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Resumen ejecutivo

Este trabajo desarrolla el estudio de prefactibilidad para la produccién de acetaldehido a partir
de bioetanol. El objetivo principal de este trabajo es disefiar la planta productiva y asi poder
dimensionar los equipos involucrados, con el fin de realizar, posteriormente, un estudio de
rentabilidad y decidir si es conveniente continuar con el estudio del proyecto.

En un principio, se selecciona la ruta quimica de produccién: la deshidrogenacion catalitica del
etanol. La razén principal es que no se requiere de otro reactivo para que se lleve a cabo la
reaccion y, ademas, porque tiene como co-producto un compuesto de alto valor agregado: el
hidrégeno. Dentro de los productos secundarios, también se obtiene acetato de etilo en
proporciones apreciables. Con estos productos, se analizan las tendencias que tienen sus
mercados en el pais y en el mundo.

En lo que respecta al producto principal, se conoce que, a nivel nacional, el acetaldehido no se
produce desde el afio 2017, cuando la Unica empresa que lo elaboraba cerrdé sus puertas. En
cambio, a nivel global, este mercado estuvo en alza los ultimos afios debido a que este
producto es intermediario para la sintesis de otros compuestos importantes en la industria, tales
como la piridina y sus bases, resinas poliméricas y tinturas (producidas a partir de
acetaldehido), asi como también es utilizado como conservante en la industria alimenticia.
Respecto a los productos secundarios, para el hidrégeno se observa que tanto a nivel nacional
como global, su mercado se encuentra en auge. Esto, debido a que es considerado vector
energético y uno de los combustibles del futuro. Actualmente, todas las tecnologias para su
produccién se encuentran en constante desarrollo y perfeccionamiento, por lo que es un
producto de gran interés en el mercado. Es conveniente, entonces, comercializar este
subproducto para poder aumentar el beneficio obtenido por la venta de acetaldehido. El acetato
de etilo, por su parte, presenta una estructura de mercado similar a la del acetaldehido: a nivel
nacional, este compuesto dejo de producirse debido al cierre de la empresa productora hasta el
momento; a nivel global, este compuesto es ampliamente utilizado en la industria de las
pinturas y los adhesivos (entre otros rubros), y se prevé que en el futuro su demanda se
incremente considerablemente. Dado que este producto tiene un precio de venta competitivo
en el mercado, se decide comercializarlo y de esta manera obtener un mayor beneficio.

Para definir la capacidad de produccién, se cuenta con datos de mercado del producto principal
para el ano 2020, siendo China uno de los principales consumidores a nivel mundial, con
aproximadamente un 50 % del consumo total de acetaldehido para ese afo. Por este motivo, y
teniendo en cuenta las fuertes relaciones comerciales de Argentina con este pais, se decide
producir un 1,5 % de la cantidad consumida por China -segun los datos obtenidos para ese
ano- obteniéndose un valor de capacidad a instalar de 8.500 Ton/afio para producir
acetaldehido al 99,7 % p/p de pureza. En cuanto a la localizacion de la planta, se concluye que
es conveniente que la planta permanezca en el mismo lugar que la planta productora de
bioetanol, en la provincia de Tucuman.



La planta se divide, convenientemente, en cuatro subplantas: una subplanta de
acondicionamiento de reactivos, una subplanta de reaccidn, una de separacion y una subplanta
de licuacion de hidréogeno, para su almacenamiento y posterior venta.

En el disefio del sistema de reactores se propone emplear un reactor de lecho fijo para llevar a
cabo la reaccién, debido a que resulta ser el mas adecuado. Luego de un andlisis de los
posibles modelos a plantear para su disefio, se concluye que para esta etapa del proyecto la
mejor decision es elegir una opcién que describa el proceso de la forma mas precisa posible,
sin necesidad de realizar calculos y determinaciones demasiado complejas. Por lo tanto, se
elige un modelo heterogéneo y unidimensional. Para contemplar los efectos de transporte en el
reactor y dentro de las particulas del lecho, se cuenta con un factor de efectividad global,
extraido de bibliografia. Esto permite simplificar los calculos y aun asi poder estimar
correctamente los parametros del reactor.

Con un analisis termodinamico, se obtiene que las condiciones éptimas de operacién se dan a
temperaturas altas, debido a que la reaccion es endotérmica, y a presiones bajas, debido al
cambio en el numero de moles del sistema. Se fija entonces, una temperatura de operacion de
285 °C y una presion de 1 bar, mas un factor de seguridad, todo en concordancia con los
estudios consultados, de donde se extrae la expresion cinética de la reaccion. En base a la
bibliografia estudiada, se toma una conversion de disefio del 50 % y un rendimiento para el
producto principal del 90 %. El unico producto secundario considerado fue el acetato de etilo.

Mediante el simulador de procesos Unisim Design™ se disefia el reactor en condiciones
isotérmicas con las condiciones mencionadas y se obtiene un volumen de 2,258 m?. Luego, se
simula su operacion en las condiciones reales del proceso, en condiciones NINA debido a que
las condiciones isotérmicas no son posibles de lograr. Para calefaccionarlo, se selecciona un
fluido térmico capaz de soportar la temperatura del proceso.

Luego, debido a la desactivacion del catalizador, se decide implementar un segundo reactor
para llevar a cabo la reaccién. De esta manera, mientras uno de ellos se encuentra en
operacion, el otro se regenera, obteniéndose ciclos de operacion y regeneracién alternados.

Una vez disefiado el sistema de reactores, se procede con el sistema de separacion. La
corriente que sale del reactor se encuentra en estado gaseoso y presenta cincos sustancias
que deben ser separadas en mayor o menor medida: acetaldehido, acetato de etilo, hidrégeno,
agua y etanol.

La corriente de salida del reactor ingresa a un destilador flash a presion atmosférica y con una
temperatura de -20 °C. De esta manera, la corriente presenta dos fases facilmente separables
y se obtiene por tope una corriente rica en hidrégeno que posteriormente debera ser purificada,
dado que luego ingresa a una subplanta de licuacién. Dicha purificacion es posible empleando
un absorbedor en el cual se utiliza etanol recirculado al 99 % en masa como liquido
absorbedor; gracias a la solubilidad que este compuesto presenta con el acetaldehido, el
acetato de etilo y, por supuesto, con el etanol. Por el tope de la torre se obtiene el hidrégeno
purificado y por el fondo se recuperan los demas componentes casi en su totalidad, siendo el
acetaldehido el producto de mayor importancia.



Posteriormente, las corrientes de fondo del destilador flash y del absorbedor se unifican y se las
introduce en un destilador de platos. Este equipo tiene como objetivo expulsar por el tope la
mayor cantidad posible de acetaldehido, de modo que esa corriente presente un 99,7 % en
masa de dicho compuesto. El fondo, por su parte, contiene las demas sustancias en mayor
medida.

La separacién del etanol y el acetato de etilo presenta gran dificultad debido a la formacion de
un azeodtropo binario. Dado que éste azeodtropo es sensible a la presidn, se propuso un sistema
de destiladores a distintas presiones, tal que el primero de ellos opera a 1 bar y el segundo a
15 bares. De esta manera, es posible lograr una corriente de etanol del 99 % en peso por el
fondo del primer equipo y una corriente del 99 % en peso de acetato de etilo por el segundo.

Una vez disenados todos los equipos criticos de la planta de produccién de acetaldehido, se
procede con los requerimientos de energia que requiere el proceso. En primer lugar, se
presenta la integracion energética y se introduce un método de integracion ampliamente
utilizado en el disefio de procesos quimicos: el Método Pinch. Por medio de criterios heuristicos
utilizados en este método, es posible establecer las distintas alternativas posibles que el
proceso permite. En particular, se analizan siete de estas alternativas, de las cuales s6lo una
queda seleccionada para la integracién: juntar a la corriente que sale del reactor, corriente
caliente, con la corriente de etanol que debe evaporarse antes de entrar al reactor. El
intercambiador resultante consiste en un rehervidor.

Una vez definida la integracion energética, se busca separar a las corrientes restantes en frias
y calientes, para acondicionar mediante corrientes de servicios auxiliares. Respecto a las frias,
se utilizan dos fluidos calefactores. Por un lado, vapor de agua para aquellas corrientes por
debajo de los 100 °C vy, por otro lado, el fluido térmico utilizado en el reactor, para aquellas con
mayor temperatura. Finalmente, se obtienen cuatro intercambiadores de calor adicionales.
Respecto a las corrientes calientes, se decide utilizar un refrigerante, R-717, con su respectivo
ciclo de refrigeracién. Ademas, se analiza la posibilidad de utilizar agua de enfriamiento para
refrigerar a las corrientes que asi lo permitan. Luego de analizar ambas alternativas, se opta
por utilizar ambos fluidos, el agua para aquellas corrientes que se encuentran por encima de su
temperatura y el refrigerante para todas las demas. Esto da como resultado otros ocho
intercambiadores, siendo el total en todo el proceso de catorce.

Respecto a los equipos auxiliares, se tienen en cuenta las calderas para el vapor de agua y el
fluido térmico, las bombas criticas, forzadores de gas, valvulas reductoras de presion, el
sistema de refrigeracién y una torre de enfriamiento.

Como paso siguiente, sellaborda el disefio de la subplanta de licuacién de hidrogeno. Primero
se analizan las distintas alternativas existentes para su almacenamiento y resulta que la
licuacién es la mas conveniente para adaptar al proceso. Dentro de los métodos para licuar a
este compuesto a nivel industrial, el mas adecuado es el ciclo de Claude, por lo que se lo elige
para el disefio de la subplanta.

Previo a la entrada al ciclo, la corriente de hidrogeno debe ser purificada en un 99,99 %, como
minimo, debido a que en el proceso de licuacién se alcanzan temperaturas muy bajas y



congelaria cualquier impureza, obstruyendo luego los equipos. Por este motivo, se decide
instalar un sistema de purificacion denominado PSA, o adsorciéon por cambio de presion, que
permite obtener purezas de hasta el 99,9999 %, siendo este uno de los métodos mas utilizados
a nivel industrial para este compuesto.

Para el disefio del ciclo, se estudian distintas variables operativas de los elementos principales
del mismo: la valvula de expansiéon J-T, la turbina de expansion, los compresores e
intercambiadores de calor. Se analizan las condiciones 6ptimas de funcionamiento de cada uno
de ellos y finalmente se seleccionan aquellas que permiten aumentar la eficiencia del ciclo y la
recuperacion de hidrégeno liquido a la salida. Por ultimo, se dimensionan los tanques de
almacenamiento de este producto y se seleccionan de catalogo los equipos involucrados en el
sistema.

Como ultimo paso en el proyecto, se realiza un analisis de rentabilidad. Secuencialmente, se
obtienen los distintos parametros que permiten, finalmente, establecer si este resulta rentable o
no, y extraer conclusiones acerca de su viabilidad en el futuro.

En primer lugar, se determinan los costos de inversién, como los gastos necesarios para la
operacién y puesta en marcha de la planta. Se obtiene a partir de una estimacion por el método
de los factores, la cual utiliza el costo de los equipos instalados en la planta. En segundo lugar,
se calculan los costos de produccién, que como su nombre lo indica, son los gastos en los que
se debe incurrir para producir en la planta. Luego, para poder estimar la rentabilidad, se
confecciona el cuadro de fuentes y usos, que permite ver, afo a ano, los flujos de caja del
proyecto. Seguido a esto, se emplean tres métodos para la estimacion de la rentabilidad, a
partir de estos flujos, que son el Valor Presente, la Tasa Interna de Retorno, y el Tiempo de
Repago. Los valores que se obtienen para estos tres métodos indican que el proyecto no
resulta rentable, siendo el valor presente menor a cero y la TIR menor a la TRMA. Por lo
tanto, se desaconseja continuar con el estudio del proyecto en estas condiciones.

Finalmente, se propone una alternativa para poder alcanzar niveles de rentabilidad aceptables:
en lugar de vender el hidrogeno como se propuso desde un principio, podria ser utilizado como
recurso energético dentro de la planta, evitdndose asi los elevados costos de la planta de
licuacion. Con esta modificacion el proyecto resultaria rentable, por lo que se aconsejaria
continuar con su estudio en estas condiciones, sin tener en cuenta el acondicionamiento y
venta del hidrégeno.
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CAPITULO |

ESTUDIO DE MERCADO



1.1 - Objetivos del capitulo

Estimar la cantidad de materia prima a utilizar, incluyendo la calidad de la misma;
Determinar la capacidad de produccion en base a una investigacién de mercados;
Investigar usos del producto a ser elaborado;

Especificar calidad del/los producto/s;

Describir el proceso de produccion y compararlo respecto a otros procesos posibles;

Definir y justificar la ubicacion de la planta productiva;

\ 220 ZE 2 2B 2

Realizar una justificacion preliminar del proyecto.

1.2 - Introduccion

Desde mediados del siglo XX, la mayor parte de la energia producida a nivel mundial se
obtiene a partir de los combustibles fosiles. Sin embargo, como se trata de recursos no
renovables -finitos-, ha surgido la necesidad de investigar y desarrollar diversas maneras de
producir energia prescindiendo de ellos. Esto es debido a que la demanda energética se ha
visto en aumento con el paso de los afos. Por otro lado, la utilizacién de los combustibles
fésiles conlleva serios problemas medioambientales debido a la liberacion de dioxido de
carbono a la atmodsfera durante el proceso de combustion. Estas emisiones afectan
directamente a la capa de ozono, siendo entonces participes esenciales en la grave
problematica que hoy en dia preocupa a la poblacién mundial: el cambio climatico.

De alli nace el concepto de energia renovable, que representa una alternativa al consumo de
los combustibles fosiles para la produccion de energia. Se trata del uso de recursos naturales
tales como la biomasa, el viento, la luz solar o el agua.

En los ultimos afios el precio del petrdleo se vié en aumento; ésto, junto a la creciente
preocupacién sobre el calentamiento global causado por las emisiones de dioxido de carbono,
fomentd el consumo de combustibles alternativos para poder disminuir la dependencia que se
tiene sobre los combustibles fosiles. Estos se denominan biocombustibles y se trata de
recursos energéticos procesados por el ser humano a partir de la biomasa obtenida a partir de
recursos renovables.
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Hoy, los biocombustibles mas extendidos son el bioetanol, producido mediante la fermentacion
de productos vegetales como la caia de azucar, el maiz o la remolacha, y el biodiesel, a partir
de aceites vegetales (palma, girasol, lino), grasas animales o microalgas.

En las ultimas décadas crecio el interés a nivel mundial acerca de la produccion y el consumo
de estos combustibles, siendo actualmente el bioetanol el de mayor produccién en el mercado.
Los biocombustibles mencionados se utilizan generalmente en mezclas con nafta, seguin sea la
normativa vigente en cada pais referente al consumo y comercializacion interna. Esto implica
una limitacién a la hora de producirlos debido a que la demanda estara sujeta a estas
regulaciones. En particular, en Argentina se observé en los ultimos afios un aumento del precio
de la materia prima utilizada para la produccién de etanol y, dado que es un gran exportador de
ellas a nivel mundial, eventualmente este precio superé al precio de venta del producto
terminado haciendo que la produccion de éste sea menos rentable. Este hecho produjo
incertidumbre a la hora de analizar el mercado de bioetanol a futuro.

Por el motivo mencionado anteriormente es necesario proponer distintas alternativas que
permitan un mejor aprovechamiento de los biocombustibles utilizados en Argentina, mediante la
diversificacion del producto obtenido y poder, asi, insertarse en una amplia variedad de
mercados con el fin de obtener mayores beneficios econémicos.

En particular, este informe se centra en el analisis de rentabilidad para la ampliacién de una
planta que actualmente produce bioetanol a partir de cafia de azucar, planteando el agregado
de una linea de produccién de acetaldehido. La seleccion de este compuesto se debe a que es
un intermediario muy importante a nivel mundial, utilizado en diversas sintesis organicas y con
un valor agregado mucho mayor al del bioetanol. Este compuesto quimico presenta una ventaja
frente a otros gracias a que puede obtenerse a partir del etanol por varias vias y su tecnologia
es ampliamente conocida.

Actualmente la planta de produccién de bioetanol esta emplazada en la provincia de Tucuman,
debido a que alli se encuentra la materia prima (cafia de azucar), y tiene una capacidad de
produccién de 200.000 m*/afio. La pureza del bioetanol es del 99,9 %p/p debido a que es lo
que se exige segun la normativa vigente para el corte de naftas. En particular se desea destinar
parte de este bioetanol para obtener acetaldehido de alta pureza (aproximadamente 99,7
%p/p). A lo largo de este capitulo se discutiran cuestiones acerca del mercado del
acetaldehido, sus vias de obtencion y un célculo preliminar para la capacidad a instalar de la
nueva planta propuesta.
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1.3 - Materia prima: Bioetanol

El bioetanol es un alcohol etilico de alta pureza, anticorrosivo y oxigenante que puede ser
empleado como combustible mezclandolo con las naftas en diferentes proporciones. Se
corresponde con el alcohol etilico (C,H;OH), con el prefijo bio- para indicar que se obtiene a
partir de biomasa de origen vegetal que contenga azucares simples o algun compuesto que
pueda convertirse en azucares, como el almidon o la celulosa. Las especies vegetales a partir
de las cuales se puede obtener el bioetanol son el maiz, trigo, sorgo, cebada, remolacha
azucarera, cafa de azucar.

Al ser producido a partir de una biomasa de origen vegetal, el bioetanol es considerado una
fuente de energia renovable y su empleo disminuye ampliamente la emision de gases
contaminantes a la atmdsfera, lo que es un gran aporte para reducir la contaminacién ambiental
y como consecuencia, el calentamiento global. Tiene la ventaja de emitir entre un 40 % a 80 %
menos de gases de efecto invernadero que los combustibles fésiles. Sin embargo, su gran
desventaja es que para producirlo es necesario proporcionar energia adicional y ésta, en
general, se suministra a partir de combustibles fésiles. De todas formas, este biocombustible
consolida las bases para un futuro mas sustentable.

Las principales ventajas del bioetanol como combustible son las siguientes’:

= Es un recurso renovable, ya que proviene de la biomasa. Disminuye en forma
importante por sustitucion parcial o total las cantidades utilizadas de nafta. Esto lleva a
una reduccién en el uso y la importacion de hidrocarburos y favorece el uso de recursos
naturales renovables nacionales. Puede contrarrestar y reducir el impacto de los
problemas recurrentes de precios y reservas de hidrocarburos en periodos de crisis
energética.

=> Puede promover una reactivacion economica y productiva. Establece una cadena donde
se integran eslabones publicos y privados, como la secuencia de los sectores agricola,
industrial, energético, social, econdmico y ambiental. Esta actividad fomenta el
desarrollo de economias circulares en donde todos los sectores de la economia se ven
favorecidos.

- Posee un alto grado de solubilidad y miscibilidad con la nafta. El etanol es liquido y
adecuado para su uso en automotores, tiene un importante numero de octanos y no
deteriora la calidad de las naftas para su uso en los motores de combustion.

-> Su utilizacion como combustible contribuye a reducir la polucién y contaminacion
atmosférica, especialmente en los centros urbanos, por la menor produccién de
particulas carbonosas. Disminuye ligeramente la emisién del CO, con efecto
invernadero, con respecto a la nafta, y disminuye la emision de monéxido de carbono,

" Ref N° 1
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oxidos de sulfuro y 6xidos de nitrogeno. De esta manera, contribuye al mejoramiento de
la salud y calidad de vida de la poblacién.

En cuanto a las limitaciones en el uso del etanol como fuente energética, las mas importantes
son:

-> Su produccion y precio estan directamente ligados al mercado nacional e internacional
de la materia prima en cuestion (en nuestro pais corresponde al de la cafia de azucar y
al del maiz).

- El etanol posee un 30 % menos de densidad de energia que la nafta, lo que exige un
consumo mayor de combustible. La nafta provee 42 MJ/kg, mientras que el etanol sélo
29 MJ/kg. Energéticamente, un litro de nafta equivale a 1,5 litros de etanol. La adicién
de un 10 % de etanol a la nafta reduce el calor de combustion solamente en un 3,8 %,
lo que es practicamente similar en cuanto a combustible consumido.

=> Requerimientos de infraestructura especial para transporte y almacenaje. Se necesitan
vehiculos estructural y mecanicamente adaptados para operar con alcohol y con las
mezclas de alconafta, lo que provee una operabilidad general inferior a la tradicional
para las naftas.

= La produccion agricola de la biomasa requiere cultivos de grandes extensiones de
tierra, las que podrian ser utilizadas con otro fin, por ejemplo para alimentacion.

Histéricamente, con el desarrollo de la industria automovilistica, se utilizdé al bioetanol como
combustible puro, pero luego con el crecimiento de la industria petrolera fue reemplazado por
combustibles fosiles debido a que presentaban un mejor rendimiento.

Sin embargo, en las ultimas décadas, con el aumento en la incertidumbre sobre el curso de los
recursos petroliferos a futuro, asi como también la preocupacién por las emisiones de gases de
efecto invernadero producto de su uso, los biocombustibles volvieron a ganar relevancia dentro
del mercado y es por eso que hoy en dia es una industria que continia expandiéndose.
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1.3.1 - Bioetanol en el mundo

A nivel internacional los mayores productores de bioetanol son Estados Unidos y Brasil, que en
conjunto representan aproximadamente el 80 % de la produccién mundial; los siguen en menor
medida por China, India y Canada (Figura 1.1). La principal diferencia entre las dos potencias
productoras se da en su materia prima: Estados Unidos obtiene bioetanol a partir de maiz,
mientras que Brasil lo obtiene a partir de la cafa de azucar, mas precisamente de su jugo; a
diferencia de Argentina que lo obtiene a partir de la melaza que es un punto intermedio en la
produccion de azucar.

Produccién mundial de bioetanol (2019)

Resto del mundo

Figura 1.1 - Distribucién porcentual de la produccién de bioetanol en el mundo (afio 2019).

La produccion de bioetanol en el mundo mostré una tendencia creciente en la ultima década,
llegando a 112 millones de m? para el aiio 2019 ? (Figura 1.2).

Durante el afo 2020, con la situacion sanitaria que ocurrié a nivel global, la demanda de
combustibles en general disminuyé drasticamente, lo que llevé a una disminucidon en su
produccion. Sin embargo, conforme las restricciones sanitarias cesaron, la produccién de los
biocombustibles se reanudd, volviendo a los valores habituales que se tenian previo al
comienzo de la pandemia. Esto es debido al creciente interés que se tiene sobre los
biocombustibles como alternativa mas sustentable para la generacion de energia y como una
posible solucion a la falta de combustibles fosiles que ya empieza a ser cada vez mas relevante
a nivel mundial.

2 Ref. N° 2
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Figura 1.2 - Produccién mundial de bioetanol para el periodo 2010 - 2019.

1.3.2 - Bioetanol en Argentina

Actualmente, la produccion de bioetanol en la Argentina se elabora en base a la melaza
(sub-producto de la obtencién de azucar), de jugo de cafia de azucar y de los cereales,
principalmente el maiz, el cual fue incorporado con posterioridad a la cana.

La mayor concentracion de plantas productoras de bioetanol se da, principalmente, en el
noroeste argentino (NOA) debido a que las condiciones climaticas y los biomas que alli se
tienen hacen que el cultivo de la materia prima sea propicio.

Argentina destina toda su produccién al consumo interno® y se encuentra regularizado
mediante la ley 27.640 - “Marco regulatorio de biocombustibles”, que establece un porcentaje
de corte de nafta del 12 % con bioetanol, conformado en partes iguales de bioetanol de cana y
de maiz. Por lo tanto, los principales compradores de etanol a nivel nacional son las empresas
petroleras que requieren de este producto para mezclar con la nafta y posteriormente
comercializarla. Sumado a esto, el precio de venta del bioetanol se encuentra controlado por el
gobierno nacional. Actualmente el precio del bioetanol se encuentra en $129,309 (0,676
USD/L)

Estos factores implican una limitacion en la produccion y capacidad instalada de las plantas en
Argentina. Dado que todo lo que se produce se destina al mercado interno, esta produccion
estara fijada, por un lado, por la demanda que las petroleras exijan segun sea su produccion y
por otro lado, por el precio fijado en el mercado interno.

®Ref. N° 3
“ Ref.N° 4
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En la Figura 1.3 se encuentra la variacion en las ventas y en la produccion a nivel nacional a lo
largo de la ultima década, se puede apreciar lo explicado anteriormente: casi todo lo que se
produce se vende. Ademas, se observa una tendencia creciente con el correr de los afios en
cuanto a la produccion y el consumo. En el esfuerzo de lograr una matriz energética mas
sustentable, Argentina impuso desde 2010 un corte obligatorio de etanol en la nafta del 5 %.

En enero de 2014 la mezcla exigida aumentd al 9 % y en febrero se elevo el corte al 10 %. Dos
anos después, en 2016, el requerimiento de mezcla de etanol en naftas fue elevado al 12 % y
se mantiene en ese porcentaje desde entonces. Esto necesariamente implicé un aumento en la
produccion debido a que ahora las petroleras debian agregar mayor cantidad de bioetanol a la
nafta segun la legislacion, lo que hizo que el comercio interno de este biocombustible aumente
significativamente.

BIOETANOL - PRODUCCION VS VENTAS

== PRODUCCION (m3) == VENTAS TOTALES (m3)
1,250,000

1,000,000
750,000
500,000

250,000

(t]
2008 201 2013 2015 2017 2019 2021

Afio

Figura 1.3 - Produccion y Ventas de bioetanol en Argentina en el periodo 2009-2021°.

