconcentrado) no son significativas.

5. De las 2 alternativas estudiadas se selecciona la 2 pues resulta la mejor
desde el punto de vista econdmico ya que se disminuye el consumo

energetico.
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