Asimismo, para el afio 2020 se observa el mismo efecto que se di6é a nivel mundial, debido al
aislamiento preventivo y obligatorio, la demanda de combustibles a nivel nacional también
disminuyé drasticamente por lo que los valores de produccion en ese afio siguieron esta
tendencia. Conforme las restricciones fueron cesando, la industria nacional se reactivé
volviendo a los valores de produccion y ventas que se tenian en los afos anteriores a la crisis
sanitaria.

° Ref. N° 5
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1.4 - Producto principal: Acetaldehido

1.4.1 - Grupo funcional: Aldehidos

Los aldehidos son compuestos organicos caracterizados por poseer el grupo funcional -CHO
(carbonilo), el cual resulta de la deshidrogenacién u oxidacion de un alcohol primario. Se
clasifican en: alifaticos, R-CHO, o aromaticos, Ar-CHO. Cabe destacar que la mayoria son
liquidos a temperatura ambiente, excepto el metanal que es un gas. Estos compuestos
organicos presentan olores penetrantes, aunque, con el aumento de masa molecular, esos
olores se van debilitando.

El grupo carbonilo le confiere una considerable polaridad a los aldehidos, provocando que
éstos tengan puntos de fusion y ebullicidn mas altos que los de hidrocarburos de analogo peso
molecular; sin embargo, al no poder existir enlaces de hidrégeno (puente de hidrégeno) entre
las moléculas de aldehidos, sus puntos de fusién y ebullicion son mas bajos que los de los
correspondientes alcoholes.

Otra caracteristica importante de éstas moléculas es su solubilidad: los de cadena
hidrocarbonada mas corta son completamente solubles en agua y ésta solubilidad disminuye
rapidamente al aumentar la longitud de la cadena. Las moléculas de cadenas hidrocarbonadas
mas largas son muy solubles en disolventes organicos apolares, tales como éter etilico,
benceno, etc. Los aldehidos son muy reactivos debido a la alta polaridad generada por su
grupo funcional y, ademas, son buenos agentes reductores (se oxidan al correspondiente
acido carboxilico).

Por todas las propiedades mencionadas anteriormente los aldehidos son ampliamente
utilizados en gran variedad de industrias para producir pinturas, tinturas, esencias, resinas,
solventes y plasticos, entre otros elementos. También se utilizan como conservantes y para
obtener compuestos como la melamina o la baquelita.
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1.4.2 - Propiedades y Caracteristicas

El Acetaldehido, también conocido como Etanal, es un compuesto organico de formula
CH;CHO. Se trata de un liquido incoloro con un olor caracteristico ligeramente afrutado; es
volatil e inflamable, miscible en agua, alcohol, éter, benceno, gasolina y otros solventes
organicos.’

El Acetaldehido es un intermediario en el metabolismo de algunos organismos vegetales y
animales, en los cuales se ha detectado en pequefas cantidades; aparece como intermediario
en los procesos de fermentacion del alcohol y se ha detectado en el jugo de diferentes plantas,
en aceites esenciales, en el café tostado y en el tabaco.

El Acetaldehido entra dentro de la categoria de liquidos inflamables de Categoria 1 - Liquidos y
vapores altamente inflamables, y presenta riesgos graves para la salud de las personas, siendo
este un compuesto carcinogénico. Es por esto que se debe tener especial cuidado a la hora de
manipularlo y transportarlo a fin de evitar accidentes.

1.4.3 - Antecedentes

El acetaldehido fue sintetizado por primera vez en 1782 por Carl Wilhelm Scheele (1742-1786),
quimico aleman, mediante la oxidacion de Etanol con Dioxido de Manganeso (MnO,). La
férmula fue conocida recién en 1835 por Justus Von Liebig (1803-1873), otro quimico aleman.

A través de los anos se han utilizado diferentes materias primas para su obtencion: etanol,
etileno, acetileno y fracciones de hidrocarburos. La eleccion de éstas ha dependido de los
paises y ha estado influenciada por factores econémicos e historicos.

En Estados Unidos, Gran Bretana y Francia, a mediados de los afnos sesenta, desempefiaban
un gran papel los procesos de obtencion de acetaldehido que partian del etileno, con etanol
como intermedio. En Alemania e Italia, en cambio, se preferia la hidratacion de acetileno por el
elevado precio del etanol. La oxidacion de alcanos C3 y C4 constituyd una alternativa para la
obtencion de acetaldehido, que se utilizd6 con una extensién limitada en EE.UU. Con la oferta
de etileno mas barata, procedente de la disociacion de gas natural y nafta por una parte, y el
desarrollo de procesos industriales de oxidacion directa por Wacker-Hoechst por otra parte, los
antiguos procesos fueron perdiendo presencia a lo largo de los afos, sobre todo en EE.UU. y
Japon.

¢ Ref. N° 6
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1.4.4 - Usos y aplicaciones

Es utilizado principalmente como intermediario para producir otros quimicos, tales como piridina
y sus sales, acido acético, desinfectantes, drogas y perfumes; también es producto de partida
en la sintesis de plasticos, pinturas y lacas; se utiliza en la industria del caucho, del papel y la
curticion de cuero; como conservante de carnes y otros productos alimenticios.

Como se mencioné anteriormente, el etanal tiene participacion en diversas industrias, tales
como:

Industria Quimica

Industria Alimentaria

Industria Farmaceéutica y cosmética
Fabricacién de papel

Fabricacion de plasticos y gomas sintéticas

N0 2 2 2

En la Figura 1.4 se muestra la participacién porcentual del acetaldehido en las distintas
industrias mencionadas.

Participacion del acetaldehido en las industrias

Otros

Industria alimenticia
30.0%

Papel
10.0%

Plasticos y gomas sintéticas
10.0%

Industria quimica
15.0%

Industria farmaceéutica
25.0%

Figura 1.4 - Participacion porcentual del acetaldehido en las industrias. 7

Cabe destacar que el acetaldehido fue un intermediario muy importante para la sintesis de
acetato de etilo y acido acético, pero hoy en dia la produccién de estos compuestos se realiza
siguiendo otras rutas de reaccion que permiten obtener mejores rendimientos y menores costos
de produccion. Sin embargo, el acetaldehido tiene una funcién muy especial en la industria
farmacéutica, debido a que es precursor de la piridina y sus sales.

"Ref.N°7
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1.4.5 - Acetaldehido en el mundo

La utilizacion de acetaldehido en el mundo ha mostrado una tendencia creciente durante los
ultimos afios, llegando a 1.28 millones de toneladas en 2019 (Figura 1.5).

La pandemia de COVID-19 ha afectado negativamente la demanda, la produccién y el
consumo de acetaldehido en el mundo debido a la disminucion de la actividad industrial. Sin
embargo, se espera que la tendencia del mercado continlie en alza en los afos venideros
gracias al aumento de la demanda de productos tales como piridina y bases de piridina,
resinas poliméricas y tinturas (producidas a partir de acetaldehido); ademas, el acetaldehido se
utiliza para la cristalizacion de gelatina que, a su vez, es necesaria para impulsar la demanda
del producto en las industrias de fotografia, farmacéutica y cosmética.

1.75 —

1.50 +

125

1.00

Cantidad (millones de toneladas)

0.78 -

0.50 -
2015 2016 2017 2018 2019 2020 2021 2022 2023 2024 2025 2026
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Figura 1.5 - Mercado de Acetaldehido en el mundo.®

Sin perder de vista el panorama esperanzador del mercado de acetaldehido, hay razones para
creer que el crecimiento del mercado no sera tan marcado, tales como el aumento del uso de
metanol en la produccién de acido acético (en lugar de acetaldehido) o el desarrollo de nuevos
procesos para obtener sus derivados.

En cuanto a los principales productores de acetaldehido a nivel mundial se encuentran®
Estados Unidos, con las empresas Celanese Corporation y Eastman Chemical Company,
seguido de paises de Asia: Japdn, con la empresa Sumitomo Chemical Company Ltd., y
Taiwan, con la empresa LCY Group.

8 Ref. N° 8
°®Ref. N° 9
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La region de Asia-Pacifico (principalmente paises como China y Japon) lidera el mercado
debido a la creciente demanda de las industrias de alimentos y bebidas causada por el
aumento de poblacién; le sigue EEUU con el 14 % del consumo mundial y paises de Europa
Occidental con el 12 % (Figura 1.6).

Consumo global de acetaldehido

Resto del mundo
3.0%

Oftros paises de Asia _—_
5.0%

Europa occidental
12.0%

Figura 1.6 - Principales paises consumidores de acetaldehido.

1.4.6 - Acetaldehido en Argentina

Actualmente no se elabora acetaldehido en Argentina. La unica empresa que lo producia,
ATANOR S.A., cerr6 su planta productora en 2017 y optd por la importacion de los quimicos
que desarrollaba debido a que resultaba mas rentable.

Hasta la fecha de cierre, ésta empresa proveia casi la totalidad del acetaldehido usado en el
pais y a partir de 2017 todo lo necesario comenzé a importarse. De la Figura 1.7 se aprecia que
el consumo nacional no representa un porcentaje significativo del consumo mundial
(aproximadamente un 0,00002 % para el 2020).
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Figura 1.7 - Importaciones de Acetaldehido en Argentina en el periodo 2015-2021.1°

1.4.7 - Obtencion de acetaldehido

Como se detall6 anteriormente, el Acetaldehido es un compuesto organico, y como tal,
presenta una gran variedad de formas de obtenerlo. Algunas de ellas se nombran a
continuacion:

=> Deshidrogenacion de Etanol -> Oxidacién parcial de Etanol
=> Hidratacion de Acetileno = Oxidacion de Etileno (Proceso Hoechst)
- Oxidacién de alcanos - A partir de gas de sintesis

=> Por via biotecnolégica

Debido a que este proyecto busca aumentar el valor agregado a la produccién de Bioetanol, se
lo utiliza como materia prima, necesariamente. Por lo tanto, de las opciones mencionadas, se
debe poner la mirada sobre aquellas en las que el Etanol es la materia prima: deshidrogenacion
de Etanol y oxidacién parcial de Etanol. Se deben estudiar, entonces, ambas alternativas y
decidir cual es la mas conveniente.

" Ref. N° 10
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1.4.1.1 - Deshidrogenacion catalitica del Etanol

La reaccion de deshidrogenacion tiene como unico reactivo al Etanol, el cual reacciona
sobre un catalizador para dar acetaldehido e hidrégeno.

catalizador

C,H.0H =% CH,CHO + H, wH=84%/

La eleccion del catalizador es crucial para determinar la velocidad de reaccion, su
conversion y rendimiento. Entre los catalizadores mas usados se destacan: Zn, Co, Cry
Cu, estos suelen estar soportados sobre materiales con gran area superficial, como por
ejemplo, carbon activado o asbestos.

Como subproductos principales se puede obtener acetato de etilo, butanol y acido acético.
Sin embargo, como el acetato de etilo es proporcionalmente mayor al resto de los
subproductos, y por falta de informacion, su reaccion es la Unica que se considera en las
reacciones secundarias. A continuacion, se resumen las reacciones que se llevan a cabo
en serie durante la produccion de acetaldehido.

catalizador

CH3;CH,0H —— > CH3CHO + H, (deshidrogenacion)
CH;CH,0OH + CH3;CHO - CH;COOC,Hs + H,

1.4.1.2 - Oxidacion parcial de Etanol

Ademas del etanol, el oxigeno participa como reactivo en la reaccion, para dar como productos
acetaldehido y agua

catalizador

CoHsOH + 1/,0, 0 CcHyCHO + H,0  (AH =180 "I/

Al igual que la deshidrogenacién, la eleccion del catalizador es crucial para obtener resultados
optimos. Entre los mas utilizados se encuentran: Cu, Ag, Au, Pt, Fe, Ni y sus respectivos
oxidos. Esta reacciéon compite principalmente con la oxidacion total del etanol:

catalizador

CEHSOH'I' 302 —_—# 2'[:‘02 + 3H20

En literatura se ha encontrado valores de conversion y selectividad en torno al 70 y 95 %
respectivamente con una temperatura cercana a 250 °C™.

" Ref. N° 11
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1.4.8 - Eleccion de la ruta de reaccion

Para determinar qué ruta de reaccién implementar, se deben considerar no solo los parametros
de la reaccion, sino también, los subproductos obtenidos y la facilidad para separarlos.

1.4.8.1 - Conversion, selectividad y rendimiento

Es preciso definir estos parametros, ya que son nombrados y utilizados en todo el informe:

moles de etanol que reaccionaron

Conversion = moles de etanol alimentados
.. moles de acetaldehido obtenidos

Selectividad moles de producto obtenido
Rendimiento moles de acetaldehido obtenidos

moles de etanol que reaccionaron

En base a los datos recopilados, la reaccion de deshidrogenacion presenta una rendimiento
superior a la oxidacién parcial, es decir, se obtiene mayor cantidad de acetaldehido con la
misma cantidad de etanol.

1.4.8.2 - Subproductos

Ambas reacciones, ademas de producir el compuesto de interés, generan subproductos, los
cuales repercuten en gran medida en las etapas de separacion posteriores. Algunos
subproductos representan desechos sin valor en el mercado, mientras que otros pueden
utilizarse dentro del mismo proceso productivo y/o comercializarse.

La reaccion de deshidrogenacion tiene como co-producto al hidrégeno. Este compuesto puede
utilizarse dentro del propio proceso productivo, por ejemplo, como combustible para la caldera,
o también se puede comercializar, gracias a su valor en el mercado.

De las reacciones secundarias, se obtiene una cantidad considerable de acetato de etilo, el
cual también posee valor de venta en el mercado, aunque a priori no sera tenido en cuenta en
la seccion de justificacion preliminar.

La oxidacion parcial tiene como co-producto al agua. La misma es indeseable, dado que
dificulta la separacion posterior y corroe los metales no preparados.

La reaccion competitiva es la oxidacién total, la cual convierte al etanol en agua y diéxido de
carbono. El didéxido de carbono, en las cantidades obtenibles, no tiene valor comercial.
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1.4.8.3 - Separacion de productos y subproductos

Cuanto mayor sea la dificultad de separar el compuesto deseado de la mezcla (a la salida del
reactor), mayor sera el costo fijo y operativo de los equipos necesarios.

En la reaccidén de oxidacion parcial, el acetaldehido formado estd mezclado con nitrégeno,
agua, oxigeno y etanol . Es necesario absorber el acetaldehido en una solucion de alcohol a
baja temperatura y posteriormente destilarla, separarla y purificarla.

Por otro lado, en la reaccién de deshidrogenacion el acetaldehido formado esta mezclado,
principalmente, con hidrégeno y etanol, y en menor medida con acetato de etilo. Se requiere
primero un condensador para separar el hidrogeno de la mezcla. La ausencia de agua facilita la
posterior separacion del acetaldehido del alcohol que no reacciond y el acetato de etilo'.

En base a los aspectos analizados, se opta por implementar la reaccion de deshidrogenacion
catalitica, debido a que posee una mayor productividad, tiene subproductos con valor en el
mercado y es mas simple la separacion de los productos.

1.4.8.4 - Catalizador

La eleccion del catalizador es crucial en el desempeno de la reaccién y su eleccion dependera
de parametros tales como: conversién y selectividad alcanzada, temperatura y presién de
operacion, tiempo de vida util y reactivacion del catalizador, informacién cinética disponible,
entre otros factores.

No es posible obtener todos los datos necesarios de un unico estudio, por lo que se dispone de
diversas fuentes de informaciéon. Por ende, es preciso encontrar la forma de combinar la
informacion disponible. Este analisis se efectua en detalle en el Capitulo 2.

2 Ref. N° 12
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1.5 - Subproductos

Una vez definida la ruta quimica a seguir para producir el compuesto de interés, surge la
necesidad de estudiar el mercado de los distintos subproductos que se obtienen. Esto permite
hacer un analisis preliminar y analizar la posibilidad de comercializarlos.

Como se menciond en la Seccién 1.4.7, los subproductos principales que se obtienen a partir
de la deshidrogenacion de etanol son el hidrogeno y el acetato de etilo. Sélo se tienen en
cuenta estos dos compuestos para el analisis, debido a que se obtienen en mayor proporcion.
En el Capitulo 2 se trataran con mas detalle las cuestiones referidas a la ruta quimica.

1.5.1 - Hidrogeno

1.5.1.1 - Propiedades y Caracteristicas

El hidrégeno atomico es el primer elemento de la tabla periddica y el mas abundante, formando
parte de aproximadamente el 75 % de la materia visible del universo. En condiciones normales
(asi como también en un amplio intervalo de presiones y temperaturas), se presenta en forma
molecular constituyendo el gas diatdmico H,.

Este gas es incoloro, inodoro, insipido, inflamable e insoluble en agua; difunde en aire mas
rapido que cualquier otro gas, lo cual, teniendo en cuenta los aspectos de la seguridad, es la
mayor ventaja que tiene. En cuanto a sus propiedades quimicas, cabe resaltar que el atomo de
hidrogeno es altamente reactivo, por lo cual no se lo encuentra en estado libre en la naturaleza
sino ligado, en mayor medida a atomos de oxigeno o carbono.

Es por ello que, para obtener hidrogeno a partir de recursos naturales, es necesario invertir
energia. Esta es la razdn por la cual se considera al hidrégeno como un vector energético (Ver
Seccion 1.5.1.2), diferenciandolo de las treinta fuentes de energia primaria. Al ser un potente
agente reductor, el hidrogeno atdémico reacciona con 6xidos y cloruros de muchos metales,
reduce diversas sales como nitritos o nitratos de sodio y potasio, produce hidruros a partir de
metales o no metales, reacciona con moléculas organicas, con oxidantes, con hidrocarburos no
saturados. En su reaccién con oxigeno, ya sea por conversion electroquimica o por
combustion, genera vapor de agua y calor.

Respecto de su inflamabilidad, la llama del hidrégeno es poco visible, muy rapida (1,85 m/s) y
muy caliente (2207 °C en aire). Su inflamabilidad es mucho mayor que la del metano, el
propano u otros combustibles. Dependiendo de la energia de ignicién, la presion, la
temperatura y la concentracion de diluyentes, las mezclas de hidrégeno con aire u oxigeno
pueden diluirse hasta que sus concentraciones caigan por debajo del limite inferior de
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inflamabilidad (LIlI), o por encima del limite superior de inflamabilidad (LSI). En condiciones
estandar, el hidrégeno tiene un intervalo de inflamabilidad en aire de 4 a 75 %. Tiene una baja
energia de ignicion de tan solo 0,02 mJ en relacion estequiométrica, comparado con los 0,24
mJ de la gasolina o los 0,28 mJ del metano. Es por ello que se puede encender faciimente con
una pequena cantidad de energia, cuando su concentracion se encuentra en el intervalo de
inflamabilidad. EIl hidrégeno detona en un amplio intervalo de concentraciones, sin embargo, es
dificil detonarlo si no esta confinado. Esta caracteristica también es muy significativa desde el
punto de vista de la seguridad.

A pesar de que su utilizacion es una realidad, el hidrogeno presenta actualmente restricciones
tecnologicas y econdmicas como, por ejemplo, sus elevados costos de produccion, las
dificultades en su almacenamiento o la seguridad en su manipulacién, que pueden limitar un
uso mas extensivo y su participacién en un futuro escenario energético.

1.5.1.2 - Hidrdgeno como vector energético

De acuerdo a la norma ISO 13600, un vector energético es una sustancia o fenédmeno que
puede ser utilizado para producir trabajo mecanico o calor, u operar procesos quimicos o
fisicos. En otras palabras, los vectores o portadores energéticos son todos aquellos materiales
y dispositivos que almacenan energia producida a partir de una fuente primaria, de modo de
poder transportarla y liberarla controladamente en aplicaciones y usos posteriores. De esta
manera, el concepto de vectores energéticos incluye condensadores, baterias eléctricas,
resortes, volantes de inercia, aire comprimido, campos magnéticos, agua embalsada, carbén,
madera, combustibles liquidos, hidrogeno y gas natural. Es elemental entonces la clara
distincion entre los vectores energéticos y las fuentes de energia primaria. Estas ultimas, son
aquellos recursos naturales o formas de energia que estan disponibles directa o indirectamente
en la naturaleza, que no sufren ninguna modificacién quimica o fisica para su uso energético.
Dentro de ellas podemos incluir a los combustibles fosiles, la energia nuclear, la hidroeléctrica,
la energia edlica, la solar, la geotérmica, la proveniente de la biomasa.

1.5.1.3 - El color del hidrogeno: caracteristicas de la produccion

Existen diferentes procesos por los cuales se puede obtener hidrégeno. Al presentarse este
compuesto mayormente en otros elementos y compuestos quimicos como el metano o el agua,
su obtencion involucra el procesamiento de los mismos a partir de distintas reacciones para
lograr la separacion del hidrogeno en forma pura. Estas técnicas son variadas y se encuentran
en distintas etapas de desarrollo tecnologico y escala, pero entre ellas se puede sefialar al
reformado con vapor del gas natural, reformado con vapor de biocombustibles, gasificacion del
carbon, gasificacion de la biomasa, electrdlisis, pirdlisis o separacion termoquimica, entre otros.
El método de produccidon mas difundido a nivel global es el reformado con vapor del gas
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natural, el cual representa al menos el 90 % de la oferta global de hidrogeno y el 95 % de la
produccion de hidrégeno en Estados Unidos (Office of Energy Efficiency and Renewables
Energy (2021)), siendo asimismo una de las técnicas de produccion de hidrégeno con mayor
impacto ambiental, junto con las de la obtencion a partir de otros combustibles fésiles.

La necesidad de avanzar en la agenda de descarbonizacion de la matriz energética pone en
evidencia que impulsar el uso del hidrégeno como alternativa a los combustibles fésiles no
implica necesariamente una reduccién de emisiones de carbono. De alli radica el creciente
interés en la maduracion de tecnologias alternativas existentes y el desarrollo de nuevas que
permitan avanzar en la produccion de hidrégeno neutro o libre de emisiones de carbono, y la
mitigacién de las emisiones de la produccién tradicional. A partir de esto, se comenzé a
catalogar al tipo de hidrégeno producido en una serie de categorias segun el proceso
productivo que se trata y su impacto en términos de emisiones altas, bajas o neutras. Existen
varias denominaciones para la obtencion del hidrégeno, pero a fines practicos, se consideran
sélo tres de ellas: hidrogeno gris, azul y verde, siendo estas tres las mas comunes en la
industria actual. En la Tabla 1.1 se resumen las caracteristicas de estas denominaciones.

Tabla 1.1- Resumen de los tipos de hidrégeno segun su produccion.

Denominacion e Nivel de
Caracteristica . .
(color) emisiones

Se obtiene mediante el reformado de combustibles fésiles,

siendo el gas natural el mas comun. Es el hidrégeno mas

barato de producir por el momento, y el proceso emite una Alto
gran cantidad de CO: a la atmésfera. También es el tipo de

hidrégeno que mas se utiliza actualmente.

Azul Se obtiene mediante el reformado de combustibles fésiles, Medi
pero con un sistema de captura y almacenamiento de CO,, edio
sin liberarlo a la atmésfera.

Se obtiene mediante el uso de energias renovables en su Bajo

produccion, lo que lo convierte en un combustible limpio y
sostenible.
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1.5.1.4 - Usos y aplicaciones

El principal destino del hidrégeno es su utilizacién para produccién de amoniaco (en su mayoria
para fertilizantes) y para la industria petroquimica —refinacion de hidrocarburos— y la produccién
de metanol, el cual tiene diversos usos industriales y también interviene en la formulacion de
combustibles. Adicionalmente, tiene aplicaciones en la industria alimenticia y en la produccion
siderurgica y metalurgica. En la Figura 1.8 se resumen las distintas aplicaciones de este
compuesto.

Amoniaco para

fertilizantes
Metanol y
refinado de PRINCIPALES
combustibles USOS DEL
HIDROGENO

Hidrogenado de

Movilidad y

grasas y aceites

transporte

Figura 1.8 - Aplicaciones del hidrogeno en el sector industrial.”

Otra aplicacion que posee el hidrégeno es su uso como combustible tanto en el sector industrial
como residencial. En cuanto a su uso doméstico, las alternativas con las que el hidrogeno
puede ser aplicado son las calderas o calentadores y las celdas de combustibles para la
combinacion de calor y energia.

Una de las ventajas que posee el hidrogeno (y una de las claves para lograr costos
competitivos en este aspecto) es la posibilidad de ser transportado en las redes existentes de
gas, por lo que podria utilizarse una infraestructura ya desarrollada. Si bien no es previsible que
los costos del calentamiento por hidrégeno desplacen al gas en el medio término, esta aparece
como la opcion mas viable para la descarbonizacién en este rubro.

¥ Ref. N° 13

34



1.5.1.5 - Hidrdgeno en el mundo

En la actualidad casi todo el hidrdgeno que se produce es hidrégeno “gris” (a partir de metano y
en cuya produccién se generan emisiones de CO,). Para que el H, “verde” (a partir de energia
renovable, principalmente mediante electrdlisis) sea competitivo, debera continuar bajando el
costo de las energias renovables y se deberan producir innovaciones que den lugar a
electrolizadores eficientes y de gran escala (en torno a 100 MW). Por otro lado, la
competitividad del H, “azul” (H, “gris” con captura del CO, emitido) depende del desarrollo de
tecnologias viables para la captura, almacenamiento y uso del CO,.

A nivel mundial, la mayor parte del H, producido se consume en la industria (produccion de
amoniaco, industria del refinado y como materia prima en otros procesos de produccion). El
desarrollo de la demanda de hidrégeno en los proximos afos dependera de una mayor
penetracion en la industria y, sobre todo, de nuevos usos en sectores como el transporte o la
edificacion y para el almacenamiento de energia eléctrica. En el afio 2021, este mercado se
valoré en 129.850 millones de dodlares y se espera que se expanda a una tasa de crecimiento
anual compuesta (CAGR) del 6,4 % desde 2022 hasta 2030'. En la Figura 1.9 puede
observarse la distribucion del mercado global de la generacién de hidrogeno segun su
aplicacion para este afio.

Mercado global de generacion de hidréogeno. Afio 2021
Por aplicacion (%)

Otros

ion de Energia

ion de

Transporte
14.0%

Refinamiento de petrdleo
16.0%

Figura 1.9 - Distribucion del mercado global de generacion de hidrégeno.

" Ref. N° 14
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Si bien se espera que este mercado crezca en los afios venideros, las estimaciones sobre el
crecimiento de su demanda estan sujetas a una gran incertidumbre. Esto se debe a la falta de
madurez de la industria del H, renovable, a la inexistencia de infraestructuras y a la ineficiencia
energética en los procesos de conversién de energia requeridos para producir y utilizar el H,.
Sin embargo, en la actualidad los paises estan desarrollando mejoras a las alternativas

existentes para poder revertir esta situacion.

En la Figura 1.10, se muestra la distribucién de la demanda del hidrégeno, por regién, para el

afno 2020.

Demanda de hidrégeno por regién. Ao 2020

Resto del mundo
28.9%

India
7.2%

—
EEUU

15.5%

71.2%

Europa

-~

12.4%

Japoén y Corea

3.1%

Figura 1.10 - Distribucién de la demanda global del hidrégeno para el afio 2020.

Puede observarse que la regién que controla la demanda a nivel mundial es Asia, con un 29 %
aproximadamente del total para ese afio (26 % correspondiente a China, 3 % a Japon y Corea).
Le siguen Estados Unidos y Europa con el 15,5 % y el 12,4 %, respectivamente. Para ese ano,

la demanda global fue de 97 millones de toneladas’™.

> Ref. N°15
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1.5.1.6 - Hidrdgeno en Argentina

El hidrégeno no es algo nuevo en Argentina, ya que, cada afo, se producen mas de 395 kton
para cuatro procesos industriales principales: los fertilizantes basados en amoniaco/urea (33
%), los procesos de hidrotratamiento en la industria de la refinacién del petréleo (27 %), la
reduccion directa de los 6xidos de hierro en la siderurgia (16 %) y la producciéon de metanol (15
%). El 10 % restante se produce, principalmente, como subproducto de otros productos
quimicos (moléculas de cloruro y negro de carbén)

Argentina posee excelentes condiciones naturales para la generaciéon de hidrégeno limpio, ya
sea a través de la electrolisis renovable del agua (hidrogeno verde), como a través del
reformado de gas natural con captura y almacenamiento de CO, (hidrogeno azul). También
posee los recursos y capacidades cientificas para desempenar un rol destacado en las
cadenas globales de tecnologia y bienes industriales que seran requeridos en la nueva
economia del hidrégeno.

En particular, la demanda de hidrégeno en el pais no es muy marcada. Para el afio 2019 se
registr6 una demanda de 0,4 Mt, representando el 0,5 % respecto al total demandado en el
mundo, para ese afo'’. Sin embargo, se proyecta que este mercado crezca, no solo a nivel
regional, sino también a nivel mundial, para el afio 2030.

En cuanto a la oferta, Argentina podria posicionarse dentro de los lideres de generacion de
este combustible debido a la gran disponibilidad de recursos y energias renovables, como lo
son la biomasa, la energia solar y edlica, entre otras.

Teniendo en cuenta que tanto a nivel mundial como a nivel regional el mercado del hidrogeno
se encuentra en auge, y que todas las tecnologias se encuentran en constante desarrollo y
perfeccionamiento, es conveniente comercializar este subproducto para poder aumentar el
beneficio obtenido por la venta de acetaldehido. Las cuestiones referidas a su
acondicionamiento para su posterior almacenamiento y comercializacion seran tratadas con
detenimiento en el Capitulo 6.

' Ref. N°16
" Ref. N° 17
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1.5.2 - Acetato de etilo

1.5.2.1 - Propiedades y caracteristicas

El acetato de etilo es un liquido incoloro no residual, con un olor suave o afrutado caracteristico
de los ésteres. Es miscible con hidrocarburos, cetonas, alcoholes y éteres y poco soluble en
agua, pudiendo aumentar la solubilidad con la temperatura. Se trata de un disolvente
moderadamente polar que es volatil, no tdxico (a no ser que se presente en elevada
concentracion) y no higroscopico. Es un producto altamente inflamable, por lo que no se debe
manipular o almacenar cerca de llamas abiertas, calor o chispas, y requiere ventilacion
adecuada. No tampoco se debe almacenar o mezclar con oxidantes fuertes, como cloro liquido
y oxigeno concentrado. Es irritante de la piel y de las vias respiratorias. Sin embargo, se trata
del disolvente organico de uso industrial menos toxico; de hecho, no ha habido casos de
intoxicacion humana por ingestion oral ni se han registrado efectos secundarios crénicos que
pudiesen ser asignados al acetato de etilo. No es un compuesto corrosivo y puede ser
almacenado en acero al carbono sin recubrimientos especiales.

1.5.2.2 - Usos y aplicaciones

Debido a su baja peligrosidad, el acetato de etilo se emplea en la industria quimica como
disolvente universal en multiples campos. Se puede utilizar para sintetizar productos destinados
al recubrimiento superficial, como barnices o lacas basados en nitrocelulosa, ya que tiene una
gran solubilidad en diluyentes aromaticos y alifaticos; como disolvente de compuestos
utilizados para revestir y decorar objetos de ceramica; como reactivo para la manufactura de
pigmentos; como base para la produccidon de numerosos compuestos explosivos; y es el
disolvente de uso mas extendido en arte.

Sus aplicaciones también se extienden a la industria de los adhesivos y colas derivados de la
celulosa, asi como para producir compuestos destinados a la remocion de sustancias resinosas
en la industria del caucho. Incluso en la industria papelera para recubrir y ornamentar objetos
de papel o en la industria grafica para la obtencion de tintas de impresion. El acetato de etilo
también se emplea en la industria textil para la preparacion de tejidos de lana para tefido, en la
elaboracion, revestimiento y decoracion de articulos de cuero y con fines de limpieza. Gracias a
su baja toxicidad se utiliza tanto en las industrias farmacéutica como en la de los alimentos;
algunas de sus aplicaciones en estos campos son la concentracion y purificacion de
antibidticos (actuando como compuesto de trabajo en las etapas de extraccion) o la
preparacion de esencias y sabores sintéticos.

En el laboratorio, las mezclas que contienen acetato de etilo se utilizan de manera muy habitual
en las operaciones de cromatografia y extracciones; debido a que es ligeramente volatil a
temperatura ambiente y tiene una temperatura de ebullicion de 77 °C se puede retirar muy
facilmente de una muestra poniéndola en un bafo maria, proporcionando la ventilacion
adecuada.
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1.5.2.3 - Acetato de etilo en el mundo

En la Figura 1.11 se resume la distribucién del mercado del acetato de etilo, segun aplicacion,
para el afio 2021. Para ese afo, la demanda global alcanzd, aproximadamente, 4 millones de
toneladas métricas’®.

A nivel mundial, en el afno 2021, el mercado global de acetato de etilo alcanzé los 1700
millones de dodlares, de acuerdo a estadisticas realizadas por TrendEconomy.com. Los
principales paises que controlan la demanda de este compuesto son China, India y Reino
Unido, entre otros. En la Figura 1.12 se muestra la distribucion del mercado global de este
compuesto.

Mercado de acetato de etilo (2021) Mercado global de acetato de etilo (2021)
Por aplicacion (%)

Ireduiria Tarmaciudics

FRewto del mundo China

Tka

Bligics

Araia Saudna Rein Unido

Figura 1.11 - Distribucién del mercado global del acetato Figura 1.12 - Distribucién del mercado global del acetato
de etilo, por aplicaciéon. Elaboracion propia.™ de etilo. Elaboracion propia. %

Puede observarse que China lidera el mercado de este producto, con un 32 %
aproximadamente del total demandado para ese afio. Le siguen India y Reino Unido con un 9,6
y 9,2 %, respectivamente.

'8 Ref. N° 18
¥ Ref. N° 18
20 Ref. N° 18
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1.5.2.4 - Acetato de etilo en Argentina

En lo que respecta a la Argentina, la produccién de acetato de etilo cesé en el afio 2017,
cuando la unica empresa productora, Atanor S.A., cerro sus instalaciones. Esto implicé que las
exportaciones de este producto disminuyeran gradualmente con los afios, hasta volverse nulas
para el afo de cierre. Sin embargo, hasta ese afo, las importaciones en el pais aumentaron,
como puede observarse en la Figura 1.13.

@ Importaciones @ Exportaciones
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Figura 1.13 - Importaciones y exportaciones de acetato de etilo en Argentina. Elaboracion propia. ?'

Si bien solo se registraron valores para el mercado de este producto hasta el ano 2018, puede
notarse el drastico aumento que tuvo su demanda para el fin del periodo considerado, por lo
que se considera que esta tendencia se mantuvo en los afios venideros. De ser cierta esta
consideracion, se podria comercializar al subproducto formado con la produccién del
acetaldehido en el mercado interno, abasteciendo parte de la demanda del pais. De esta
manera, se podria aumentar el beneficio total obtenido por la venta del producto principal.

2 Ref. N° 18
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1.6 - Definicion de la capacidad de la planta

1.6.1 - Analisis de Mercado

Para establecer el precio de los productos involucrados en la produccion de acetaldehido, se
analizaron datos a nivel internacional, procurando consultar fuentes confiables y valores
actualizados. Sin embargo, gran parte de las fuentes no ofrecen su informacion de manera
gratuita, por ende, es escaso el material disponible, y no es posible establecer un promedio
preciso. Con los datos que se lograron obtener, asi estén desactualizados, es posible
establecer una estimacion para el precio de venta de estos productos y luego, en caso de que
el proyecto se acepte, se realizaran los estudios de mercado correspondientes para contar con
mayor precision en la estimacion.

Ademas del precio, es necesario especificar la pureza y condiciones de venta de los productos,
para luego poder disefiar los equipos involucrados en el proceso en base a estos parametros.

En cuanto al precio del producto principal, acetaldehido, se ha decidido recurrir a la pagina web
“‘Chemanalyst”, que ofrece valores de este producto para distintos paises y actualizados a
diciembre del afio 2022. Dada la variacién en los precios, se promedian los valores para los
distintos paises entre los afios 2021 y 2022. El valor final es de 1,749 USD/kg (1,378 USDIL).

La pureza requerida es del 99,7 % en masa, y su comercializacién a granel se realiza a presion
y temperatura ambiente.

En cuanto al precio del hidrogeno, es dificil contar con una estimacién directa debido a dos
factores, principalmente: por un lado, el mercado se encuentra en pleno desarrollo, por lo que
no hay precios regulados y establecidos; por otro lado, no se puede categorizar al hidrégeno
obtenido en este proceso dentro de las categorias mencionadas, dado que se encuentra entre
las categorias de hidrégeno azul y verde. Se considera, entonces, un promedio entre los
precios de mercado para estos dos tipos. En base a bibliografia consultada, se puede estimar
un precio para el hidrogeno azul de 1,4 a 1,8 USD/kg, mientras que para el verde de 1,6 a 2,7
USD/kg. Se considera entonces, un precio promedio para el hidrégeno de 2 USD/kg.

En cuanto a las condiciones de almacenamiento y venta, se trataran en detalle en el Capitulo 6.

Con respecto al acetato de etilo, se ha recurrido al mismo método que para el acetaldehido, es
decir, promediar los precios obtenidos en Chemanalyst entre el afio 2021 y el 2022. El valor
final es de 1,504 USD/kg (1,357 USDI/L). La pureza comercial de este producto suele estar en
torno al 99 % en masa y su comercializacion a granel también se realiza a presion y
temperatura ambiente.
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1.6.2 - Capacidad de la planta

A la hora de definir la capacidad de produccion de la planta propuesta es necesario realizar un
analisis econdmico a nivel nacional y global acerca de las cantidades aproximadas que se
manejan dentro de sus respectivos mercados. Como se menciond anteriormente, el analisis del
mercado interno de acetaldehido nos indica que actualmente ninguna empresa lo produce en el
pais, sino que todo lo que se consume es importado, siendo estas importaciones del orden de
las 0,25 Ton/ano. Este resultado también se repite en los paises de América del Sur, con
excepcion de Brasil que posee una participacion activa en el mercado internacional de este
producto, sin embargo no es significativa con respecto a los mayores productores vy
consumidores a nivel mundial.

Teniendo en cuenta que China es uno de los principales consumidores de acetaldehido a nivel
mundial (le corresponde aproximadamente el 47 % del consumo total en el afno 2020), y
sabiendo que en los ultimos afios Argentina ha fortalecido las relaciones comerciales con este
pais, se define la capacidad de la planta fijando un 1,5 % de las cantidades consumidas en ese
afno por China, como sigue:

La Figura 1.6 informada en la Seccion 1.4.5 muestra que el consumo de acetaldehido por parte
de China representa un 47 % del consumo mundial: 564.000 Ton/afno.

Consumo en China (afio 2020) = 1.200.000 ton/afio * 0,47 = 564.000 ton/aio
Luego, la capacidad (Q) necesaria resulta:

Q = 564.000 ton/afio * 0,015 = 8460 ton/afio

Teniendo en cuenta el mercado interno y otros posibles importadores de Latinoamérica, se
define una capacidad de diseio de 8500 ton/aino.

Este valor es acorde a las capacidades instaladas para plantas similares: una de ellas es la
correspondiente a la empresa Atanor S.A., que se encontraba en operacion en Argentina hasta
el ano 2017, con una capacidad de 9000 Ton/afo. Otra de las plantas consideradas para la
comparacion es la de Cloroetil S.A., con una capacidad de 10.000 Ton/afo.
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1.6.3 - Requerimiento de materia prima

Definida la capacidad de la planta, es preciso conocer la cantidad de bioetanol que sera
empleada en el proceso productivo. Para dicho calculo se debe conocer la conversion vy
selectividad de la reaccion de deshidrogenacion, parametros que se veran afectados por las
condiciones de reaccion y la eleccion del catalizador.

Para obtener la cantidad de etanol requerida, se utiliza la siguiente ecuacion:

Acetaldehido (ton/aiio) * PMetanol

. .. moles de acetaldehido obtenidos
PMacetaldehido * Rendimiento (. - )
moles de etanol que ingresaron

Etanol (ton/afio) =

Luego para obtener la cantidad de etanol en volumen se debe dividir el resultado por su
densidad.

Etanol (mg/aﬁo) = Etanol (ton/afio) - 1000 (kg/ton) / 780 (kg/m3)

Finalmente, este valor volumétrico representa un porcentaje del uso de bioetanol que la planta
produce.

Etanol(m3/aﬁo) . 100%
200.000 (m’/aiio)

% de producciéon =

Idealmente, la planta recircula al reactor el total del etanol no reaccionado, por lo tanto, la
conversion global es del 100 %. La aplicacion del reciclo se detalla en el Capitulo 2.

Del articulo publicado por Church?® se obtiene que el rendimiento de la reaccion es del 90 %
aproximadamente para el acetaldehido (Yaey). La eleccidén de este valor sera objeto de estudio
en el Capitulo 2.

Estos resultados seran utiles para la justificacion preliminar del proyecto que se muestra mas
adelante. Finalmente, la cantidad de etanol requerida para producir las 8500 ton/ano de
acetaldehido es de 9877,5 ton/afio (0 12.663,5 m?*afo). En estas condiciones, se estaria
utilizando un 6,5 %, aproximadamente, respecto a la produccién total de bioetanol.

22 Ref. N° 12
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1.6.4 - Subproductos

Como se explica en el apartado “Deshidrogenaciéon catalitica del etanol”, sélo se consideran
dos reacciones. La principal, que produce acetaldehido e hidrogeno, y la secundaria, que
produce acetato de etilo e hidrogeno.

catalizador

CH;CH,0H ——  CH3CHO + H, (deshidrogenacion)

CH,CH,0H + CH,CHO — CH,COOC,Hs + H,

Es importante considerar que el etanol se consume en ambas reacciones y que parte del
acetaldehido de la primera reaccién se consume en la segunda, por ende, por cada mol que se
produce de acetato de etilo, se requieren, en total, dos de etanol.

Etanol total (mol/tiempo) = Acetaldehido(mol/tiempo) + 2 * Acetato de etilo(mol/tiempo)

Para calcular la produccion de acetato de etilo se hace uso del rendimiento para el
acetaldehido (Y aq):

Y __ Acetaldehido (mol/tiempo)
AcH Etanol (mol/tiempo)
Y _ Acetaldehido (mol/tiempo)

AcH Acetaldehido (mol/tiempo) + 2*Acetato de etilo (mol/tiempo)

Luego, se despeja la produccion molar del acetato de etilo:

Acetaldehido (mol/tiempo)*(l—YAcH)

2*Y
AcH

Acetato de etilo (mol/tiempo) =

Finalmente, multiplicando el resultado por el peso molecular del acetato de etilo, se obtiene la
masa producida: 944,4 Ton/aino

Para el hidrégeno, los moles producidos son iguales a los moles totales consumidos de etanol.
Luego, se afecta el resultado por el peso molecular del hidrégeno: 428,8 Ton/afo

44



1.1 - Localizacion de la planta

A continuacién se resumen algunos factores a considerar para la localizacién de la planta:

Clima

Geograficos Comunicaciones
Medio ambiente

Tratamiento impositivo
Institucionales Marco legal, seguridad juridica
Politicas de desarrollo industrial

Facilidades habitacionales
Sociales Educacién, salud, seguridad
Aceptacion social

Disponibilidad y costo de:
- Mano de obra
Economicos - Materia prima
- Insumos y suministros
- Terrenos

Proximidad a:
- Mercados de productos

Comerciales - Mercados de materias primas

Facilidades de exportacion
L aboral Capacitacion de la mano de obra
aborales Clima sindical

Inf truct Disponibilidad de agua, energia eléctrica,

hiraestructura combustibles (gas, diésel)
Existencia y caracteristicas de:

) - Parques industriales
Operacionales

- Facilidades para la eliminacién de desechos
- Rutas, puertos, aeropuertos, etc.
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Entre estos factores, se da especial interés al comercial:

La cercania a los mercados repercute en la necesidad de transporte, cuyo gasto se vera
reflejado en los costos de produccion. Como regla general, cuanto menor sea la distancia y la
cantidad de materia a transportar, menor sera el costo.

Ubicacién de los mercados:

Dada las caracteristicas del proyecto, la materia prima (bioetanol) sélo podra obtenerse
de la planta actual, ubicada en Acheral, Tucuman. Y dado el bajo consumo de
acetaldehido a nivel nacional, se plantea su exportacion a los principales mercados del
mundo, por ende, se debe considerar el transporte de los productos hasta el puerto
mercante mas cercano, el mismo corresponde al puerto Enapor en Rosario, Santa Fe.

Cantidad de materia a transportar:

En base a los valores de rendimiento reportados se observa que necesariamente la
cantidad de producto es menor a la de materia prima. Teniendo en cuenta que la
densidad de ambos compuestos es muy similar, se puede concluir que transportar el
producto formado es mas conveniente que la materia prima

Desde el punto de vista del transporte, es mas econémico ubicar la planta junto a la existente, a
fin de movilizar menos carga.

Otra ventaja de instalar la planta junto a la existente es en relacion a la infraestructura, dado
que la planta actual cuenta con los suministros necesarios de electricidad, agua y combustible
que pueden ser aprovechados por la nueva planta.

La planta actual de bioetanol se encuentra emplazada en una superficie de 12 hectareas, y se
considera que la subplanta para la produccién de acetaldehido puede adicionarse en este
mismo terreno. Este es otro motivo que impulsa a seleccionar esta localizacidon para la planta
propuesta, ya que, ademas, todas las modificaciones necesarias para contar con acceso a los
diferentes servicios e insumos ya fueron previamente tenidas en cuenta, y solo bastaria contar
con una adicion a las existentes.

Por lo expuesto, se decide situar la planta en la localidad de Acheral, Tucuman, junto ala
planta de produccion de bioetanol.
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1.8 - Justificacion preliminar del proyecto

Como primera justificacion para el avance del proyecto, se comprueba si los ingresos por la
venta del acetaldehido y los subproductos, el hidrogeno y el acetato de etilo, superan a los del
bioetanol, su materia prima.

1°) Ingresos por venta del acetaldehido, hidrégeno y acetato de etilo

Anteriormente, se defini6 una capacidad de produccion de 8500 Ton/afio de
acetaldehido y, en base al analisis del mercado, un precio de venta de 1,749 USD/kg.

Ingresos = 8500 (ton/aiio) * 1000 (kg/ton) * 1,749 (USD/kg)
Ingresos = 14.866.500 (USD/aio)

La produccién de hidrogeno se calculd en 428,8 ton/afio y se toma como precio de
venta 2 USD/kg.

Ingresos = 428, 8(ton/afio) * 1000 (kg/ton) * 2,0(USD/kg)
Ingresos = 857.600 (USD/aino)

Para el acetato de etilo se calculé una produccion de 944,4 ton/ano y un precio de venta
de 1,504 USD/kg.

Ingresos = 944, 4 (ton/aio) * 1000 (kg/ton) * 1,504 (USD/kg)

Ingresos = 1.420.444,4 (USD/aiho)

Ingresos totales = Ingresos por Acetaldehido + Ingresos por H2 + Ingresos por Acetato

Ingresos totales= 17.144.544 (USD/afho)
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2°) Ingresos por venta del bioetanol

El precio del bioetanol en Argentina es de $129,309 % el litro, valor regulado por la
Secretaria de Energia dependiente del Ministerio de Economia de la Nacion.

A la fecha, el cambio del ddlar oficial es de 184,12 $/USD, es decir que el precio del
bioetanol es de 0,69 USD/Lt.

Como se indicé en el apartado “requerimiento de materia prima”, para la produccion
deseada de acetaldehido se requieren 12.663,5 m®/afio de bioetanol, entonces:

Ingresos = 12.663,5 (m3/afio) * 1000 (It/m3) * 0,69 (USD/Lt)

Ingresos = 8.737.815 (USD/aino)

En base a los resultados, se observa que el ingreso obtenido por la venta del acetaldehido +
hidrogeno + acetato de etilo, supera al ingreso por la venta de la materia prima en un 96,21 %.

En principio y sin considerar los costos fijos ni de produccion, el proyecto permite aumentar el
beneficio de la empresa. Por lo tanto, se decide continuar con el analisis de este proyecto.

En los capitulos siguientes, se desarrollaran con mayor nivel de detalle cada una de las
secuencias necesarias para la produccion, separacion y purificacion, con el fin de estimar los
costos asociados y finalmente establecer si el proyecto resulta rentable en términos
econémicos.

2 Ref. N° 4
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CAPITULO Il

ANALISIS CINETICO Y
BALANCES GLOBALES DE LA PLANTA




2.1 - Objetivos del capitulo

= Definir la ruta quimica a seguir para la produccién de acetaldehido a partir de bioetanol.
= Analizar la red de reacciones involucradas.

-> Especificar la estructura general del proceso y las variables operativas principales.

2.2 -Analisis cinético y termodinamico de la reaccion

2.2.1 - Definicion de la ruta quimica de produccion

En el Capitulo 1 se dieron a conocer las distintas maneras de obtener acetaldehido a partir de
etanol u otros compuestos. Teniendo presente que la materia prima debe ser necesariamente
bioetanol, se definieron dos rutas posibles para la produccion: la oxidacion y la
deshidrogenacion, ambas catalizadas por solidos. Si bien se comentaron aspectos generales
acerca de las ventajas que presenta la deshidrogenacion sobre a la oxidacién, no se
mencionaron aspectos relacionados con la termodinamica y condiciones de operacion de estas
rutas. A continuacién se detallan ambas rutas.

2.2.1.1 - Oxidacidn catalitica del etanol
La reaccion principal es la siguiente:

catalizador

CHsOH + 1/, 0, “5% cHycHO + H,0 (aH = —180 KT/

Sin embargo, a nivel industrial este proceso se lleva a cabo mediante la siguiente reaccion
catalizada:

1 Ag Catalyst
2CH3;CH,O0H + 0, + 2N, — > CH3CHO + C,Hs0H + 2N, + H,0
= 500eC
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La reacciodn se efectua con etanol en exceso junto a una corriente de aire a, aproximadamente,
500 °C y con un catalizador de plata. En este proceso, el acetaldehido producido se encuentra
diluido en una mezcla de agua, nitrégeno y exceso de etanol, siendo la relacién entre estos 1:4
(acetaldehido:productos).

La oxidacion presenta varias desventajas desde el punto de vista de la termodinamica,
condiciones de operacién y posterior separacion del producto deseado. Las mismas se
puntualizan a continuacion.

=> Por un lado, el calor de reaccion es negativo, es decir, se trata de una reaccion
exotérmica. Esto implica una dificultad a la hora de disenar el reactor debido a que es
necesario tener especial cuidado a la hora de seleccionar los materiales (por las
temperaturas elevadas), asi como también un adecuado disefio del sistema de
enfriamiento del mismo; incluyendo un control de temperatura robusto que permita
mantenerse dentro del rango deseado y de esta manera no favorecer la formacion de
otros productos.

-> Por otro lado, en consecuencia de la gran dilucion que tiene el acetaldehido en los
demas productos, siendo la mayoria de ellos no condensables (principalmente
nitrégeno y diéxido de carbono), provoca que su separacion sea dificultosa y costosa.

-> La presencia de agua en los productos, junto con cantidades apreciables de productos
de oxidacién tales como acido acético y acido férmico, conllevan a grandes problemas
de corrosién en la etapa de condensacion y recuperacion de productos.

-> Sumado a estos efectos, como se tiene una corriente de aire en la alimentacion,
terminan siendo favorecidas las reacciones secundarias de la oxidacion del
acetaldehido, lo que en definitiva disminuye el rendimiento del proceso.

2.2.1.2 - Deshidrogenacion catalitica del etanol

La reaccidn principal es la siguiente:

catalizador

K
C2H5GH - CHBCHG + Hz (ﬂH = 84 jf']?]_ﬂr;) Ecuacion 2.1

Este proceso se lleva a cabo a temperaturas cercanas a los 300 °C y se emplean, por lo
general, catalizadores de cobre, con o sin soporte, con distintos promotores, siendo el mas
utilizado en la industria el catalizador de cromita de cobre.

Se detallan a continuacion las ventajas que presenta esta reaccidén con respecto a la oxidacion
del etanol, segun sus caracteristicas termodinamicas.
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=> La reaccion es endotérmica, lo cual implica que la temperatura es mas facil de
controlar gracias a que, a medida que la reaccidén transcurre, consume energia y
genera que la temperatura disminuya. Por lo tanto, es mas sencillo mantener la
temperatura deseada mediante un sistema de calefaccion. Ademas, la temperatura
de operacion es significativamente menor a la de la oxidacion (500 °C), por lo que
permite tener una mayor flexibilidad a la hora de seleccionar los materiales de
construccion del reactor.

-> Los productos son acetaldehido e hidrogeno y se obtienen en relacion 1:1. Esto es
ventajoso frente a la oxidacion donde el acetaldehido se obtiene en relacién 1:4 con
los demas productos y dificulta su separacion final. En este sentido, en la
deshidrogenacion, el hidrogeno puede separarse facilmente del producto deseado,
el etanol sin reaccionar y demas trazas, mediante una condensacién a baja
temperatura y un lavado con una solucion diluida de alcohol. Este proceso se
detalla mas adelante en el capitulo.

-> Se obtiene, ademas, un producto de gran interés comercial, el hidrégeno, en
relacion estequiométrica con el producto deseado.

Analizadas las ventajas de ambas posibles rutas de reaccion, se concluye que la forma
mas conveniente de obtencidon del acetaldehido es mediante la deshidrogenacién no
oxidativa del bioetanol.

2.2.2 - Sistema de reacciones

En la sintesis de un compuesto organico, la reaccién deseada se encuentra en competencia
junto con otras reacciones, formando una red de reacciones. En la Figura 2.1 se muestra el set
de reacciones posibles durante la produccién de acetaldehido. Si bien estas reacciones no
deseadas en competencia son posibles, no todas se producen bajo las mismas condiciones de
operacion, sino que es posible modificar las variables operativas y de disefio como
temperatura, presion, tiempo de residencia en el reactor y el tipo de catalizador, para hacer mas
selectivo el proceso hacia la reaccién deseada. Estas condiciones se iran definiendo a lo largo
de este capitulo.
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Figura 2.1 - Red de reacciones vinculadas a la deshidrogenacién de etanol.?*

Esta red de reacciones se obtuvo en base a estudios realizados para la produccion de
acetaldehido sobre catalizadores de cobre, los cuales son los mas utilizados a nivel industrial
para llevar a cabo este proceso. En la Seccién 2.2.3 se explica con mayor detalle las ventajas
que tiene este catalizador para este tipo de reacciones.

De acuerdo a la Figura 2.1, se extraen las siguientes observaciones: el etanol reacciona para
dar el acetaldehido e hidrogeno acorde a la reaccién expuesta en la Ecuacion 2.1. A su vez, el
etanol se puede descomponer en éter dietilico a partir de la deshidratacion bi-molecular.

A medida que el acetaldehido se forma, éste reacciona con el etanol disponible para dar
acetato de etilo, siendo esta la principal reaccién en competencia presente en este proceso y
se dispone en paralelo con respecto a la deshidrogenacion. Dicho compuesto se forma de la
siguiente manera: una molécula de acetaldehido reacciona con una de etanol para dar un
compuesto intermediario que se denomina hemiacetal, que luego se deshidrogena para dar el
acetato de etilo. La reaccidn es exotérmica, en contraste con la reaccion principal que es
endotérmica, y esta es la principal diferencia entre ellas. Por ultimo, el acetato de etilo puede
sufrir una esterificacion reversible para formar acido acético y etanol.

El acetaldehido formado también puede sufrir una condensacion, dando lugar a un compuesto
llamado acetaldol, que luego tiene distintas ramificaciones para dar diversos productos no
deseados. Todos los productos secundarios obtenidos a partir del acetaldol se obtienen en
trazas (en las condiciones de trabajo), siendo los componentes mas registrados el
crotonaldehido y el 1-butanol. Para simplificar el andlisis se defini6 a esta familia de
subproductos como “aldoles”.

2 Ref. N° 1
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Si bien este sistema de reacciones es extenso, en el estudio realizado para este tipo de
catalizador, los productos principales obtenidos son acetaldehido, hidrogeno y acetato de etilo,
mientras que los demas productos como: éter dietilico, acido acético, y productos de
condensaciéon (aldoles), se obtuvieron en proporciones muy pequefias comparadas con los
productos principales®.

Como se mencionara en el Capitulo 3, no es posible contar con expresiones cinéticas que
contemplen la formacién de estos compuestos secundarios no deseados. Sumado a que en la
bibliografia consultada tampoco se obtienen datos consistentes acerca de cual es su
produccion, se decide desestimar a estos componentes del analisis del proceso. En esta etapa
preliminar del disefio sélo se tendran en cuenta los productos principales: acetaldehido,
hidrogeno y acetato de etilo. En caso de que se desee continuar con el estudio del proyecto,
deberan realizarse los ensayos de laboratorio correspondientes, para poder obtener mayor
precision para la determinacién de estos componentes no deseados.

A continuacion se resume la red de reacciones propuesta, exponiendo aquellas que tendran
relevancia posteriormente en los balances de masa de la planta:

catalizador

CH;CH,0H CH3;CHO + H, (deshidrogenacidn)

CH5CH,OH + CH5;CHO — CH5COOC,Hs + H,

Como se puede apreciar, la reaccion principal de formacién de acetaldehido compite en
paralelo con la de formaciéon de acetato de etilo. Esto es fundamentalmente una limitacién
operativa a la hora de definir la conversién que se quiere alcanzar en el proceso debido a que,
conforme la reaccién avance, el producto deseado formado reacciona para dar el no deseado.
Por lo tanto, conversiones altas de reactivo implican bajas selectividades hacia el producto
deseado. Es por esto que se debe tomar la decisién de operar hasta conversiones intermedias,
maximizando la selectividad hacia el acetaldehido, obteniendo asi la menor cantidad posible
del acetato de etilo. Esto se logra minimizando el tiempo de residencia que tiene el
acetaldehido dentro del reactor, de manera de evitar que siga reaccionando. Se explicara esta
variable con mayor profundidad en el capitulo siguiente.

Por otra parte, es necesario analizar la influencia de la presién y temperatura que se tiene
sobre estas reacciones. Respecto a la presion de trabajo, dado que se trata de reacciones en
fase gaseosa, es posible analizar su influencia de manera cualitativa observando la variacion
del numero de moles, considerando que todas las reacciones son reversibles. Para la reaccion
de deshidrogenacion, 1 mol de gas produce 2 moles de gas, por lo que a presiones bajas la
reaccion directa se ve favorecida; y sucede lo contrario a presiones elevadas. Si se observa la
reaccion en competencia, de formacion de acetato de etilo, se puede pensar que se tiene el
mismo comportamiento, sin embargo, es importante remarcar que este compuesto se forma a
partir de la deshidrogenacion del compuesto intermedio formado por el etanol y el acetaldehido
(hemiacetal), como sigue:

% Ref. N° 2
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CzHSOH + CH3CH0 - CzHSOH : CHBCHO - CH3C00C2H5 + H2

La primer reaccion (formacion de hemiacetal) tiene un cambio en el numero de moles An
negativo, por lo que la reaccion directa se ve favorecida a altas presiones. Por lo tanto, la
formacion de acetato de etilo estara limitada a la formacién de este compuesto intermedio
favorecido a altas presiones. Esta es una de las principales ventajas que se tienen en el
sistema de reacciones en cuanto a las variables operativas que se deben tomar para llevar a
cabo el proceso: para favorecer la selectividad hacia acetaldehido se debe trabajar a presiones
bajas.

Respecto a la temperatura, se mencion6 anteriormente que los calores de reaccién para las
dos reacciones principales tienen comportamientos opuestos, la deshidrogenacion hacia
acetaldehido es endotérmica mientras la formacion de acetato de etilo exotérmica. Altas
temperaturas de operacién favorecen ambas reacciones, sin embargo la reacciéon no deseada
se vera mas favorecida debido a su calor de reaccion negativo. Esto implica que se debe
seleccionar un rango de temperaturas acorde a lo que se menciond anteriormente con respecto
a las conversiones a alcanzar; es decir, lo suficientemente alta como para tener una buena
velocidad de reaccion para la obtencion de acetaldehido, pero sin beneficiar por demas la
reaccion en competencia. Sumado a esto, las temperaturas de trabajo estan condicionadas por
los materiales a utilizar en el reactor, el material del catalizador, los puntos de ignicion o
descomposicion de los compuestos, asi como también la posibilidad de obtener productos de
otras reacciones secundarias no deseadas.

Del andlisis termodinamico se destaca que la reaccién de deshidrogenacion no ocurre a
condiciones normales de presion y temperatura (CNPT). Esto se debe a que la Energia Libre
de Gibbs en tales condiciones es positiva, lo cual implica que la reaccidn no es espontanea. A
medida que la temperatura se incrementa, la energia de Gibbs disminuye hasta pasar a valores
negativos, donde la reaccién es espontanea.

Del analisis cualitativo del sistema de reacciones a emplear surgen las siguientes conclusiones:
se debe operar hasta conversiones intermedias de reactivo, a presiones bajas y a temperaturas
intermedias. A lo largo de este capitulo se definiran con mayor precisién estas variables, pero
se espera que sigan la tendencia analizada.

Es pertinente comentar, que un co-producto de gran importancia es el hidrégeno. EI mismo,
como se ha comentado en varias oportunidades, tiene tanto valor comercial como valor
energético para ser utilizado dentro de la planta. Ya sea por la obtencion del acetaldehido como
la del acetato de etilo, en ambas ocasiones se genera hidrégeno gaseoso de alta calidad.
Todas las propuestas mencionadas para optimizar la produccion de acetaldehido son validas
para el hidrogeno dado que se produce en relacién estequiométrica con el producto deseado.
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2.2.3 - Catalizadores

2.2.3.1 - Catalisis

La catalisis es el proceso mediante el cual se puede modificar la velocidad de una reaccion
quimica a partir de la incorporacion de un compuesto conocido como catalizador. Este
catalizador participa dentro de alguna de las etapas en que se lleva a cabo la reaccion, sin
formar parte de la estequiometria del proceso global, pero que cambia las propiedades
cinéticas del sistema reaccionante. En catalisis heterogénea, el catalizador tiene un estado de
agregacion diferente a la de los reactivos y productos. Generalmente es sélido, los reactivos y
productos estan en una o mas fases fluidas (gas o liquida) y la reaccion catalitica se lleva a
cabo sobre la superficie del sélido. Es decir, el catalizador provee un camino alternativo para la
reaccion.

El catalizador actia como intermediario de reaccion, proporcionando un mecanismo distinto
para que se lleve a cabo la misma. Este mecanismo resulta ser mas conveniente desde el
punto de vista cinético. La energia necesaria para llevar a cabo la reaccion con este nuevo
mecanismo ahora es menor que para el caso de la reaccion sin catalizar. Entonces, la energia
de activacion de la reaccion catalizada es menor, lo cual implica que la velocidad de reaccién
sea mayor. Esta situaciéon se ve representada en la Figura 2.2: sin catalizador, la energia de
activacion es la energia necesaria para la formacién del complejo activado, mientras que para
catalisis heterogénea esta energia es el resultado de todas las etapas involucradas en su
mecanismo de accion, que siempre termina siendo mas favorable desde el punto de vista
energético.

= E.A con catalizador
= E.Asin catalizador

Complejo
netivido

[Energin
e activay

Energin

Productos
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Reaccion endotérmica

Figura 2.2 - Comparacion de la energia de activacion (E.A) empleando o no un catalizador.
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Es necesario aclarar que el catalizador no modifica las condiciones termodinamicas de la
reaccion, es decir, tanto la entalpia de la reaccién como el cambio en la energia libre no se ven
modificadas. Si una reaccién no es favorable desde el punto de vista termodinamico, introducir
un catalizador no hara que sea viable.

La reaccion catalitica incluye tres etapas elementales: adsorcion del reactivo, formacion y
descomposicidon del complejo activado en la superficie y desorcion del producto. Cada una de
estas etapas tiene su propia energia de activacion. En la Figura 2.3 se observa que la etapa
que mayor energia requiere es la adsorcion del complejo activado, siendo ésta mucho menor a
la energia de activacion de la reaccion sin catalizar.
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Figura 2.3 - Etapas de una reaccion quimica con y sin catalizador.

Como se mencioné anteriormente, el reactivo debe absorberse sobre la superficie y, entonces,
es muy importante disponer de una gran superficie de contacto para que el reactivo pueda
absorberse y posteriormente reaccionar. Es por esto que se emplean sdlidos porosos, los
cuales proveen una gran superficie de contacto para llevar a cabo la reaccion.

Evidentemente, es ventajoso utilizar catalizadores sélidos para favorecer la velocidad de las
reacciones llevadas a cabo en un proceso. A continuacion se profundizara el analisis sobre el
catalizador para evaluar las distintas variables que entran en juego a la hora de seleccionar el
mas indicado para la produccion de acetaldehido.
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2.2.3.2 - Propiedades de los catalizadores

Los parametros mas importantes a la hora de seleccionar un catalizador son los siguientes:
selectividad respecto al producto deseado, conversion que puede alcanzar y vida util. Para que
el uso de un catalizador a nivel industrial sea conveniente, éste debe ponderar de forma
adecuada estas tres propiedades.

La industria actual se enfoca principalmente en un principio: los procesos se deben llevar a
cabo implementando la menor cantidad de energia posible, con el mayor aprovechamiento de
la materia prima posible, de manera de minimizar los costos de operacién y tener una mejor
rentabilidad final. Por este motivo, a la hora de seleccionar un catalizador, se priorizan sus
propiedades de la siguiente manera:

selectividad > vida atil > actividad

Esto dependera principalmente de la estructura y composicion del catalizador, asi como
también de las variables operativas del proceso en el que se desarrolla la reaccion.

Tipicamente, los catalizadores estan compuestos por un componente o fase activa, un soporte
y uno o varios promotores. A continuacion se describe cada una de sus partes para analizar la
influencia que tienen sobre la seleccion final del mismo.

2.2.3.3 - Fase activa

El componente activo es el responsable de acelerar la reaccién principal, es decir es el
catalizador en si. El reactivo interactua con este material al depositarse sobre sus sitios activos
formando un intermediario de reaccion, para luego dar el producto deseado vy, asi, desorberse
liberando el sitio activo. Existen varios tipos de compuestos que actian como la fase activa del
catalizador, y a cada uno de ellos se los utiliza para catalizar distintas reacciones, a
continuacién en la Tabla 2.1 se mencionan algunos ejemplos:

Tabla 2.1 - Tipos de catalizadores comunes.

Tipo de fase activa Reacciones catalizadas
Metales Fe, Co, Ni, Cu, Rh, Hidrogenacién, deshidrogenacién, sintesis,
Ru, Pd, Ir, Pt, Au oxidacién
. V, Mn, Fe, Cu, Mo, Al, Oxidacion de hidrocarburos y CO, craqueo,
Oxidos ! : : M 2
Si, Sn, Pb, Bi isomerizacion, alquilacion
Sulfuros Co. Mo, W. Ni Hldrodesulfur.amon, hldr9desn|tra0|on,
hidrogenacion
Carburos Fe, Mo, W Hidrogenacién

61



2.2.3.4 - Soportes

Un soporte consiste en un material inerte en el cual se deposita o impregna el catalizador. Se
utiliza por dos motivos: para poder distribuir de manera mas eficiente el catalizador y asi
aumentar su efectividad a la hora de llevar a cabo la reaccion; y para mejorar la estabilidad y
resistencia del catalizador, asi como también su actividad.

Si bien estos soportes son fabricados a partir de materiales inertes, puede contribuir a la
actividad catalitica total, es decir, junto con el catalizador, y esto depende principalmente del
tipo y las condiciones de reaccion.

La seleccion de un soporte se basa en ciertas caracteristicas:

-> Propiedades mecanicas deseables: resistencia al desgaste, dureza, resistencia
a la compresion.

- Estabilidad bajo condiciones de reaccién y regeneracion.

-> Gran superficie de contacto y porosidad.

-> Bajo costo.

Dentro de una gran variedad de materiales posibles, sélo algunos de ellos reunen estas
caracteristicas de manera 6ptima. Entre ellos se pueden mencionar: alumina, silica gel, zeolitas
y carbon activado, siendo la alumina el soporte mas utilizado a nivel industrial. A continuacion
se detallan las caracteristicas principales de estos soportes de manera de tener un mayor
alcance a la hora de seleccionar el catalizador para llevar a cabo el proceso. En la Tabla 2.2 se
resumen las propiedades fisicas de esos soportes..

Altimina

La alumina (Al,O;) es el soporte mas utilizado a nivel industrial debido a que es barato,
estructuralmente estable y se lo puede preparar con una amplia variedad de tamafos de poros
y distribucién de los mismos. Este soporte se encuentra generalmente en la forma y-Al,O; y
ofrece una gran area superficial (tipicamente entre 250 y 350 m?/g). En la industria los procesos
llevados a cabo con este soporte no exceden temperaturas mayores a los 600 °C, debido a que
a mayores temperaturas el soporte se descompone dando lugar a otras estructuras.

Silica gel

Los soportes de silica gel utilizados comercialmente tienen una elevada area superficial, tanto
como 700 m?#g en las mejores condiciones, en contraste con una mala distribucién de poros y
un reducido tamafo de poros promedio. Esta es la principal diferencia con la alimina ya que
posee mejor distribucion y tamafio de los poros en su interior, lo que implica que la silica
presente mayores resistencias a la difusion interna de las moléculas vy, por lo tanto, disminuya
la efectividad del catalizador. Sin embargo, la silica presenta un mejor desempefio y estabilidad
respecto a la alumina en condiciones de reaccién acidas, por ser un material muy inerte.
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Carbon activado

El carbdén activado es ampliamente usado en la industria en diferentes formas tales como:
material absorbente, filtrante, entre otros, y una pequena fraccién es utilizada en catalisis
heterogénea. Por lo general este material se utiliza como soporte para catalizadores de metales
nobles.

En este soporte, el area superficial puede llegar hasta valores de 1200 m?/g pero la gran parte
de este se encuentra formado por poros muy finos, los cuales son muy susceptibles a ser
estrangulados por depésitos. Si bien el area superficial que ofrece este soporte es elevada, el
hecho de que suceda dicho fenédmeno en su interior tiene consecuencias negativas a la hora de
llevar a cabo la reaccion porque la difusién interna en la particula se ve dificultada. Entonces,
habra una concentracion menor de reactivos y la velocidad de reaccién sera menor
consecuentemente.

Otra desventaja que tiene el carbén activado es que por lo general no puede ser regenerado,
sino que el catalizador se recupera quemando el soporte.

Tabla 2.2 - Propiedades fisicas de soportes comerciales comunes.

Soporte Superficie especifica Volumen de poros Tamaifio medio de poros

[m?g] [cm®/g] [nm]

Alumina 100 - 300 04-05 6-40
Silice 200 - 600 0,4 3-20
Carbén activado 500 - 1500 0,6-0,8 0,6-2

2.2.3.5 - Promotores

El término promotor, se refiere en general a una sustancia que, cuando se agrega en
cantidades relativamente pequenas durante la preparacion del catalizador, tiene un efecto
positivo sobre la actividad, selectividad o estabilidad del mismo.

Entre la gran variedad de promotores que existen, se los puede clasificar en promotores
texturales y promotores estructurales. Los texturales, también llamados estabilizadores, actuan
mediante un efecto fisico, mientras que los estructurales lo hacen mediante un efecto quimico.

Los promotores texturales se utilizan con el objetivo de estabilizar el conjunto componente
activo-soporte. Este promotor actia dispersando de manera efectiva la fase activa sobre todo el
soporte, previniendo que se den efectos de sinterizado al trabajar a altas temperaturas. Esto
facilita la fabricacién de los componentes del catalizador. Este proceso no altera la estructura
quimica del metal que se utilice como catalizador, ya que se trata de un proceso fisico. La
caracteristica principal que debe tener una sustancia para ser un promotor textural es tener un
punto de ebullicion relativamente alto con respecto al catalizador. Los mas utilizados en la
industria son los 6xidos de: silicio, aluminio, zirconio, cromo, cerio, magnesio, titanio.
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Por otro lado, los promotores estructurales se utilizan como aditivos para mejorar la actividad o
selectividad del componente activo del catalizador, la principal diferencia con los texturales, es
que los estructurales actuan mediante un efecto quimico, modificando la composiciéon quimica
del catalizador. El mecanismo de accion de estos promotores se da por una quimisorcion en los
sitios activos, previniendo que otras sustancias no deseadas se depositen sobre los mismos.
De esta manera, se previene que el catalizador se desactive con facilidad, si se trata de
sustancias que produzcan ensuciamiento o envenenamiento, o bien se favorece la selectividad
de el producto deseado , si se trata de sustancias que compiten con el reactivo de la reaccién
deseada para ocupar los sitios activos y formar otros productos.

2.2.3.6 - Desactivacion

La actividad de un catalizador esta asociada a la velocidad de consumo del reactivo. Se
entiende por desactivacion a la pérdida de actividad del catalizador, lo cual ocurre cuando los
sitios activos del mismo dejan de ser accesibles para el reactivo. La desactivacion se genera
por diversas causas, entre las cuales se destacan las siguientes:

-> Desactivaciéon por ensuciamiento: se produce por la deposicion fisica de sustancias
provenientes de la fase fluida sobre la superficie del catalizador. Esto ocasiona la
pérdida de actividad catalitica debido al bloqueo de los sitios activos o al bloqueo del
sistema de poros para acceder hasta el sitio activo.

La pérdida de actividad por el ensuciamiento es reversible.

= Desactivaciéon por envenenamiento: ocurre cuando tiene lugar una quimisorcion fuerte
de reactivos, productos o impurezas sobre sitios activos disponibles para llevar a cabo
la reaccion.

Esta desactivacion puede ser reversible o irreversible, dependiendo de la fuerza con la
que estan quimisorbidas las especies.

=> Desactivacion por sinterizacion. se genera por la dilatacion térmica de los metales
cataliticos a altas temperaturas (~40 % Tssiencat), Provocando el colapso de los poros e
impidiendo acceso a los sitios cataliticos

=> Desactivaciéon por degradacion quimica: es consecuencia de la reaccién quimica del
catalizador, produciendo una especie inactiva para la catalisis.

=> Desactivacion por fallas mecanicas: puede ocurrir por obstruccion de los sitios activos,
como sucede en el aplastado y fractura del catalizador; o por la pérdida del catalizador
en la corriente de productos, como sucede en el desgaste y erosion, donde parte del
catalizador se pierde en pequefas particulas.
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La desactivacion del catalizador debe ser considerada en el disefio del sistema de reaccion de
la planta, dado que representa una pérdida de la conversion con el tiempo. Se debe contar con
informacion suficiente acerca de esta desactivacion para el disefio del reactor o sistema de
reactores, dado que la velocidad de desactivacién del catalizador y su posterior regeneracion
son condicionantes de la eleccion de uno u otro tipo de reactor. Esta situacion se expondra en
detalle en el Capitulo 3.

2.2.3.1 - Comercializacion

Si bien es posible sintetizar el catalizador en la propia planta, la eleccion de un catalizador
comercial cuenta con numerosas ventajas:

=> No es necesario disponer de los equipos para sintetizarlo.

-> El catalizador esta estandarizado, lo cual es garantia de que sus parametros no
cambian entre cada compra.

Dispone de mayores estudios.

El costo de fabricacion es menor, debido a su produccion en mayor escala.

vl

2.2.3.8 - Disponibilidad de datos

Con el fin de lograr un disefio preciso, que presente el menor margen al error, es necesario
obtener la mayor cantidad de datos respecto al catalizador, desde su conversién y selectividad
maxima hasta sus caracteristicas estructurales: velocidad de envenenamiento, tiempo de
regeneracion, datos cinéticos, entre otros.

Son reducidas las fuentes que cuentan con estudios extensos sobre los catalizadores utilizados
en la reaccion de deshidrogenacién del etanol. Sin embargo, dada la imposibilidad de realizar
estudios propios, se debe contar con ellas de manera de obtener los datos necesarios para
desarrollar el proyecto.
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2.2.3.9 - Andlisis de posibles catalizadores

La deshidrogenacion de etanol se puede llevar a cabo sobre distintos catalizadores, los cuales
se pueden clasificar principalmente en metales nobles, y otros metales no-nobles y sus 6xidos.

Los catalizadores de metales nobles se aplican por lo general en los procesos de combustion y
en la deshidrogenacion de alcoholes debido a que son altamente activos y selectivos hacia los
productos deseados. Dentro de los catalizadores de metales nobles se encuentran el platino, el
oro, el paladio, entre otros. Si bien estos catalizadores son muy activos y selectivos, no son
convenientes desde el punto de vista econdémico, y desde el punto de vista ambiental, debido a
que no son compuestos que se encuentren en gran abundancia en la naturaleza.

Es por este motivo que a nivel industrial, la deshidrogenacion de etanol se produce
principalmente con catalizadores de metales no-nobles y sus 6xidos. Esta reaccion ha sido
estudiada extensamente sobre varios catalizadores tales como: Cu, CuO, Zn, ZnO, Co, entre
otros, sobre distintos soportes: principalmente alumina y silice.

Histéricamente en la industria se utilizaron catalizadores de Cu reducido dado a que presentan
la mayor selectividad hacia el acetaldehido respecto al acetato de etilo, y son los catalizadores
optimos para obtener hidrogeno de alta pureza, como expone Santacesaria®® en su estudio.
Estos catalizadores tienen una principal desventaja y es su desactivacion, la cual se da por dos
motivos principales: el ensuciamiento por coque y el sinterizado.

La formacion de éter dietilico producto de la deshidratacion del etanol provoca que se deposite
coque sobre las bocas de los poros conforme avanza el tiempo de operacién, hasta tal punto
que obstruye totalmente el paso del reactivo hacia los sitios activos del catalizador (en el peor
caso posible). Esto se produce en un tiempo relativamente corto, del orden de las horas, y es
por esto que es necesario regenerarlo constantemente para mantener los niveles de actividad
relativamente constantes durante todo el proceso. Para regenerar el catalizador es necesario
hacerle pasar una corriente de oxigeno asegurando un determinado tiempo de contacto, de
manera de oxidar estas deposiciones de coque. El principal problema de esto es que esta
regeneracion se debe llevar a cabo a temperaturas elevadas, y el catalizador es sensible a los
efectos de desactivacién por sinterizado, proceso irreversible. Sin embargo, teniendo un
adecuado sistema de control de temperatura que mantenga la misma dentro de rangos
admisibles que no presenten amenaza para el catalizador, es posible desestimar este
mecanismo de desactivacion.

Con respecto a si este catalizador en esta reaccién en especifica es propenso a desactivarse
por envenenamiento, no se han registrado datos que demuestren este suceso, por lo que se
asume que la posibilidad de desactivacion por este mecanismo no es una variable a tener en
cuenta a la hora de elegirlo como potencial catalizador a utilizar. Esto presenta una ventaja
dado que la fuente principal de desactivacion es la de ensuciamiento, y el catalizador puede ser
regenerado constantemente.

% Ref. N° 2
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Con la finalidad de encontrar un catalizador que permita obtener mejores resultados,
Santacesaria y sus colaboradores estudiaron el efecto de diferentes catalizadores comerciales,
en principio para la obtencién de acetato de etilo. Pero como se analizé anteriormente, a
presion atmosférica y bajos tiempos de residencia del etanol, el principal producto obtenido es
el Acetaldehido y es por ello que su trabajo resulta igualmente de utilidad para nuestro
propésito.

Del trabajo mencionado se observa que los mejores resultados de actividad, selectividad y
estabilidad térmica se obtienen utilizando catalizadores de cobre/cromita de cobre (CuCr,0,)
soportados en Al,Os; los CrO, (6xidos de cromo) aportan una mayor acidez y la dispersion del
catalizador sobre el soporte aumenta el area superficial especifica.

Otro estudio consultado?” analiza la reaccion de deshidrogenacion catalitica a partir de este
mismo catalizador, pero con un soporte de asbestos. El mismo indica que es una buena opcioén
para ser utilizado en la deshidrogenacion de etanol dado que presenta también alta selectividad
hacia el acetaldehido y ha sido utilizado en la industria. A pesar de ser una opcidn
prometedora, la presencia de asbestos no resulta confiable debido a sus caracteristicas
téxicas. Ciertamente no existen muchos informes que desacrediten el uso de este catalizador
pero se decide, de manera conservadora, no elegirlo para este proyecto.

Sin embargo, este estudio es util para establecer los parametros necesarios para llevar a cabo
la reaccién, asi como los datos de desactivacién del catalizador. Si bien se trata de un
catalizador de cromita de cobre soportado en asbestos, si se supone que el soporte es inerte y
no participa en el set de reacciones propuesto, es posible extrapolar los datos obtenidos al
catalizador de cromita de cobre soportado en alumina.

Por un lado se estudia el desempeno del catalizador de Cu con distintos 6xidos promotores,
entre ellos se destacan: ZnO, CoO, MgO, Cr,0;, siendo el 6xido de cromo el que presentd
mejores valores de conversion, rendimiento y selectividad hacia el producto deseado. Sumado
a esto, los ensayos registraron la variacion del nivel de actividad con el tiempo de reaccion para
el catalizador promovido con cada uno de estos Oxidos. De manera analoga, el que mejor
desempefio tuvo en términos de actividad a lo largo del tiempo fue el promovido por 6xido de
cromo, perdiendo hasta un 20 % de su actividad en un periodo de 100 horas, operando a 275
°C. También, de este estudio se destaca la siguiente conclusion: la desactivacion del
catalizador depende fuertemente de la temperatura de trabajo, siendo que a 300 °C la pérdida
de actividad con respecto al caso anterior aumenta un 10 %. Si bien aumentar la temperatura
de operacion permitiria, en principio, obtener mejores conversiones, es necesario realizar un
correcto analisis con respecto a la actividad del catalizador, ya que es esta la que permitira
obtener la conversién de disefio a largo plazo.

Los ensayos realizados sobre este catalizador soportado confirman lo que se explicd con
anterioridad con respecto a la desactivacion que sufre en este tipo de reacciones, el
ensuciamiento por depésitos de coque y posibles efectos de sinterizado. Ademas, propone un
proceso a llevar a cabo para la posterior regeneracion de este catalizador, que consiste en lo

2"Ref. N° 3
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siguiente: hacer circular por el lecho que contiene al catalizador una corriente de aire de
manera de realizar una oxidacion de las particulas de coque depositadas sobre las particulas,
asegurando un tiempo de regeneracion de 1 hora, a temperaturas entre 350 °C y 400 °C. Este
estudio propone realizar esta regeneracion en intervalos de 24 horas, de manera de mantener
la actividad en niveles aceptables, cercanos al 100 % en todo momento de operacion.

2.2.3.10 - Eleccion del catalizador

De los diversos estudios, no se ha encontrado un catalizador que presente todas las
caracteristicas deseadas, tales como alta conversion y selectividad, disponibilidad de datos
cinéticos para la reaccion principal y secundarias, disponibilidad comercial, datos sobre tiempo
de desactivacion y reactivacion, etcétera. Bajo este panorama, se ha de elegir el catalizador
gue reuna las caracteristicas mas convenientes.

Por ello, se escoge de forma preliminar, a fin de utilizar los datos de conversién y selectividad
para el balance de masa del proceso y definir condiciones basicas de operacion.

Teniendo en cuenta todo lo expuesto anteriormente, se toma la decision de emplear el
catalizador de cromita de cobre soportado en alimina. No obstante, al ser una decision
preliminar, se tomaran valores de rendimiento y conversién de referencia, elegidos en base a
los distintos estudios analizados. De esta manera, el rendimiento de la reaccion con
respecto al acetaldehido es del 90 % y la conversion de etanol del 50 % en la etapa de
reaccion. En cuanto a las condiciones de operacion del reactor o sistema de reactores, se toma
como primera aproximacion trabajar a presiéon atmosférica, y en un entorno de temperaturas
cercanas a los 285 °C. La eleccion de las condiciones de operacion sera objeto de estudio en
el siguiente capitulo.
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2.3 - Diagrama de flujo de la planta

El diagrama presentado en la Figura 2.4 muestra la disposicion de las subplantas que
conforman el proceso global y se indican las corrientes que participan en cada una. En este
sentido, se llama “E” a la corriente de ingreso de Etanol, “A” a la de salida de Acetaldehido, “H”
a la de salida de Hidrogeno, “B” a la salida de Acetato de Etilo, “W” a la corriente de purga, “R”
al reciclo de etanol y “J”, “K”, “L” a las corrientes intermedias del proceso. Esto no quiere decir
que abandonen el proceso como una mezcla de productos. En los capitulos siguientes se
definirdn con mayor exactitud estos compuestos y sus composiciones de salida, ya que es
fundamental poder identificar a estos compuestos para su posterior comercializacion, en caso
de que tenga valor comercial, o tratamiento, en caso de que no lo tenga. De esta manera, todas
las salidas del proceso se encuentren contempladas.

SUBPLANTA
DE LICUACION H
DE HIDRGGENO »
R
S-400
‘ Cc
Acosl\ltjlitp:ll-gmﬁa?:mo SUGFLANTA SUBPLANTA A
S HEAEERIE DE REACCION DE SEPARACION N
5-100 5-200 5-300 B
lw 1

Figura 2.4 - Diagrama de flujo preliminar de la planta, indicando subplantas y corrientes.

2.3.1 - Subplantas

Subplanta de acondicionamiento de reactivos (S-100):

Esta subplanta consiste principalmente en la unién de las corrientes de bioetanol (E) a la
entrada del proceso y la del reciclo (R), y una etapa posterior de calentamiento, previo a la
entrada del reactor. Se agrega el reciclo de manera de aprovechar lo mas posible todo el
reactivo, las condiciones de esta corriente de reciclo se detallan posteriormente en esta
seccion. Cabe destacar que la adicion de un reciclo puede o no resultar ventajosa a la hora de
tener un mejor rendimiento y conversion del proceso global, esto dependera de la influencia
que tenga el reactor ante cambios en las condiciones de alimentacién, es decir, si este reciclo
posee impurezas que luego se mezclan con la corriente de reactivo puro puede que tenga un
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efecto negativo sobre los valores de conversion y selectividad. Para los balances de este
capitulo no se consideran estos efectos, ya que la entrada de impurezas esta ligada a la
efectividad de la planta de separacion, que es objeto de estudio en el Capitulo 4.

Esta subplanta estd compuesta por un evaporador y un intercambiador de calor. El primer
equipo permite llevar a la mezcla de alimentacién a fase vapor, que es la fase en que se
produce la reaccion deseada; el segundo equipo la calienta desde su temperatura de ebullicion
hasta la temperatura de reaccion.

Subplanta de reactores (S-200):

En esta subplanta se producen las reacciones primaria y secundaria. Para ello se disponen dos
reactores, los cuales operan de manera alternada, con ciclos de operacién y regeneracién. Las
reacciones se llevan a cabo a 285 °C y a presién atmosférica. Los reactores son de tipo lecho
fijo, cargados con el catalizador seleccionado previamente: cromita de cobre soportado en
alumina. De acuerdo a lo explicado en la Seccién 2.2, la conversion con la que se disefian
estos reactores es del 50 %. Dado que la reaccion principal es endotérmica, es necesario
proporcionar calor al reactor con un adecuado sistema de calentamiento que mantenga la
temperatura estable en el valor deseado. Un estudio detallado de esta subplanta se realiza en
el Capitulo 3.

Subplanta de separacién (S-300):

El objetivo de esta subplanta es la separacion y distribucion final de cada uno de los productos
obtenidos en el proceso. Se trata de la subplanta con mayor niumero de operaciones. Se
disponen varios equipos destinados a la separacién de los diferentes productos y
subproductos. Principalmente, estd compuesta por los siguientes equipos: un separador flash,
una torre de absorcién, y torres de destilacion. En el Capitulo 4 se aborda en detalle la
secuencia de etapas de separacion.

Subplanta de licuacion de hidrégeno (S-400):

En esta subplanta, como su nombre lo indica, se licua al hidrégeno separado en la subplanta
de separacion, con el fin de almacenarlo y luego poder comercializarlo. Consiste,
principalmente, en un ciclo de licuacion de gas, compuesto por: un compresor,
intercambiadores de calor, una valvula de expansion y una turbina de gas. A la salida, se
obtiene hidrogeno en estado liquido, que luego se almacena en tanques criogénicos. Las
cuestiones referidas a su disefio seran tratadas en detalle en el Capitulo 6.
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2.4 - Balances de masa

2.4.1 - Capacidad de produccion

La capacidad de produccién nominal, es la produccion esperada por la planta en un
determinado tiempo. En el Capitulo 1, se determind una capacidad de produccion de 8500
ton/afio de acetaldehido, con pureza del 99,7 %. Esta cifra surge del estudio de mercado
efectuado en dicho informe. No obstante, es importante diferenciar este valor de produccion de
la capacidad de disefo instantanea, la cual permite tener en cuenta posibles contingencias
durante la operacion normal y, aun asi, mantener la produccion estimada inicialmente. Cabe
destacar que la capacidad de disefio instantanea es la que se utiliza como dato numérico para
el dimensionamiento de los equipos, dado que debe contemplar estas eventuales pérdidas de
produccién y poder garantizar la capacidad establecida.

Para obtener la capacidad de disefio, la capacidad de produccién debe ser afectada por la
Efectividad General del Proceso, parametro cuyo valor se determina en el siguiente apartado.

2.4.1.1 - Efectividad general del proceso (EGP)

La EGP permite cuantificar el porcentaje de tiempo en el que la planta es realmente productiva.
Representa la diferencia entre la produccion de un equipo real y la de un equipo ideal, donde
no se producen pérdidas, opera en forma ininterrumpida y a su mayor rendimiento.

Ademas, la EGP contempla aquellos factores que reducen la efectividad del proceso, tales
como los tiempos muertos y los productos fuera de especificacion. Se determina en base a tres
factores: disponibilidad, porcentaje de producto conforme y performance.

Disponibilidad

Consiste en el tiempo -en horas- en que la planta produce respecto al tiempo total disponible.
Una disponibilidad del 100 % indica que se utiliza el total de las horas en la produccion del
producto. Se calcula en base a la siguiente ecuacién:

Horas de produccién 4
Horas totales 100

Disponibilidad =

Los aspectos que comprometen a la disponibilidad son los siguientes:

=> Paradas de mantenimiento programadas: En este tiempo se incluyen las paradas de
limpieza, revisién del equipo, cambio del catalizador, horas no operativas, entre otros;
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=> Paradas de mantenimiento imprevistas: Se dan en caso de fallas en el proceso que
requieren correccion;

-> Factores externos: Contempla posibles imprevistos externos, tales como cortes en los
suministros;

-> Ofros.
En principio no se posee la informacion necesaria para estimar las horas de produccion de la

planta, por lo que se tomara un valor del 98 %, contemplando que las paradas de
mantenimiento programadas se hagan en dias no operativos

Porcentaje de producto conforme

Cuantifica la relacion entre los productos bajo especificacion respecto a los productos totales.

Producto en especificacién 100
Producto total

Porcentaje de producto conforme
Entre los parametros que afectan al porcentaje de producto conforme se destacan la calidad de
materias primas, los desvios de proceso, las fallas de equipos y similares.

A raiz de que no se dispone de suficiente informacion relacionada a estos parametros para
estimar este factor, se toma como valor del 98 %.

Performance

Tiene en cuenta las breves paradas o las ralentizaciones en la producciéon que impiden que el
equipo opere al 100 % de su velocidad. Se calcula como:

Produccioén instantinea 100
Produccion estandar

Performance =

Entre los parametros que afectan a la performance pueden identificarse la disponibilidad de
materias primas, los desvios del proceso, las fallas en equipos, la capacitacion y las
limitaciones externas.

En esta etapa del estudio, tampoco se cuenta con informacioén suficiente para estimar este
valor. Por lo tanto, se toma el valor del 90 % contemplando que siempre habra materia prima
disponible y que los equipos estaran mayormente automatizados.
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2.4.2 - Planteo y resolucion de los balances

Definidos los parametros de Disponibilidad, % Producto conforme y Performance, es posible
determinar el valor numérico de la EGP segun la Ecuacion 2.2:

EGP = Disponibilidad - % Producto conforme - Performance Ecuacién 2.2
Se obtiene una EGP del 86,4 %.

En base a la capacidad de produccion y el factor de efectividad global, se obtiene la produccién
instantanea:

Produccion instantanea [ton/hr] = Produccion nominal [ton/hr] / EGP

Se obtiene una produccion instantanea de 1,708 ton/h.

A fin de operar en unidades de kmoles/h, se divide la produccion instantanea por el peso
molecular de la mezcla en A. Para esto se considera que la produccién de acetaldehido solo
tiene trazas de acetato de etilo.

Produccion instantanea [ton/hr]*1000 [kg/ton]
PMmezcla[kg/kmol]

Produccion instantanea [kmol/h] =

Se obtiene una produccién instantanea de 38,7 kmol/h.

Teniendo definida la EGP, la capacidad de produccién y los datos cinéticos, es posible
determinar las corrientes del proceso. Las mismas se encuentran representadas en el diagrama
de la Figura 2.4.

Primero se definen las consideraciones y suposiciones que seran requeridas para resolver los
balances, luego se plantean los balances globales y para el reactor y, finalmente, con los datos
se resuelve el sistema.
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2.4.21 - Consideraciones

1)

En base a la Figura 2.4, se hace referencia a cada flujo molar total con la letra F
acompafiada por la letra de la corriente en el subindice, por ejemplo: F,.

Luego, para indicar el flujo de determinado compuesto, posterior a la letra de la
corriente, se especifica el compuesto, por ejemplo: Fa acetaidenidgo-

Cabe destacar que el rendimiento no es igual a la selectividad en este sistema,
dado que los moles de etanol que reaccionaron no son iguales a los moles de
producto, la definicién de ambas variables se da a continuacion:

moles de acetaldehido obtenidos
moles de etanol que reaccionan

moles de acetaldehido obtenidos
moles de AcH + moles de A.E

Selectividad ; Rendimiento

Del Capitulo 1 se recuerda que el etanol se consume en ambas reacciones y que parte
del acetaldehido de la primera reaccidén se consume en la segunda, por ende, por cada
mol que se produce de acetato de etilo, se requieren, en total, dos de etanol.

Etanol total (mol) = Acetaldehido(mol) + 2 * Acetato de etilo(mol)

Luego para obtener la selectividad, en base al rendimiento, se plantea la siguiente
ecuacion:

2*Rendimiento AcH
1+Rendimiento AcH

Selectividad AcH

Se sabe que la concentracion del bioetanol que ingresa al proceso es de 99,9 % y la
requerida para el acetaldehido es de 99,7 %, ambas en unidades masicas. Es
importante conocer estos valores en unidades molares debido a que la mayoria de los
balances del proceso se efectian en moles.

Por lo tanto, la pureza del bioetanol y la pureza del acetaldehido se definen también
como:

Xacetaldehido (maswa)
PMacemEdehido
Xacetaldehido (maswo) + 1— Xacetaldehido

acetaldehido impurezas

Xacetaldehido (mﬂlar] =

xb:’ostanol(mé‘gica)

PM,,
iogtanal
Xbioetanol (moim'] = 5 o
xbiaetﬂnul(ma‘ﬂco) + 1- Xbioetanol
bioetanol PMtrazas

74



2.4.2.2 - Suposiciones

En esta etapa del analisis, no es posible saber con certeza la concentracion que se obtiene de
cada compuesto en cada corriente, por ende, es preciso simplificar el sistema mediante
suposiciones que estén lo mas cercanas a la realidad. Posteriormente, mediante la
implementacion del simulador Unisim, los resultados se arrimaran mas al del sistema real
(Capitulos 3 y 4).

1. En el sistema solo se considera la presencia de etanol, acetaldehido, hidrégeno, acetato
de etilo y agua. Otros compuestos no son considerados dada su baja produccion y
escasez de datos.

2.  En la corriente de salida (A) se encuentran Unicamente acetaldehido (99,7 %) y trazas
de acetato de etilo.

3. La corriente de hidrégeno (H) se considera pura.

4. La concentracion y el flujo de la corriente C son idénticos a los de la corriente H.
5.  La corriente de acetato de etilo (B) se considera pura.

6. En la corriente de purga (W) unicamente sale agua (*).

7. En la corriente de reciclo (R) se recirculan unicamente etanol y agua, y se tiene la
misma concentracion que en la alimentacion fresca (**).

8. Las impurezas que ingresan junto con el etanol en la corriente E se consideran
unicamente como agua.

(*) En el Capitulo 4 se observa que no existe propiamente un corriente de agua, sino que la misma se elimina del
sistema entre las distintas corrientes.

(**) Esta suposicion se realiza como una primera aproximacion al disefio del proceso y no tiene en cuenta cuestiones
relativas a la separacion final de los productos en cuanto a su eficiencia, y a la dificultad de separacién de los
mismos. En principio se supone que el etanol puede separarse de los productos hasta una concentracion tal que
resulte igual a la corriente de alimentacion del proceso. En los capitulos siguientes se discutira con mayor detalle
esta suposicion.
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2.4.2.3 - Calculos

Por medio de la produccion instantanea (corriente A), es posible determinar el flujo molar de
etanol que ingresa al sistema. Cabe destacar que al incorporar reflujo total, la conversién global
es igual al 100 %.

kmol
F YR Nk
A( h ) xA,Acetaldehido

E, Etanol Y ycetatdenido

Ademas, como el flujo molar de acetaldehido que sale por A es igual al de K, es posible
plantear:

kmol « 4
FA( h )xA,Acetaldehido

= *
J, Etanol YAcetaldehido X

Luego, por medio del flujo molar de etanol en J y E, es posible conocer el flujo en R:

=F F
R, Etanol J, Etanol E, Etanol

La cantidad de acetato de etilo que se obtiene en la salida del reactor se puede calcular
mediante el rendimiento para el acetaldehido:

kmol Ny v
FK,Acetaldehido( h )(1 YAcetaldehido)

K, Acetato de etilo - Z*YA ) - B, Acetato de etilo
cetaldehido

Y la cantidad de hidrégeno producida es igual a lo que se convierte de etanol:

, =F *X=F
K, Hidrogeno J, Etanol H, Hidrogeno

En este sistema el agua es un producto inerte y, considerando estado estacionario, todo lo que
ingresa de agua por E, debe salir por W.

1-x
_ * E,Etanol __

=F
E, Agua E, Etanol W, Agua

X
E, Etanol

Finalmente, como se definid la concentracion para cada corriente, es posible determinar el
resto de los flujos molares de cada corriente y compuesto.

Adicionalmente, es posible multiplicar cada flujo molar por el peso molecular correspondiente,
de esta manera se obtienen los flujos masicos, mediante los cuales se comprueba el principio
de conservacién de la materia en el sistema.
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2.4.2.4 - Datos
Conversion (X) = 0,5

Rendimiento del acetaldehido (Y = 0,90

Acetaldehido)

Selectividad del acetaldehido (S = 0,947

Acetaldehido)

Concentracién masica de acetaldehido en la corriente de salida (w

A,Acetaldehido) = 0,997

Concentracién masica de etanol en la corriente de entrada (w = 0,999

E, Etanol)

2.4.25 - Resultados

A continuacion, en las Tablas 2.3y 2.4, se presentan los resultados obtenidos para el balance
de masa en base instantanea y nominal, respectivamente.

Tabla 2.3 - Resumen de las corrientes involucradas en el proceso (base instantanea)

Corrientes del proceso instantaneas[Ton/h] (*)

E R J K A H B w
Etanol 1,978 1,978 3,956 1,978 - - - -
Acetaldehido - - - 1,702 1,702 - - -
Agua 0,002 0,002 0,004 0,004 - - - 0,002
Hidrégeno - - - 0,087 - 0,087 - -
Acetato de Etilo - - — 0,189 0,005 - 0,184 -
TOTAL 1,980 1,980 3,960 3,960 1,707 0,087 0,184 0,002

(*) Dado el redondeo de unidades, el flujo total reportado no coincide en todas las corrientes con la suma de los
flujos de cada componente.

77



Tabla 2.4 - Resumen de las corrientes involucradas en el proceso (base nominal).

Corrientes del proceso nominales [Ton/h] (**)

E R J K A H B w
Etanol 1,710 1,710 3,419 1,710 - - - -
Acetaldehido - - - 1,471 1,471 — — _
Agua 0,002 0,002 0,003 0,003 - - - 0,002
Hidrégeno - - - 0,075 - 0,075 - -
Acetato de Etilo - — — 0,163 0,004 - 0,159 -
TOTAL 1,712 1,712 3,422 3,422 1,475 0,075 0,159 0,002

(**) Dado el redondeo de unidades, el flujo total reportado no coincide en todas las corrientes con la suma de los
flujos de cada componente. Por el mismo motivo, la suma del agua en E y R no es igual a el agua en J.

De las Tablas 2.3 y 2.4, es posible verificar el principio de conservacion de la materia, tanto en
el sistema completo como en el reactor, mediante los siguientes balances:

WE=WA+WH+WB+WW
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CAPITULO Il

DISENO DEL SISTEMA DE REACTORES



3.1 - Objetivos

-> Dimensionar el sistema de reactores para llevar a cabo la reaccion de deshidrogenacion
catalitica.

-> Realizar el disefio térmico de los reactores.

- Especificar acerca de cuestiones constructivas y sistemas de control de los mismos.

3.2 - Introduccion

3.2.1 - Reactores heterogéneos a escala industrial

Los reactores cataliticos heterogéneos utilizados a escala industrial para reacciones en fase
gaseosa se pueden dividir en dos grandes grupos: reactores de lecho fijo y reactores de lecho
fluidizado. Tal como se analizara en este capitulo, los reactores de lecho fluidizado presentan
ventajas en cuanto a la uniformidad de los gradientes de temperatura y de concentracion, y la
posibilidad de operar un unico reactor en forma continua, entre otras. Sin embargo, son dificiles
de controlar y el modelado matematico del régimen de flujo presenta una gran complejidad,
dificultando su disefo.

Los reactores de lecho empacado son aquellos que se utilizan mas frecuentemente en la
industria gracias a su simplicidad y relativamente bajos costos de construccion, operacion y
mantenimiento. Estos reactores se pueden encontrar en diferentes configuraciones como, por
ejemplo, reactores tubulares, multiples tubulares en serie o multitubulares. Algunas
caracteristicas generales de cada uno de ellos se presentan a continuacion:

=> Reactor tubular de lecho fijo: Posee un unico lecho con catalizador y su principal
desventaja es la imposibilidad de mantener un buen control de temperatura debido a su
gran diametro.

= Reactor de mudltiples lechos fijos en serie: Este reactor se forma por varios lechos fijos
consecutivos. La refrigeracion o calentamiento de la corriente reaccionante se produce
entre lecho y lecho, mejorando el control de temperatura con respecto al reactor tubular
simple. Otra ventaja de este tipo de reactor es la facilidad de limpieza y retirada del
catalizador.

= Reactor multitubular (tipo tubos y coraza): En este caso la carga del catalizador se
distribuye en varios tubos por donde pasara la corriente reaccionante, y el fluido de
intercambio térmico se situa en la coraza (es la configuracién mas comun, aunque
también puede invertirse). Esta configuracion permite el control de temperatura mas
eficiente a causa del menor diametro de tubos y su principal desventaja es la limpieza y
recambio de catalizador.
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3.2.2 - Comparacion de reactores

Ambos reactores mencionados operan permitiendo el flujo del reactivo a través de la camara de
reaccion donde se encuentra el catalizador. La principal diferencia radica en el estado del
catalizador: en el reactor de lecho fijo las particulas del catalizador permanecen estaticas,
mientras que en el reactor de lecho fluidizado, las particulas se mantienen suspendidas por la

corriente Figura 3.1.

%ﬁ@ %ﬂg
.
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Figura 3.1 - Distribucion de las particulas cataliticas en lechos fijos y en lechos fluidizados.

La disposicidon del catalizador en el reactor repercute en numerosos aspectos, los cuales se

detallan en la Tabla 3.1.

Tabla 3.1 - Comparacion entre lecho fijo y lecho fluidizado.

Lecho fijo Lecho fluidizado
T Gradiente de temperatura Temperatura uniforme en el
emperatura .
importante reactor
Tamano de _partlcula del Grande Pequeno (50 - 250 ym)
catalizador
AP Moderado Alto
Abrasion del catalizador Despreciable Importante

Dificultad de operacion

Sencillo de operar

Dificil de operar

Cambio de escala Sencillo Dificil
Coste energético Relativamente bajo Relativamente alto
Desactivacion del catalizador Baja Alta
Coeficiente de transferencia de .
Bajo Alto
masa externo
Tamaio del reactor Inferior Superior
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Como se observa en la Tabla 3.1, ambos reactores presentan ventajas y desventajas
importantes. En principio, se opta por la utilizacién de un reactor de lecho fijo y los motivos se
exponen a continuacion:

- En el reactor de lecho fluidizado esta presente el riesgo de arrastre del catalizador en la
corriente de salida, situacion que se ve incrementada al considerar el efecto abrasivo
del reactor, el cual provoca el desprendimiento de particulas aun mas pequehas. Las
particulas de catalizador en la corriente de producto dificultan su posterior separacion y
representan una pérdida de material util.

= Si bien el catalizador de lecho fijo provoca gradientes de temperatura, dado que en este
proceso se trata de una reaccion endotérmica y al calentar el reactivo previamente, se
disminuye el riesgo de un gradiente considerable. Este conflicto seria relevante en una
reaccion exotérmica, donde el control de temperatura es mas riguroso.

= El menor tamano del reactor de lecho fijo y su menor requerimiento energético, lo hace
una opcién mas econdémica.

= El reactor de lecho fijo es mas sencillo de operar y posibilita el cambio de escala sin
mayores inconvenientes

Una importante ventaja del reactor de lecho fluidizado sobre el de lecho fijo es la posibilidad de
cambiar y/o reactivar el catalizador de forma continua, sin detener el proceso. La desactivacion
del catalizador seleccionado en el Capitulo 2 (Cromita de cobre soportado en alumina) es
relativamente rapida (~1 dia); esta caracteristica es la pone al reactor de lecho fluidizado en
ventaja por sobre el lecho fijo. Sin embargo, si se trabaja con mas de un reactor de este tipo, es
posible regenerar al catalizador en uno de ellos mientras el otro opera y realizar esta operacion
de manera alternada.

Al ponderar las ventajas y desventajas de ambos reactores sobre el proceso analizado,
finalmente se decide continuar el proyecto empleando un reactor de lecho fijo.

3.2.3 - Modelos para lechos fijos

A la hora de disefiar un reactor de lecho fijo es preciso contar con modelos que describan
adecuadamente su funcionamiento y asi establecer los parametros de disefio 6ptimos que
permitan llevar a cabo el proceso deseado. Para el modelado de este tipo de reactores se
plantean balances de masa, energia y cantidad de movimiento tanto para la fase fluida que
atraviesa el lecho catalitico como para la fase sdlida que se encuentra fija en el mismo. El
planteo de estos balances conforma un conjunto de ecuaciones diferenciales que deben
resolverse de forma acoplada, generalmente de manera numérica. Su resolucion permite hallar
la variacion de la concentracién de las especies que intervienen en la reaccién, asi como la
temperatura y la presion a lo largo de la posicion en el lecho.
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Dentro de los modelos para lechos fijos existen dos categorias principales: modelos
heterogéneos y modelos pseudo-homogéneos. La diferencia principal radica en que los
modelos heterogéneos tienen en cuenta las resistencias presentes a la transferencia de masa
de las especies desde el seno del fluido hasta los sitios activos del catalizador, es decir, la
concentracion y temperatura en el seno del fluido - C,,y Ty, respectivamente - no son iguales a
las que se tienen en el interior del sélido; mientras que los pseudo-homogéneos consideran que
la concentracién que ve el catalizador es igual a la del seno del fluido (lo mismo para la
temperatura). Esto marca una principal diferencia a la hora de plantear los balances en base a
gué modelo se seleccione: como la concentracién se puede asumir constante entre el seno del
fluido y el sélido, para un modelo pseudo-homogéneo soélo deben plantearse balances para la
fase fluida (de ahi su nombre), mientras que para uno heterogéneo deben plantearse balances
tanto para la fase fluida como la sélida.

La principal diferencia entre los modelos heterogéneos y pseudo-homogéneos radica en cémo
se expresa la velocidad de reaccidén observada en el reactor. Para esto es necesario evaluar las
resistencias al transporte de materia y energia tanto externas como internas a las particulas. En
caso de que sean significativas, es decir, la concentracion y/o temperatura del seno del liquido
es distinta a la que se tiene en la particula, se deben utilizar modelos heterogéneos. Se pueden
presentar distintos casos:

a) Laresistencia controlante se da en la pelicula externa a la particula, luego r,, resulta:
Tobs = Km ap (Cap — Cys)

Donde km es el coeficiente promedio de transporte de materia, a es el area externa de
la pastilla, CAb es la concentracion en el seno del fluido y CAS es la concentracion en la

superficie de la pastilla.

b) La resistencia controlante es la difusion en el interior de la particula y r,,s resulta:
Tobs = k"‘?}. NcCap
Siendo n, el factor de efectividad catalitico y kr|Tb es la constante cinética.
c) Caso general: ambas resistencias son significativas, r,, resulta:
Tobs = Km ap (Cap = Cas)

Para hallar C,, se debe resolver el balance de masa intraparticular para A para cada posicién
en el reactor. En caso de que puedan despreciarse las resistencias y se considere que la
concentracion en la particula es igual a la del seno del fluido, se trata de modelos
pseudo-homogéneos y la velocidad de reaccion se expresa en todos los casos como:
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= n
Tobs = kr Cap
Ty

Si bien se consideré a la reaccidén como cinética de tipo ley de la potencia, esto es valido para
cualquier cinética.

A su vez, estos modelos pueden dividirse en: bidimensionales y unidimensionales. Los
bidimensionales tienen en cuenta variaciéon de las propiedades en ambas direcciones del
reactor, es decir, la axial (eje z) y a la radial (eje r); mientras que los unidimensionales s6lo
contemplan variaciones en la direccién axial.

A continuacion se describen los balances que permiten hallar las ecuaciones de los modelos
mencionados, los cuales se plantean en funcién del reactivo A en forma general.

3.2.3.1 - Balance de masa

Se parte de la siguiente expresion general del balance de masa bidimensional para el reactivo
A:

18c,, &C, 8C,; &C .
) ; a:"’ ) 6y;h —li:?h+DL 3'7;}} — 1, =0 (Ecuacién 3.1)

A continuacion se explica el significado fisico de cada término:

16C,, &C,
Dl = Al ot " ;b

- \r or L4 Representa el aporte de la dispersion radial. Esto es: existe una
variacion en la concentracion del fluido debido al retromezclado que se produce en esta
direccion, implicando que la concentracion no sea constante en el radio (para un mismo
z) y se presenten desviaciones respecto a la idealidad del flujo (flujo pistén).

u,%

> & Representa el aporte convectivo, es decir, la variacion en la concentracion
debido al flujo del fluido dentro del reactor.

> & Representa el aporte de la dispersién en la direccion axial. De manera analoga

al efecto que se tiene por la dispersion en la direccion radial, se observa el mismo
efecto, pero ahora en la direccion del eje del reactor (z).
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3.2.3.2 - Balance de energia

En el lecho existen gradientes axiales y radiales de temperatura. El calor se transfiere mediante
diferentes mecanismos (conduccién, convecciéon y radiacion). Se asume que el lecho es un
solido hipotético en el cual el calor se transfiere solo por conduccién en la direccion radial. La
conductividad térmica efectiva para el lecho en la direccién radial es ke, y engloba todos los
mecanismos de transferencia de calor que se dan en el lecho, teniendo en cuenta al fluido y a
las particulas. El balance de energia para el reactivo A se plantea en un elemento diferencial
anular del lecho para la fase fluida de manera analoga al balance de masa, y se llega a la
siguiente expresion:

LeT, &7 o7,
| ——2+—2 —pfu:cpc—”+rbs'(—AH)=0

¥ or Or oz (Ecuacién 3.2)

ke

El significado fisico de cada término se explica a continuacion:

o e
> r or or

} Representa a la transferencia de calor radial por conduccién que se
tiene considerando al reactor como un soélido hipotético con conductividad térmica ke,.

o,
PlsCo— -
- ~ Representa el cambio en el calor sensible del fluido.
'
rob: (_ A‘L‘{)
> Representa al calor generado/consumido por la reaccion quimica.

Para la operacién adiabatica, como no hay intercambio de calor con los alrededores, no hay
variacion de la temperatura en el radio y el balance se puede definir de la siguiente manera:

I,

_pfuchaa__-l_rbs'(_AH):O

o]
it
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3.2.3.3 - Modelos

Acoplando las Ecuaciones 3.1y 3.2 se llega al siguiente sistema de ecuaciones diferenciales:

D 15C4h+52C4b L. aCAh+
“ra

10T, &7, o7, :
ke,.[;e—: - 87‘; } —-puc, a—; +7,.' (-AH)=0

Dichas ecuaciones representan al modelo bidimensional para un lecho fijo y, en funcién de
como se exprese la velocidad observada, puede tratarse de un modelo bidimensional
heterogéneo o pseudo-homogéneo, tal como se explicd anteriormente. Estas deben resolverse
de forma acoplada debido a que la constante cinética de la ecuacién de velocidad depende de
la temperatura y, a su vez, r,,, depende de la concentracién de reactivo, lo que implica una
dependencia en ambos balances.

A partir de estas ecuaciones, si se desprecia el aporte a la dispersion radial de masa y energia,
se llega a la siguiente expresién:

&, o'C
—u—22+D —2—p, '=0 (Ecuacién 3.3)
Z a:: a:..
oT,
- puc, a—” +7,' (— AH) =0 (Ecuacion 3.4)
Z

Las Ecuaciones 3.3 y 3.4 representan al modelo unidimensional para un lecho fijo, el cual no
tiene en cuenta el aporte radial tanto en el balance de masa como en el de energia.
Nuevamente, en funcidon de como se exprese la velocidad observada, se trata de un modelo
unidimensional heterogéneo o uno pseudo-homogéneo.

Segun Froment y Bischoff?®, siempre y cuando el reactor se pueda considerar isotérmico, el
aporte a la dispersion radial puede despreciarse si se cumple la siguiente condicion:

D

R

d—Z 10
14

siendo Dg el diametro del reactor, y d, el diametro de la particula.

% Ref. N° 1
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Este criterio asegura que la influencia de la dispersion radial en la conversion es despreciable,
cuando la desviacion entre la velocidad real en cualquier radio y el valor promedio para todo el
tubo es pequena.

Para sistemas no isotérmicos, el término de dispersion radial nunca es despreciable, dado que
existen gradientes radiales de concentracion debido a los gradientes de temperatura radiales,
gue inducen distintos grados de conversién en la direccion radial.

Si se desprecia el término de dispersion axial en el balance de masa de la Ecuacion 3.3, se
llega a la siguiente expresion:

e (=u;Cap) = Tops'  (Ecuacién 3.5)

La Ecuacién 3.5 junto con la Ecuaciéon 3.4 (balance de energia unidimensional) representan el
modelo unidimensional basico, en el cual se considera una idealidad del flujo (flujo pistén),
donde la concentracion y temperatura varian unicamente a lo largo de la direccion axial del
lecho por el aporte convectivo del flujo, sin considerar ningun tipo de dispersion.

Otro criterio establecido por estos autores esta referido al aporte de la dispersién axial,
informan que esta puede despreciarse si se cumple la siguiente condicion:

i>50

d

I
siendo L el largo del reactor, y d, el diametro de la particula.

Por lo general, la influencia de la dispersién axial en la conversién es significativa para los
siguientes casos: reactores cortos, bajas velocidades lineales (u,), y conversiones intermedias.

3.2.3.4 - Caida de presion en el lecho

Las pérdidas de carga que sufre el fluido nunca son despreciables en este tipo de reactores,
debido a que atraviesa un lecho relleno y las particulas del mismo oponen una resistencia al
flujo apreciable. Para evaluar estas pérdidas, se utiliza la ecuacién de Ergun (1952), como
sigue:

2
dpP fpfuz 3
~ T4z = d (Ecuacién 3.6)
P

siendo pf la densidad del fluido y f el factor de friccion.
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De manera de dimensionar un lecho, sea cual sea el modelo que se utilice, se deben resolver
de manera acoplada los balances de masa, energia y cantidad de movimiento (presion).

A continuacion se extraen algunas conclusiones generales:

- Dentro de los modelos mencionados, el modelo bidimensional heterogéneo representa
el comportamiento del lecho con mayor exactitud, gracias a que tiene en cuenta la
variaciéon de la concentraciéon y temperatura de la fase fluida en ambas direcciones
(radial y axial), asi como también su variacion en el interior de las particulas. Sin
embargo, su resolucién implica conocer ciertos parametros que no son faciles de
estimar (coeficientes de dispersion, conductividad térmica efectiva). Entonces, debido a
la complejidad matematica de sus expresiones, se debe resolver mediante métodos
numeéricos robustos como diferencias finitas.

-> Los modelos unidimensionales, si bien no tienen en cuenta los efectos de dispersion en
la direccion radial del lecho, sirven para obtener una primera estimacién del volumen de
reactor a disefiar y la carga de catalizador a utilizar. Para disefios preliminares en los
gue se desea tener una idea de la magnitud de los equipos a utilizar, es conveniente
plantear los modelos mas sencillos para luego poder hacer una estimaciéon econémica y
decidir si se desea profundizar con el estudio del proyecto. En caso que se desee
continuar con el proyecto, se efectua un analisis mas detallado del comportamiento del
reactor y se incluyen modelos mas representativos de la realidad.

= En cuanto a la diferencia entre los modelos heterogéneos y los pseudo-homogéneos, es
necesario contar con informacion suficiente para poder estimar las posibles resistencias
al transporte de materia que se dan con la presencia de las particulas de catalizador, y
en base a la importancia que tengan las mismas sobre la velocidad de reaccién, evaluar
cual de estos modelos es el mas conveniente para representar el lecho elegido.
Nuevamente, la etapa de disefio en la que se encuentre el proyecto también definira
qué modelo seleccionar en funcion del grado de exactitud que se requiera para
dimensionar al reactor.

=> Por ultimo, es necesario no desestimar la caida de presion que se tiene en el reactor.
Debido a que se trata de lechos rellenos, la pérdida de carga es significativa y se debe
tener especial cuidado en el disefio del reactor para trabajar con caidas de presién que
no afecten el desempefio del catalizador y tampoco generen costos de
bombeo/compresidn excesivos.
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3.3 - Diseno del reactor

3.3.1 - Expresion cinética

Tal como se menciond en el Capitulo 2, la produccién de Acetaldehido se ve favorecida a altas
temperaturas y bajas presiones; en esas condiciones, las reacciones que cobran principal
importancia son la de produccion de Acetaldehido y la de produccién de Acetato de Etilo (en
menor medida).

Para plantear un modelo que permita disefiar el reactor de lecho fijo propuesto, es necesario
contar con un modelo cinético adecuado que describa correctamente la evolucion de las
reacciones a lo largo del mismo, adecuado al catalizador elegido (Tabla 3.2).

Tabla 3.2 - Catalizador comercial seleccionado BASF-Cu-1234-1/16-3F

CuCr0O,/CuQ/Cu/BaCrO,/Al,O4
45:1:13:11:30% en masa

Composicion

Densidad de empaquetamiento 0,95 g/cm?®
Diametro de pellets 0,35cm
Diametro equivalente 0,4 cm
Esfericidad de pellets 0,87

Peloso® desarroll6 un modelo cinético para la deshidrogenacion de etanol hacia acetaldehido
en un catalizador de cromita de cobre no soportado, como sigue:

La etapa controlante de la velocidad de reaccion es la adsorcion de etanol, el cual ocupa dos
sitios activos del catalizador. A partir del modelo de adsorcion disociativa de Langmuir
Hinshelwood - Hougen Watson®® se propone una expresion cinética para la reaccion principal
de formacién de acetaldehido e hidrogeno, luego la misma se ajusta con los datos
experimentales obtenidos, llegando a la ecuacion cinética presentada en la Ecuacion 3.7.

k (P _ PAC'PHZ )
NEt K, kmol iy
= : Ecuacién 3.7

"pe (14K_P_+K P +K_P ) | k9,0
Et” Et' AcT Ac' H2" H2 cat

2 Ref. N° 2
% Ref. N° 3
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Donde:

P:: Presién parcial del componente “i” [atm]
k: Constante cinética de la reaccion directa [kmol/h.kg.,.atm]
Ke: Constante de equilibrio de la reaccion [atm]

Ki: Coeficiente de adsorcién del componente “” [1/atm]

El rango de temperaturas empleado para ajustar la expresion cinética fue de 225 - 285 °C, a
presiones entre 1 y 10 atm, medidas como la relacién entre el caudal volumétrico medido en
CNPT por hora y el volumen del catalizador.

Se utilizé un catalizador de cromita de cobre no soportado en forma de pellets cilindricos, con
diametro y largo de 3,5 mm. Cabe destacar que los autores llegan a la conclusion de que la
cinética propuesta es valida también para catalizadores soportados. Por lo tanto, es posible
adaptarla al catalizador seleccionado (cromita de cobre soportado en alumina).

En el rango de temperaturas de trabajo se obtuvieron las siguientes ecuaciones que relacionan
las constantes con la temperatura:

In(k) = 13,65 — 222 In(K_) =— 0,251 + =22
_ __ 61891 _ 592,7
In(K, ) = 11,82 — 252 In(K, ) =1,260 + 22

Los autores aclaran que las constantes de absorcion para los productos de la reaccidn
(Acetaldehido - Hidrégeno) se agrupan en una sola constante K, debido a que no

presentan gran una gran diferencia si se las considera por separado.

Con respecto a la reaccién secundaria, la de formacion de acetato de etilo, no se disponen de
datos cinéticos, por lo que no es posible ajustar una ecuacion de velocidad. Sin embargo, en la
bibliografia consultada hay valores aproximados acerca de la produccion de acetato de etilo:

- Church® obtiene para una conversion de etanol del 50 % aproximadamente, un
rendimiento para el acetaldehido de, aproximadamente, el 90 % en moles. El
subproducto mayoritario corresponde al acetato de etilo, con rendimiento del 5 % en
moles y 10 % en masa aproximadamente. Este experimento se realizd utilizando
cromita de cobre soportado en asbestos como catalizador, a una temperatura de 285 °C
y una velocidad espacial de 16,2 min™.

-> Peloso, por otra parte, en la corrida de experimentos realizados entre 225 - 285 °C,
asegura que en ningun caso la produccién de acetato superé el 0,3 % en masa. El
rango de velocidades espaciales utilizados fue de 1,5 a 7,5 h™', medidos en LHSV
(Liquid Hourly Space Velocity).

3 Ref.N°4

91



Si bien los valores reportados presentan una gran diferencia en cuanto a la formacién
observada de acetato de etilo, esta produccién no puede ignorarse, sobre todo porque ahora se
trata de un proceso industrial a gran escala. Sin importar cual sea la cantidad que se obtenga a
la salida es necesario decidir qué disposicion final se le va a dar a este producto y, ademas, es
necesario tenerla en cuenta para el disefio de los posteriores equipos de separacion y
purificacion.

A causa de que no es posible contar con una expresion cinética para la formaciéon de acetato
de etilo, se decide implementar la siguiente estrategia para el disefio del reactor: teniendo en
cuenta el valor de produccion maximo de acetato de etilo que se reporta en bibliografia
(aproximadamente el 5 % en moles, respecto a la cantidad alimentada de etanol), se disefia el
reactor con un criterio conservador, considerando que, en el peor de los casos, la produccion
obtenida de acetato se corresponde con este valor.

Como se explicé en los capitulos anteriores, el etanol se consume en las dos reacciones que
conforman el sistema. Sin embargo, al no disponer de datos cinéticos para la reaccion
secundaria, no es posible introducirla en el simulador. Por este motivo, en el simulador todo lo
que reacciona de etanol se convierte para dar unicamente acetaldehido e hidrégeno. Como
consecuencia, la cantidad de acetaldehido producida es mayor a la que determina el balance
de masa (Capitulo 2). No obstante, los moles totales casi no varian, entonces no representa un
problema de sobredimensionamiento. Como solucion, a la salida del reactor se retira la fraccion
de acetaldehido sobrante y se introduce la de acetato de etilo, de acuerdo al rendimiento para
cada compuesto.

Dado que el acetato se forma a partir de la reaccién del etanol con el acetaldehido, mientras
mayor sea el tiempo de residencia que tenga el acetaldehido dentro del reactor, mayor sera la
formacion de acetato. Siguiendo este criterio, debe asegurarse un disefio del reactor que
permita obtener una velocidad espacial que esté en el orden de la registrada por Church, e
incluso podria obtenerse una mayor velocidad. De esta manera, se trabajaria con un menor
tiempo de residencia, lo que asegura que la cantidad de acetato formada es menor a la maxima
considerada como el peor caso posible.

Vale la pena aclarar que esta suposicion esta agregando un error al disefio debido a que no se
conoce con precision la cinética de formacion del acetato. De todas formas, permite estimar un
volumen requerido aun en el peor de los casos. Si se desea continuar con el estudio del
proyecto, se deben realizar estudios cinéticos en laboratorio con el catalizador seleccionado, en
las condiciones en las que opera el reactor, para poder estimar con mayor exactitud la
produccion de acetato de etilo.
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3.3.2 - Método de resolucion

Segun lo que se explico en la Seccion 3.2.3 - “Modelos para lechos fijos”, los modelos
bidimensionales siempre podran predecir con mayor exactitud el comportamiento de un reactor,
respecto a los modelos unidimensionales. Sin embargo, su resolucion es compleja y requiere
de la estimacidon de parametros propios del reactor que conllevan a calculos iterativos, motivo
por el cudl no siempre se justifica su implementacion. Esta decision se toma en base a la etapa
de diseno en la que la planta se encuentre. Si se desea realizar una primera estimacion general
de la dimension de los equipos y de la inversidon econdmica, sin realizar calculos detallados, es
preferible realizar un disefio mediante modelos sencillos. En caso de que se desee continuar
con el estudio del proceso luego de esa estimacion de costos, se debe profundizar el analisis
del disefio de los equipos de forma mas detallada.

Dado que el disefio de la planta de produccion de acetaldehido a partir de etanol se encuentra
dentro de la etapa de ingenieria basica, es importante conocer las magnitudes de los equipos
que forman parte del proceso, para poder tener conocimiento de los caudales con los que
opera el proceso. Sin embargo, no es necesario conocer esos caudales de manera exacta, por
lo que se admite cierto porcentaje de error al dimensionar los equipos. Es por este motivo que
para el disefio del reactor se decide como primera aproximacion utilizar un modelo
unidimensional.

Con respecto a como se considera la velocidad de reaccion, también se comenté que los
modelos pueden clasificarse en heterogéneos y pseudo-homogéneos. Se decidid plantear un
modelo heterogéneo, a continuacién se comentan los detalles:

En la bibliografia consultada donde se extrajo la cinética para este catalizador se desarrolla un
método para poder estimar la influencia que tienen sobre la velocidad de reaccién las
resistencias a la transferencia de masa tanto internas como externas a las particulas. En este
articulo se pone en evidencia que no es posible desestimar a ninguna de ellas y, por lo tanto, se
las debe tener en cuenta para un adecuado disefio del reactor, incluso en esta etapa preliminar.
Para ello, los autores realizaron una serie de experiencias para evaluar la velocidad de
reaccion dentro del rango de temperaturas de trabajo (225 - 285 °C) y en un rango de
conversiones entre 0 y 60 %. De esta manera, se busca estimar un factor de efectividad que
contemple ambas resistencias, es decir, un factor de efectividad global. Esto permite
simplificar notablemente el modelo cinético para el disefo del reactor debido a que solo es
necesario afectar al término de la velocidad de reaccion por este factor y luego integrar para
hallar el volumen necesario. Para cada temperatura y conversion se contrasta cada uno de
estos valores calculados con los que se midieron experimentalmente y se pudo observar que
estos son practicamente iguales a conversiones bajas y presentan dispersion a medida que se
aumenta la conversion. Sin embargo, aun para la conversion mas alta tomada para la serie (60
%), dicha desviacion es del 10 % aproximadamente, por lo que pueden tomarse los datos
presentados sin mayores inconvenientes, ya que se trata de una etapa preliminar del disefio.
Dado que este factor contempla la influencia que tienen tanto las resistencias externas como
internas a la difusidn del reactivo en el catalizador, sélo seria valido tomar estos puntos
calculados si se cumplen las siguientes condiciones:
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=> El diametro de las particulas a emplear en el reactor debe ser el mismo que el usado en
los experimentos para asegurar que la magnitud de las resistencias que se oponen al
flujo de reactivo dentro y fuera de la particula sea similar. Esto sera posible siempre y
cuando las caidas de presion en el reactor a escala industrial no sean muy grandes y
permitan operar de una manera factible, es decir sin incurrir en demasiados costos de
bombeo.

=> La velocidad espacial del reactor a emplear debe encontrarse dentro del rango de
velocidades utilizadas para los experimentos. De esta manera se estaria asegurando
que las velocidades de flujo dentro del reactor son similares tanto en el reactor industrial
como en el de laboratorio, y de esta manera asegurar que la resistencia que se
encuentra en la pelicula que rodea a las particulas sea del mismo orden.

El problema principal con este factor es que es una funcién de la temperatura y de la
concentracion del reactivo (es decir, depende de la conversién), lo que implica que se debe
hallar una funcionalidad de este factor con estas variables para luego poder resolver por este
método. Sin embargo, en el articulo se presenta una tabla con los distintos valores del factor de
efectividad para cada temperatura y conversién, y al estudiarlos es posible llegar a la
conclusion de que no varian sustancialmente; se puede considerar un unico valor promedio que
represente el conjunto para todas las conversiones, para una temperatura seleccionada y de
esta manera simplificar el analisis sin perder demasiada exactitud. Esto se explicara con mayor
detenimiento en el siguiente apartado.

Teniendo en cuenta los criterios explicados acerca de la eleccion del modelo mas conveniente
para esta etapa de disefio, se decide emplear un modelo unidimensional heterogéneo.

3.3.3 - Procedimiento empleado para el diseno

Como primera aproximacioén al volumen final del reactor se optd por resolver el modelo elegido
con las siguientes simplificaciones:

-> Reactor isotérmico.
-> Caidas de presion despreciables.

Esto permite obtener una magnitud del volumen de reactor necesario, que luego sirve como
valor semilla para introducir en el simulador de procesos, el cual tiene en cuenta las variaciones
en la temperatura y la presion.

Partiendo de la Ecuaciéon 3.5 (Modelo unidimensional basico e isotérmico), expresada en
funcién de la concentracion de etanol, se afecta a la velocidad de reaccion por un factor de
efectividad global (n) que tiene en cuenta las resistencias a la difusion de reactivo dentro y
fuera de las particulas de catalizador, resultando entonces en un modelo unidimensional
heterogéneo basico :
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Donde la porosidad del lecho se toma como 0,5, siendo este el valor utilizado en el reactor de
lecho fijo del procedimiento experimental.

Como se mencion6 anteriormente, se decide utilizar un valor de factor de efectividad constante
en todo el intervalo de conversiones utilizado, debido a que se simplifica notoriamente la
resolucion del modelo. Para esto se toma el valor promedio del factor para el intervalo de
conversiones entre 0 y 60 % para la temperatura de trabajo seleccionada.

Se puede expresar en funcion del volumen del reactor, como sigue:
—QL.C =n7r_ .(1 —¢)
dv " TEt obs b

Como el caudal volumétrico Q no se mantiene constante debido al cambio en el nUmero de
moles del sistema gaseoso, se expresa el balance en funcién del flujo molar de etanol:

En funcion de la conversion de etanol, resulta:

F _—F
x =t F =F .(1—-x)
Et Foo Et Et,0 Et
dF = — .dx
Et Et,0 Et

d T"robs'(l_ab)
- X_ =
av Et F

Como la ecuacion de velocidad esta expresada en funcién de las presiones parciales, se debe
expresar esas presiones como caudales molares. Entonces, a partir de la ecuacién de los
gases ideales:

P.Q = F.RT
F.RT F |
Pi_ FT.R.T'PT_F_T'PT SlendoFT—ZFi
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A t=0, F; es igual al caudal que ingresa al reactor, siendo este la suma entre la entrada de
etanol al 99 % p/p y agua (0,1 % restante) y el reciclo (se supone que ingresa en las mismas
condiciones). Como valor semilla, se tomé como caudal de ingreso al reactor al obtenido en el
Capitulo 2, por lo tanto:

+F
T,0 Etanol,0 Agua

A medida que la reaccion ocurre, el flujo molar total resulta de la suma de la entrada, mas lo
gue se genera de productos:

=F + +
FT FT,O FAcetaldehido FHidrégeno

A su vez, se puede expresar en funcion de la conversion, como:

F =F (1—x)+F

: X+ F X+ F
T ~ Etanol0 Etanol,0 Etanol,0 Agua

Luego, la expresion cinética (Ecuacién 3.7) en funcion de la conversion resulta:

F_ .(1-x) 1 Fo,ox 2
Et,0 Et,0
k'(F—T'PT_ - 'PT)
—_— eq T
2
F_ .(1-x) F x
Et,0 Et,0
(1K =P K =5 —P))

Una vez expresado el balance de manera apropiada es posible integrarlo para hallar el
volumen requerido para una determinada conversion.

Antes de resolver este balance y obtener el volumen que luego servira como valor semilla para
el simulador de procesos es necesario analizar la influencia que tienen las variables operativas
sobre el mismo. A continuacién se analizan los parametros mas relevantes: la temperatura y la
presion.
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3.3.3.1 - Efecto de la temperatura de operacidn

Manteniendo la presion fija, se resolvidé el balance de masa en funcidon de la conversioén de
etanol para distintas temperaturas, los resultados se muestran en la Figura 3.2.

0.6 i ~ ——

‘::21 - i e
3 ; = sl
= _‘-—”’—’
S / e e
g 044 f’r / —_'_"_,_,—-""_'H’_ o
% / ,"—4/
&! P
JF ——T=225°C
o2r/ /f’//‘ — T=245°C |7
i/, T=265°C
b.;a_i-’ — T=285°C

I I 1 I
0 1 2 3 < 3

Volmmen del reactor (m3)

Figura 3.2 - Efecto de la temperatura de operacion sobre la conversion.

Como se observa en la Figura 3.2, para alcanzar una dada conversion, el volumen requerido es
menor a medida que se aumenta la temperatura, siguiendo una operacion isotérmica. Este
efecto es precisamente el esperado, pues a mayor temperatura, la velocidad de reaccién
aumenta. En caso de no tratarse de una operacion isotérmica, para este tipo de reacciones
(endotérmicas), se consume calor a medida que la reaccion transcurre, por lo que la
temperatura disminuye. Este efecto reduce la velocidad de reacciéon debido a su dependencia
con Ty, asi, la conversién disminuye en la misma medida.

Puede concluirse que es conveniente operar de manera isotérmica a la maxima temperatura
posible de manera de mitigar los efectos que se tienen sobre la velocidad de reaccion y tener
un mejor desempefio. Como la cinética es valida en el rango 225 - 285 °C, operar a 285 °C es
entonces lo mas conveniente dado que es la maxima admisible antes de que pierda validez.
Ademas, dada la suposicion de que la produccion de acetato de etilo se toma constante en 10
% en masa, las condiciones de operacion tienen que ser similares a las utilizadas por Church
en su experimento, para poder asegurar que esta produccién sea acorde.
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Una estrategia de disefio para acercarse lo mas posible a las condiciones de isotermicidad es
disponer al reactor en una configuraciéon de tipo tubos y coraza, en donde los tubos estan
rellenos del catalizador, por donde fluye la corriente de proceso, y el fluido calefactor fluye por
la coraza. Esta disposicion se adopta con el fin de aumentar el area de intercambio de calor,
puesto que, como se ha mencionado, se trabaja con una reacciéon endotérmica y debe
proporcionarse entonces una cierta cantidad de energia calérica. De esta manera, cada uno de
los tubos puede considerarse como un lecho fijo en si mismo, y la contribucién de todos los
tubos dara la produccién deseada.

3.3.3.2 - Efecto de la presion de operacion

Analogamente al estudio realizado para la temperatura, se resolvié el balance variando la
presion total del sistema, fijando una temperatura y los resultados se muestran en la Figura 3.3.
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Figura 3.3 - Efecto de la presién de operacion sobre la conversion.

Antes de seguir con el analisis, es importante remarcar que este balance se resolvio
suponiendo que no hay caida de presion en el sistema. Ciertamente, esta suposicién no es
completamente valida en un reactor de lecho fijo, pero de todas formas permite analizar la
tendencia general que tiene la presion sobre la conversion.
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En la Figura 3.3, se observa la influencia que tiene variar la presion sobre la conversion y de la
misma se entiende que a medida que aumenta la presidén, mayor es el volumen requerido para
alcanzar una determinada conversion. Este efecto es el esperado debido a que se tiene una
reaccion en fase gas con una variacion en el numero de moles menor a 0 (reaccion del tipo
A — B +C), lo que indica que a presiones altas el equilibrio tiende a desplazarse hacia reactivos
y este efecto pierde predominancia a presiones bajas. Sumado a esto, a presiones altas se ve
favorecida la reaccion de formacion de acetato de etilo. Si bien no se incluy6 en el balance y no
se puede cuantificar este efecto, esta conclusién surge del andlisis de la reaccién, con un
razonamiento analogo al de la reaccion principal (reaccion del tipo A+ B — C).

La conclusién que puede extraerse de la Figura 3.3 es la conveniencia de trabajar a la presién
mas baja posible y, de esta manera, favorecer la conversiéon, minimizando el volumen. Ademas,
la suposicion realizada acerca de la formaciéon de acetato, considerada para el disefo, se da a
presion atmosférica, por lo que no es conveniente alejarse demasiado de este punto.

En el disefo del reactor se debe considerar la caida de presion en el lecho, por lo que si se
desea operar a una atmosfera (en concordancia con las condiciones experimentales), la caida
de presion generaria que la presion caiga por debajo de la atmosférica a la salida del lecho, es
decir, se estaria en presencia de una presién de vacio. Este efecto puede provocar
inconvenientes mecanicos no deseados. Por eso, como criterio de seguridad del proceso, se
decide fijar la presién minima de salida del reactor, como la atmosférica mas un 10 %. (111
kPa).

Una vez fijada la temperatura de trabajo en 285 °C y la presién en 1 atm (sin tener en cuenta
caidas de presion), se resolvio el balance para obtener el volumen que asegure la produccion
deseada, mas un adicional que contemple la cantidad de acetaldehido que se descompone
para dar el acetato, que luego sirvié como valor semilla para introducir en el simulador.

Como se ha explicado en los apartados anteriores, dada la imposibilidad de hallar una
expresion cinética para la reaccion secundaria, se fijo el valor de rendimiento hacia el producto
deseado en 90 %. Ademas, para que sea valido considerar al factor de efectividad constante a
la temperatura de operacion seleccionada (285 °C), la conversion maxima que se puede tomar
para el disefio tiene que estar dentro del intervalo de conversiones utilizadas para los ensayos
experimentales (0 - 60 %). Ademas, por lo mencionado acerca de la suposicion de la
produccién de acetato de etilo, la conversion no deberia superar el 50 %. Se selecciona una
conversion de disefo del 50 %. Para esta temperatura y conversion el factor de efectividad
global se tomé como N rom = 0,75.

De los balances del Capitulo 2, se obtiene la cantidad de etanol que debe ingresar al sistema
(43,09 kmol/h), y especificamente al reactor (86,18 kmol/h), para alcanzar la produccion
deseada de acetaldehido (38,78 kmol/h). De la misma fuente, también se obtiene la cantidad
de acetato de etilo generada (2,15 kmol/h).

El volumen del reactor obtenido en estas condiciones para alcanzar la produccion especificada
es de aproximadamente 0,90 m?® (calculado a partir de la resolucion numérica de los balances
presentados).
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3.3.4 - Simulacion y resultados

Una vez obtenido el volumen “semilla”, se trabajo con el simulador de procesos Unisim Design
para poder optimizarlo, teniendo en cuenta las caidas de presion, la variacion de los caudales y
demas variables operativas. En primer lugar, se disefia el reactor como un unico lecho fijo, es
decir, un solo tubo, para obtener los parametros operativos y el volumen requerido. Luego, en
la siguiente seccion, se procede a dimensionar el reactor multitubular, del tipo tubos y coraza,
como se menciond anteriormente.

La primera variable considerada para el disefio es el largo del reactor. Se selecciona un largo
comercial, siendo la longitud estandar de 12 m, con la posibilidad de fraccionarlo, de manera de
obtener multiplos de 12, siendo los mas comunes 6, 4 y 3 m. Esto se hace con el objetivo de
facilitar el disefio y obtener parametros estandarizados que luego permitan dimensionar
correctamente el reactor multitubular.

Con el largo fijo, sélo resta fijar una variable dimensional: el diametro o el volumen del reactor.
Se procede de la siguiente manera: como la conversion de disefio ya esta previamente fijada
en un 50 %, se busca el minimo volumen que asegure esta conversion, ajustando
adecuadamente la presidbn de entrada. Se parte del volumen semilla calculado para
condiciones isotérmicas sin caidas de presion. Una vez hallado este volumen, se incrementa
esta variable y se ajusta la presién a la entrada, hasta encontrar el volumen que permita
cumplir simultdneamente el requisito de conversion y de presién minima a la salida (Pgaiga = Patm
+10 %).

A continuacién se muestran las tendencias obtenidas para las variables mencionadas. En
primer lugar, se tomaron largos de 3, 4 y 6 m. El volumen minimo para obtener la conversion
deseada, considerando caidas de presion, resulta ser de 2 m® y, a partir de este valor, se lo
incrementa para analizar las tendencias mencionadas. En la Figura 3.4 se muestra la relacién
del diametro del reactor en funciéon del volumen para cada longitud. En todos los casos, la
conversion es del 50 %.
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Como es de esperarse, para una misma longitud, aumentar el volumen implica aumentar el
diametro y, para un mismo volumen, el didmetro disminuye con el aumento de la longitud. Esto
tiene una repercusién directa sobre las caidas de presion en el lecho y, por ende, sobre la
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Figura 3.4 - Variacion del diametro del reactor en funcioén del volumen, para distintas longitudes.

presion de entrada. En la Figura 3.5 se muestra el comportamiento de estas variables.
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Del analisis de la Figura 3.5 se desprende rapidamente la conveniencia de utilizar longitudes
menores a los 6 m para disefiar el reactor dado que permite operar a presiones menores, con
una disminucion en la caida de presion. Esto era de esperarse porque, al disminuir el largo
para un mismo volumen, el diametro aumenta, haciendo que la seccion de flujo sea mas
grande y, por lo tanto, la caida de presién disminuya. Se descarta el andlisis para longitudes por

Figura 3.5 - Variacion de a) la caida de presién y b) la presion de entrada en funcién del volumen del reactor, para

distintas longitudes.

encima de los 6 m debido a que se obtendrian presiones aun mayores.
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En cuanto a las longitudes de 3 y 4 m, el comportamiento es analogo, pero se puede apreciar
gue en todos los casos, el largo de 3 m asegura tanto una menor presion a la entrada del lecho,
como una menor caida de presion. Como se menciond en la seccion anterior, conviene operar
lo mas cerca posible de la presién atmosférica. Esto es debido a dos factores: por un lado, se
minimiza el volumen necesario de reactor para alcanzar una determinada conversion; por otro
lado, para garantizar la suposicién de la produccion de acetato de etilo, se necesita operar en
condiciones similares a al experimento tomado de base. Utilizar un largo de 3 m permite cumplir
con este requisito de presion y por ello se lo selecciona para seguir con el analisis.

Respecto al volumen, en el caso ideal, se deberia seleccionar el menor valor, tal que asegure la
conversion deseada. Se desprende de la figura que el mas adecuado seria el de 2 m3. Sin
embargo, no se cumple el requisito sobre la presion de salida. En la Figura 3.6 se muestra la
dependencia de la presion de salida en funcién del volumen, para un largo de 3 m y una
conversion del 50 %.
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Figura 3.6 - Variacion de la presion de salida del lecho en funcion del volumen del reactor, para un largo de 3 m.

Como se puede notar en la Figura 3.6, el volumen que asegura el requisito de presién a la
salida esta entre 2,2 y 2,3 m3. Con el mismo procedimiento que se siguié con los demas
volumenes, se obtiene el volumen 6ptimo a utilizar para asegurar este requisito, resultando en
un valor de 2,258 m®.

A continuacién, en las Tablas 3.3 y 3.4, se resumen las variables operativas y de disefo para el
reactor con un unico tubo.
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Tabla 3.3 - Dimensiones del reactor (preliminar).

Volumen (m?) 2,258
Longitud (m) 3
Diametro (m) 0,978

Tabla 3.4 - Condiciones operativas del reactor.

Conversion alcanzada 50,14 %
Caida de presion (kPa) 16,9
Temperatura (°C) 285
Presion de entrada (kPa) 128

Para la configuracién seleccionada, se verifica que la velocidad espacial en el reactor esté
dentro del rango del articulo donde se extrajo la cinética. Este rango va de 1,5 a 7,5 h™', medido
en LHSV (Liquid Hourly Space Velocity), y se calcula de la siguiente manera:

— Q,,(CNPT) Q,,(CNPT)
Uhsy = 4 ov,(-g)

cat

Siendo Q;;(CNPT) el caudal a la entrada como liquido, medido en condiciones normales de
presion y temperatura, y V., el volumen de catalizador, que se puede obtener como el volumen
de reactor por la fraccion de catalizador (1-€y).

El valor obtenido para esta variable es de 4,4 h™' por lo que se comprueba que se opera dentro
del rango de velocidades informadas.
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3.3.5 - Dimensionamiento

Como se mencioné anteriormente, se busca disefar un reactor multitubular, de tipo tubos y
coraza. Una vez obtenido el volumen y las condiciones de operacion necesarias para el lecho
con un solo tubo, se calcula el numero de tubos y el diametro de la carcasa que los alberga,
entre otros parametros constructivos.

La importancia en el numero de tubos recae en garantizar una adecuada transferencia de calor
entre la carcasa y los tubos, procurando minimizar los efectos de dispersién que se producen
en la direccion radial. Al utilizar un menor diametro se puede obtener una temperatura mas
uniforme dentro de los tubos, pues la relaciéon area de transferencia de calor sobre volumen
disminuye. Por eso, es necesario contar con un criterio que permita establecer un minimo
diametro de tubo que asegure las condiciones isotérmicas a lo largo del radio del mismo.

Segun se menciond en Seccion 3.2.3 - “Modelos para lechos fijos”, Fromant y Bischoff*?
reportan un criterio para poder asegurar que se puedan despreciar los efectos de dispersion
radial en el reactor, para un sistema isotérmico. El mismo establece que la relacién diametro de
reactor y el diametro de particula debe ser mayor que 10. Si bien esto se da Unicamente para
sistemas con temperatura constante, sirve como una aproximacion para determinar el diametro
de los tubos. Teniendo en cuenta que se trata de una configuracién de tipo tubos y coraza, el
area para la transferencia de calor es mucho mayor que para un solo tubo, y se puede
considerar que el criterio para la dispersién radial se cumple, a pesar de que se tenga un perfil
axial de temperaturas. Es decir, utilizando este criterio, se supone que la temperatura a lo largo
del radio es constante.

Teniendo en cuenta dicho criterio y sabiendo que el diametro de la particula se encuentra fijo
(didmetro corregido a una esfera = 0,004 m), se calcula el diametro minimo del reactor que
asegura estas condiciones. Esto resulta en un diametro interno de tubo de 0,04 m (1,577).
Considerando los diametros disponibles comercialmente para intercambiadores de calor -segun
la norma BGW-*3, el didmetro mas cercano corresponde a d,=1 % “ (0,044 m). Luego, para un
espesor de pared de 2,1 mm, el diametro interno del tubo se obtiene como d,=d, - 2.esp =
0,0398 m.

Una vez fijado el diametro de los tubos y su longitud, es posible calcular el nimero de tubos
que asegure que el volumen total del reactor sea el obtenido previamente, como sigue:

Volumen del reactor
Volumen de un tubo

Numero de tubos

Volumen de un tubo = m.Dt". L/4

Finalmente el nUmero obtenido resultdé ser de 605 tubos.

2 Ref. N° 1
¥ Ref. N° 6
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Cabe destacar que los valores caida de presion y velocidad espacial se mantienen
practicamente constantes al pasar del reactor mono-tubular al multi-tubular, este
comportamiento se explica de la siguiente manera: como el unico tubo se divide en N tubos, el
caudal total ahora ingresa como una enésima parte del total por cada tubo. Entonces, si bien se
reduce la seccion de flujo, y la velocidad deberia aumentar, esta se mantiene constante debido
a que el caudal disminuye de manera proporcional. Por lo tanto, siguen siendo validos los
valores informados de velocidad espacial y de caida de presién a lo largo del lecho.

Debido a que el reactor, en esencia, se trata de un intercambiador de calor de carcasa y tubos,
los calculos realizados en este apartado estan estandarizados por la Asociacion Americana de
Constructores de Intercambiadores de Calor Tubulares, recogidos en el céodigo TEMA. En la
Figura 3.7 se muestra un intercambiador comun de este tipo.

Figura 3.7 - Configuracion tipica de un intercambiador de calor de tubos y coraza.

La disposicion de los tubos en el interior de la carcasa puede adoptar dos configuraciones
diferentes: en tridngulo, o cuadrada, siendo en los dos casos el pitch (separacién entre el
centro de los tubos) el 125 % del diametro externo de los tubos. En tanto al nUmero de pasos,
para facilitar la operacién en tanto a la modelizacion de los regimenes de flujo, se considera un
unico paso por los tubos y la coraza.

La configuracién cuadrada se emplea para fluidos sucios que pasan por la carcasa, ya que la
limpieza mecanica del exterior de los tubos es mas sencilla. Se decide trabajar con un arreglo
en tridngulo, dado que genera mayores turbulencias y por lo tanto aumenta el coeficiente de
conveccion del lado de carcasa, optimizando la transmisién de calor, a costa de tener una caida
de presion mas elevada.
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Para determinar el diametro de la coraza, se utiliza la siguiente correlacion empirica®.

2

A.(P5H d

_ [ cL 4/ ot d,’ %o
DC—O,637. " .

-> D.: diametro de la carcasa;

= CL: constante de configuracion de tubos, con un valor de 1 para arreglos cuadrados y
0,87 para arreglos triangulares;

CTP: constante de conteo de tubos, depende del numero de pasos por la carcasa. Para
un paso por los tubos, su valor es la unidad;

A,: area externa de los N tubos;

Pt: pitch;

do: diametro externo de un tubo;

L: largo de los tubos.

Donde:

\

2 22K

El diametro de carcasa estimado es de 1,2 m.

A su vez, dentro de la carcasa, se cuenta con barreras que se oponen al flujo del fluido que la
atraviesa, denominados bafles deflectores. Su funcion es, por un lado, sostener el haz de
tubos, y por otro lado, aumentar la turbulencia del fluido de la coraza y aumentar la razén de
transferencia de calor. El espaciado de bafles mas utilizado en estos equipos es del 25 %
respecto al largo. Con un largo de los tubos de 3 m, se debe colocar uno cada 0,75 m,
resultando en un total de 4 bafles. En cuanto al corte de los mismos, se suele utilizar entre un
0,4 a un 0,6 con respecto al diametro de la carcasa. Tomando un 0,5 del D, se tiene un corte
de bafle de 0,6 m.

Un intercambiador de calor de casco y tubo conforme a TEMA se identifica con tres letras (Ver
Anexo A). La primera letra es la indicativa del tipo del cabezal estacionario. La segunda letra es
la indicativa del tipo de casco. La tercera letra indica el tipo de cabezal del extremo posterior.

En cuanto a la primera letra, el cabezal estacionario, se suelen utilizar los tipo A (canal y
cubierta desmontable) y B (casquete). Sin embargo, estos cabezales no son desmontables.
Para facilitar la limpieza de los tubos en las respectivas paradas de planta, se selecciona un
cabezal que permita remover completamente el haz de tubos de la carcasa. Este tipo de
cabezal es el tipo C (canal integrado con espejo y cubierta desmontable).

% Ref. N° 7
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La segunda letra, el tipo de casco, se selecciona la correspondiente a un paso por los tubos y
uno por la coraza, se corresponde con la letra E (casco de un paso).

Respecto a la tercera letra, se suelen utilizar los de tipo S, Ty U. El tipo S (cabezal flotante con
dispositivo de apoyo) el diametro del cabezal es mayor que el del casco y hay que desmontarlo
para sacarlo. El tipo T (Cabezal flotante sin contrabrida) puede sacarse sin desmontar, pero
necesita mayor diametro de casco para la misma superficie de intercambio. El tipo U (haz de
tubo en U) es el mas econdmico, pero implica una configuracién de dos pasos por los tubos,
por ende se descarta. Se selecciona un cabezal tipo S debido a su simplicidad a la hora de
desmontarlo.

A continuacion, en la Tabla 3.5, se muestra la configuracion final del reactor.

Tabla 3.5 - Dimensiones del reactor.

Configuraciéon TEMA CES
Volumen (m?) 2,258
Longitud (m) 3

Diametro de tubos (in) 1% BWG 14
Numero de tubos 605

Diametro de coraza (m) 1,20
Numero de bafles 4
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3.4 - Intercambio de calor

Si bien se mencioné en el apartado anterior que trabajar en condiciones isotérmicas es la
operacion térmica mas conveniente, no se comenté cual es el efecto que tiene alejarse de esta
condicion. Es necesario analizar este efecto, ya que a fines practicos, no es posible alcanzar
condiciones de isotermicidad. En este sentido, se analiza la influencia del tipo de operacion
térmica sobre el desempefio del reactor. Para esto se toman los dos casos extremos: la
operacién isotérmica y la adiabatica.

Un reactor adiabatico es un sistema cerrado en el cual no se intercambia energia con los
alrededores. En este tipo de reactor la mezcla varia su temperatura a lo largo del reactor en
base a su calor de reaccidén. Para reacciones endotérmicas, la mezcla absorbe energia del
calor latente de la mezcla, lo cual disminuye su temperatura a lo largo del reactor.

Por otra parte, un reactor isotérmico, como su etimologia lo indica, es un sistema en el cual la
temperatura se mantiene uniforme. Para lograr esto es necesario el intercambio de energia con
los alrededores. Se le debe suministrar energia al sistema para poder compensar la caida en la
temperatura.

En las reacciones endotérmicas este tipo de reactor posibilita trabajar a una temperatura
elevada sin sufrir el apagado de la reaccion por enfriamiento, sin embargo, el sistema calefactor
conlleva mayores costos fijos y operativos. Desde un punto de vista termodinamico es
preferible trabajar con un sistema isotérmico. No obstante, si el reactor adiabatico presenta AT
bajo, su implementacion es preferible a fin de minimizar los costos.

Con el uso del simulador se modelan ambos tipos de operaciones térmicas en el reactor para la
cinética en estudio. Los resultados son meramente orientativos y se utilizan unicamente como
criterio para la eleccién del tipo de intercambio de calor. Los resultados se muestran en la
Figura 3.8.

300 ® Adiabatico @ lsotérmico
9 ® ® & & & & & & & & & 8 T O 9 B "
280 g
Q ®
oyl L J
@ [ ]
3 260 e
© e
) L ]
a L]
E ® .
ﬁ 240 s o
® o
® e
LY
220
0,0 0.5 1.0 1,5 2,0
Longitud del reactor (m)

Figura 3.8 - Comparacién de las operaciones isotérmica y adiabatica.
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De la Figura 3.8 se desprende que la reduccion en la temperatura es drastica, teniendo en
cuenta un mismo volumen, y este comportamiento impacta -se reduce- significativamente la
conversion. Si se quisiera trabajar en condiciones adiabaticas, el volumen necesario para
obtener la produccién deseada seria muy alto, sumado a que los costos de recirculacién de
reactivo serian muy elevados (debido a la baja conversion).

Gracias al analisis de estos comportamientos, se concluye que un reactor isotérmico es la
mejor opcion para llevar a cabo la reaccién. Sin embargo, esto no es posible en un reactor
industrial desde el punto de vista operativo, por lo que se suele operar en condiciones NINA (ni
isotérmico ni adiabatico). Operar en condiciones isotérmicas implica no sélo un requerimiento
energético muy importante sino también una complicacion desde el punto de vista constructivo
y operativo del reactor, ya que para asegurar que la temperatura permanezca constante en
todos los puntos del reactor es necesario proporcionar distintos flujos de calor segun sea el
grado de conversion alcanzada en dicho punto.

Para compensar el calor absorbido por la reaccion quimica se utiliza un fluido calefactor, que
fluira a través de la coraza del reactor. Para su eleccién se tienen en cuenta propiedades tales
como la estabilidad térmica, viscosidad, rango de temperaturas de operacién, capacidad
calorifica, etc.

Luego de evaluar diferentes fluidos térmicos, finalmente se seleccioné el Dowtherm Q,
comercializado por la empresa Dow Chemical y compuesto por una mezcla liquida de 6xido de
difenilo y bifenilo. Este fluido presenta una gran estabilidad térmica, y su viscosidad es pequefa
en comparacion con otros fluidos térmicos, lo cual permitira reducir los costos de bombeo; por
otra parte, su rango de temperaturas de operacion se ajusta convenientemente al proceso
analizado. Todas las propiedades se listan en la Tabla 3.6, y aquellas que dependen de la
temperatura se informan para la temperatura de operacion elegida de 285 °C.

Tabla 3.6 - Propiedades del fluido térmico DowTherm Q%.

Rango de T de operacion (°C) -35-330
T de autoignicion (°C) 412
Peso molecular (g/mol) 190
Viscosidad (MPa.s) 0,228
Cp (kJ/kg.K) 2,316
Conductividad térmica (W/m.K) 0,096
Densidad (kg/m?3) 822,38

% Ref. N° 8
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3.4.1 - Operacion NINA

Como se ha mencionado con anterioridad, el reactor isotérmico es un caso ideal, dado que en
la practica no es posible conservar la misma temperatura en toda la longitud del reactor. Esto
se debe a que la velocidad de reaccion varia a lo largo del reactor, y con ello también el calor
que se debe suministrar.

A fin de estudiar el comportamiento del reactor en condiciones NINA, se incorporo al simulador
el célculo de transferencia de calor. El fluido a utilizar es el DowTherm Q, cuyas caracteristicas
se han detallado en la sesion previa.

El valor de U se calcula a partir de valores de coeficientes convectivos para cada corriente,
extraidos de bibliografia®, como se muestra a continuacion:

-> Para solventes organicos sin cambio de fase: hcpmeso = 350 — 2000 W/m2°C

-> Para el fluido térmico: hFT = 60 — 700 W/m2°C

Para cada coeficiente, se tomo el valor medio del intervalo, y luego se estimé el coeficiente
global U mediante la siguiente ecuacion:

a__ 1
U 1 1
+h

Cproceso FT

Se desprecia la conduccion en el espesor de los tubos, debido a que se trata de una
estimacion. Finalmente, el valor obtenido es de U=287 W/m?K.

Para seleccionar los valores de flujo molar y temperatura de entrada adecuados, se realizé el
grafico de la Figura 3.9. Para su confeccion se utilizd el reactor multitubular disenado para
condiciones isotérmicas, pero incorporando la simulacién de transferencia de calor. Para cada
punto se fijé el caudal del fluido térmico y se ajustd su temperatura hasta obtener la conversion
requerida. Adicionalmente, se registrd la temperatura maxima y minima del fluido de proceso
(temperatura en tubo).

% Ref. N° 9
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Figura 3.9 - Temperatura del fluido térmico y en tubos en funcién del caudal del fluido térmico.

De la Figura 3.9 se observa que a mayor caudal del fluido térmico, menor es su temperatura de
entrada requerida, debido a que estos dos parametros se compensan a fin de mantener una
transferencia de calor neta aproximadamente constante.

También es posible observar el comportamiento de las curvas de temperatura en los tubos. La
temperatura minima aumenta hasta un maximo y luego disminuye, de forma analoga, la curva
de temperatura maxima parece presentar un minimo. Para explicar este efecto se hace uso de
la Figura 3.10.
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Figura 3.10 - Temperatura en tubos a lo largo del reactor para distintas temperaturas de entrada del fluido térmico.
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Para explicar las curvas observadas en la Figura 3.10, es necesario recordar dos conceptos: el
primero es que la reaccion quimica es endotérmica y su velocidad decrece a lo largo del
reactor; el segundo concepto es la fuerza impulsora, que se define como la diferencia de
temperatura entre el fluido térmico y el fluido en los tubos, cuanto mayor sea esta diferencia,
mayor sera el flujo de calor.

Para una alta temperatura de entrada del fluido térmico (curva azul), la transferencia de calor
sera aun mas alta que el calor requerido por la reaccién, esto provoca un aumento en la
temperatura del fluido. Pero al ser bajo el caudal del fluido térmico, su temperatura decrece
rapidamente y, en consecuencia, también su fuerza impulsora. Debido a esto, la transferencia
de calor es menor que el calor requerido por la reaccion, por lo tanto, la temperatura del fluido
de proceso disminuye.

Para mayores caudales de fluido térmico, su temperatura de entrada es menor. Luego, la
transferencia de energia es menor que el calor requerido por la reaccién, entonces la
temperatura del fluido de proceso disminuye. Pero como el caudal de fluido térmico es grande,
su temperatura disminuye lentamente, entonces en determinada longitud la transferencia de
calor supera al calor de la reaccion, y en consecuencia la temperatura del fluido de proceso
aumenta.

Para la eleccion del caudal y la temperatura del fluido térmico se deben contemplar los
siguientes aspectos:

= Independientemente del par temperatura-caudal seleccionado, el gasto energético en el
reactor es el mismo. Sin embargo, un mayor caudal aumenta los costos de bombeo y
compra del fluido auxiliar. Por otro lado, alcanzar mayores temperaturas conlleva
mayores pérdidas de calor y exigencia de la caldera.

-> Ambos factores (caudal y temperatura) dependen entre si, y al aumentar uno disminuye
el otro. Sin embargo, para lograr un cambio porcentual en la temperatura, el caudal
debe cambiar porcentualmente mucho mas. Por ejemplo, al pasar de 325 a 310 °C (-4,6
%), el cual cambia de 180 a 390 kmol/h (+116,7 %).

= La temperatura maxima de entrada del fluido térmico esta limitada a 325 °C, de manera
de asegurar un margen de seguridad de 5 °C respecto a la temperatura maxima de
operacion.

Por lo explicado previamente se opta por operar con el menor caudal posible, sin que supere la
temperatura maxima del fluido térmico: 180 kmol/h. Esto se corresponde con una temperatura
de entrada del fluido térmico de 325 °C.

Como se puede apreciar en la Figura 3.10, la temperatura dentro de los tubos aumenta por
sobre 285 °C, que es el valor maximo que contempla la cinética de la reaccién. Sin embargo,
mediante la Figura 3.11 es posible ver que el impacto de la diferencia de temperatura en la
velocidad de reaccién es despreciable, respecto al caso isotérmico a 285 °C.
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Figura 3.11 - Velocidad de reaccién a lo largo del reactor para operacion isotérmica y NINA.

En la Figura 3.12 se muestra el perfil de temperaturas de ambas corrientes, para la
configuraciéon elegida. Puede apreciarse la disminucion de la temperatura de la corriente
auxiliar, pero incluso en el extremo del reactor se mantiene una fuerza impulsora de al menos 5
°C, asegurando una adecuada transferencia de calor.

@ Fluido de proceso @ Fluido térmico

330 +

320

310 -

300

Temperatura (°C)

290

280 | :

Longitud (m)

Figura 3.12 - Perfil de temperatura para las corrientes de proceso y servicio en el reactor.

En las Tablas 3.7 y 3.8, se resumen las condiciones de operacion.
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Tabla 3.7 - Condiciones operativas finales del reactor.

Coraza Tubos
Caudal (kmol/h) 180 Temperatura maxima (°C) 287,9
Temperatura de entrada (°C) 325 Temperatura minima (°C) 280,7
Temperatura de salida (°C) 285,5

Tabla 3.8 - Condiciones operativas finales del reactor.

Conversion 50,0 %
Caida de presion (kPa) 16,1
Presién de entrada (kPa) 128
Temperatura de entrada (°C) 285
Temperatura de salida (°C) 280,7
Calor intercambiado (kJ/h) 3,131*10°

3.5 - Desactivacion

En el Capitulo 2 se ha indagado en el proceso de desactivacion y la regeneracion del
catalizador. Los autores, mediante una serie de experiencias, analizaron la actividad del
catalizador en forma continua para un intervalo de 100 horas, y se obtuvo una disminucion en
esta variable del 88 % aproximadamente. Luego de una reactivacion, mediante oxidacion,
comprobaron que el catalizador no soélo recuperd la totalidad de su actividad, sino que se
alcanzé6 un 5 % adicional, respecto al catalizador fresco. En experiencias posteriores,
analizaron la posibilidad de someter a las particulas a periodos de operacion y regeneracion, de
manera de operar hasta una actividad del 90 % aproximadamente, y luego regenerar hasta el
105 % de la actividad inicial. Estos periodos corresponden a 24 horas de operacion, por una
hora de reactivacion. Por lo tanto, se decide operar al reactor bajo este régimen
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El proceso de reactivacion puede hacerse de manera sencilla anulando la corriente de vapor de
etanol que ingresa al reactor, y luego hacer pasar una corriente de aire caliente a una
temperatura entre 350 y 400 °C por al menos una hora. Lo mas importante en este proceso es
controlar la temperatura, debido a que la oxidacidén es una reaccién fuertemente exotérmica. No
se deben exceder los 400 °C para proteger al catalizador de posibles efectos de sinterizado.

La detencién del reactor implica la parada de toda la linea productiva. Esto conlleva costes en
tiempo y dinero para reiniciar la produccion. A fin de evitar este efecto, se decide implementar
un segundo reactor con las mismas caracteristicas, el cual entrara en funcionamiento cuando
el primer reactor se detenga para la regeneracién y operara durante 24 horas hasta que se
deba detener para regenerarlo, logrando asi un ciclo de operacion.

En una etapa posterior del proyecto, si se desea continuar con el estudio para la factibilidad de
produccién de acetaldehido, podria considerarse utilizar dos o mas reactores de menor
volumen, que operen de manera simultanea. De esta manera, mientras uno de ellos se
regenera, los otros siguen produciendo. Esta configuracién es mas eficiente que la propuesta
debido a que todos los reactores operan simultaneamente, sin la necesidad de tener detenido
uno de ellos hasta la regeneracion del siguiente. Sin embargo, esta disposicién implica que el
caudal de salida no sea constante, en funcion de los regimenes de operacion y regeneracion
de los reactores. Se necesita un caudal de entrada constante a la subplanta de separacion
debido a que los equipos que se disefian dependen fuertemente de esta variable. Una posible
solucion a esto seria colocar un depésito de almacenamiento para las corrientes de salida de
cada reactor, y luego, mediante una valvula, proporcionar un caudal constante a los equipos del
sistema de separacion.

3.6 - Aislamiento

El aislamiento térmico a nivel industrial es imprescindible por varios motivos, entre los cuales se
destacan:

- Ahorro energético:
El objetivo es reducir la cantidad de energia necesaria para mantener el equilibrio del proceso y
evitar el flujo de calor a través del material. Esto se consigue gracias a la instalacion del
aislamiento, reduciendo las pérdidas de calor. El aislamiento reduce las pérdidas energéticas,
de tal modo que éstas puedan llegar a ser un 2-3 %*" de las que se tienen sin aislamiento. La
optimizacion del aislamiento en la instalacion inicial reduce los costos de instalacion y
proporciona ahorros energéticos maximos, alargando su tiempo de vida.

-> Seguridad del proceso:
En todo proceso deben evitarse transferencias térmicas que lo alteren por diferencias de
temperaturas no admisibles. Esta estabilidad térmica se consigue con el aislamiento.

%" Ref. N° 10
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-> Seguridad de los trabajadores:
Si no existe aislamiento térmico suficiente, las temperaturas superficiales externas pueden ser
elevadas y provocar lesiones y accidentes en las personas. En el limite, pueden producir
efectos de combustidn e incendio en materiales combustibles proximos a estas superficies. Se
recomienda una temperatura maxima superficial de 50 °C.

Una vez tomada la decisién de aislar un equipo es importante establecer cuales son las
necesidades desde el punto de vista de la seguridad del proceso o de la recuperacion del calor.

Se requiere conocer cuales son las pérdidas de calor, la temperatura superficial del equipo, el
tiempo de enfriamiento, asi como también sus condiciones operativas: temperatura, materiales
de construccion, etc. También se deben conocer las condiciones ambientales en las que se
encuentra el equipo, la temperatura ambiente, la humedad, el viento, etc.

Conocidos estos factores, se debe seleccionar un material aislante acorde a las necesidades
del proceso. La caracteristica principal que debe tener un aislante es que debe proporcionar
una barrera para la transferencia de calor, es decir, que tenga una baja conductividad térmica.
Usualmente los valores de conductividad para estos materiales se encuentran por debajo de
0,10 W/mK.

Dado que el reactor opera a una temperatura elevada, se desea aislarlo térmicamente para
poder reducir las pérdidas de calor, contribuir con el ahorro energético, y proteger al personal.

Calculo de las pérdidas de calor sin aislamiento

Para el calculo se tomaron en cuenta las siguientes consideraciones:

-> Se considera al reactor como un sdlido con una temperatura superficial constante, que
intercambia calor con los alrededores.

- La temperatura de la pared interna de la carcasa es igual a la del fluido térmico. Se
desprecia el perfil de temperaturas en la direccion radial. Se toma como criterio
conservador una temperatura de pared, T,,=325 °C.

-> El espesor de la pared de la carcasa se toma como el maximo admitido para esta
configuracién de equipo segun norma TEMA, en 50,8 mm.

= La conductividad térmica de la pared se toma como 50 W/mK, correspondiente al acero
al carbono, material seleccionado para la construccion del reactor.

-> Se toma una temperatura ambiente de 25 °C, y un coeficiente convectivo para el aire
Neonv= 10 W/m?K.

-> Soélo se tienen en cuenta los mecanismos de conduccién y conveccidn para la
transferencia de calor. Se desprecia la radiacion.

116



A continuacion se muestra un esquema con el flujo de calor que se desea calcular, junto con
las consideraciones mencionadas.

Tal'l'lll

En estado estacionario, se puede expresar el calor total intercambiado como la diferencia de
temperaturas en los extremos, sobre una suma de resistencias:
TP 1_ Tamb
Q = ' R (Ecuacién 3.8)

cond,pared conv

Donde las resistencias a la conduccion en la pared y a la conveccion externa se expresan
como:

rP,Z
In( T ) - 1
cond,pared ZﬂLkpare 4 » " conv anp,th
Mediante la resolucion de la Ecuacion 3.8, el flujo de calor resultante obtenido es Qga= 70000

W/m?, con una temperatura superficial de 321,9 °C.

Esto pone en evidencia la necesidad de colocar un aislamiento térmico, no sélo desde el punto
de vista del ahorro energético, sino también desde la seguridad del proceso.

El material seleccionado es la lana de vidrio, un material ampliamente utilizado en la industria
como aislante térmico, cuya temperatura maxima de aislamiento es de 400 °C. Su
conductividad térmica varia entre 0,032 y 0,045 W/mK, por lo que se toma una conductividad
promedio de 0,0385 W/mK. A continuacion se muestra un esquema con las temperaturas y el
flujo de calor resultante.
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Ahora, el calor total se expresa como:

T —-T

P,1 amb .
Q = (Ecuacién 3.9)
+R +R
cond,pared cond,ais conv
Donde:
l ruis
n(—2
B ( s )
cond,ais 2nlk .
ats

Como criterio para seleccionar el espesor del aislante adecuado, se decide tomar un espesor
tal que permita reducir las pérdidas de calor hacia el ambiente hasta un 2-3 % de las pérdidas
sin el aislante. El calor resultante debe estar entre 1400 y 2100 W/m?K. Como criterio adicional,
se debe comprobar que la temperatura superficial del aislante se encuentre por debajo de la
maxima recomendada para la seguridad del proceso, 50 °C.

Resolviendo la Ecuacion 3.9, el espesor minimo de aislante que asegura un 3 % del calor total
sin aislamiento es de 0,135 m.

Con este espesor, se calcula la temperatura superficial del aislante, mediante la siguiente
ecuacion:

Q — Tais_ Tamb
R

conv

La temperatura final resultante es de 32,9 °C, se encuentra por debajo del limite admisible, por
lo tanto es adecuado el espesor seleccionado.
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3.1 - Sistemas de control

Del andlisis de las variables operativas analizadas en la Seccién 3.3 surge que las dos mas
importantes a tener en cuenta son la temperatura y la presion de operacién. Por un lado, la
temperatura debe mantenerse en 285 °C para garantizar la producciéon deseada en todo
momento, segun el disefio y operacién térmica seleccionada. Dado que una disminucion en la
temperatura conlleva a una disminucién en la velocidad de reaccion, se tiene un efecto
negativo en la conversién alcanzada. Esto implica que la cantidad de etanol que queda sin
reaccionar, y que luego debe recircularse, resulte mayor. Entonces, el nuevo caudal de entrada
al reactor sera mayor y esto podria ocasionar desperfectos mecanicos en el reactor (arrastre
del catalizador, compactacion del lecho).

Por otra parte, se debe controlar la presién de entrada al reactor para que se mantenga en el
valor establecido, el cual contempla la caida de presion calculada en el lecho mas un factor de
seguridad para que en ningin momento la presién se encuentre por debajo de la presion
atmosférica y evitar los dafios mecanicos al lecho.

Debido a la importancia de mantener estas variables controladas se proponen los siguientes
sistemas de control.

3.1.1 - Sistema de control de temperatura

El sistema de control para el control de temperatura propuesto se detalla a continuacion en la
Figura 3.13.

l \TC :f:
Entrada fluido de
calefaccion

Salida corriente
de proceso

Entrada corriente
de proceso

| N Salida fluido de

calefaccion

Figura 3.13 - Sistema de control de temperatura.
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Habiendo explicado el efecto que tiene la variacién de la temperatura de operaciéon en el
desempefo del equipo, se propone un sistema de control para mitigar cualquier efecto que
podria alterar esta temperatura. Esto podria darse tanto por una modificacion del caudal de
fluido calefactor, o bien por un inconveniente aguas arriba del reactor que produzca que la
temperatura de ingreso al mismo sea menor a la requerida. En el lazo de control propuesto la
variable manipulada es el caudal de fluido calefactor, y esto se realiza censando y
transmitiendo la temperatura de salida de la corriente de proceso, que luego de pasar por el
controlador, actia sobre el elemento final del lazo. Este elemento corresponde a la valvula de
ingreso de corriente de servicio a la coraza del intercambiador.

El elemento de medicion debe ser autbnomo (sin requerir alimentacion) y capaz de transmitir
una sefial al controlador en el rango de temperaturas en el que se trabaja. Dicho elemento
podria tratarse de una termocupla dado a que es un elemento ampliamente utilizado en la
industria y no precisa alimentacion alguna.

3.1.2 - Sistema de control de presion

El sistema de control para el control de presion propuesto se detalla a continuacion en la Figura
3.14.

Entrada fluido de
calefaccion

Entrada corriente
de proceso

Salida corriente
de proceso

Salida fluido de
calefaccidn

Figura 3.14 - Sistema de control de presion.

En el sistema de control propuesto, la variable a controlar es la presion en la admisién del
reactor, para ello se debe medir la presién en este punto, para luego poder transmitirla a un
controlador de presioén, que finalmente actua sobre el elemento final del lazo de control.

El elemento de medicién debe ser capaz de sensar y transmitir la presion en el rango de trabajo
de una manera rapida, de manera de que ante un cambio en la presion en la admision se
normalice la misma lo mas rapido posible, debido a la magnitud de los flujos con los que opera
el reactor. Esta presion transmitida ingresa al controlador, que luego de comparar con el valor
seteado que se desea para el control, envia la senal al elemento final del lazo. Este elemento
podria tratarse de una valvula de presién de vapor. Es importante que esta se encuentre aguas
arriba del elemento de medicién debido a que si la misma actua, sélo se ve afectada la presion
de la corriente aguas abajo de ella.
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CAPITULO IV

DISENO DEL SISTEMA DE SEPARACION



4.1 - Objetivos

= Definir el nUmero y secuencia de operaciones de separacion a llevar a cabo.

- Disefar/seleccionar los equipos criticos involucrados.

4.2 - Introduccion

En este capitulo se hace un estudio mas profundo sobre los procesos necesarios para purificar
la corriente de salida del reactor, en donde se lleva a cabo la deshidrogenacion no oxidativa de
etanol. El fin es obtener cada uno de los compuestos, con una pureza adecuada segun sea la
utilidad que se le dara.

Del capitulo anterior se conoce que las principales sustancias que componen la corriente a
tratar son: Acetaldehido, Hidrégeno, Acetato de Etilo y el Etanol que no reacciond. Cada una de
ellas tiene importancia para el proceso, ya sea como producto comercial o como fuente de
energia.

Tal como se detall6 en el Capitulo 1, el Acetaldehido requiere una pureza del 99,7 % en masa
para ser comercializado; el Acetato de Etilo, que presenta un alto valor comercial, puede ser
adquirido con una pureza minima del 99 %. En cuanto al hidrégeno, como se mencioné, sera el
tema de estudio del Capitulo 6.

Con respecto al etanol no reaccionado y debido a que se trata de la materia prima del proceso
de produccién estudiado, es recomendable aprovecharlo en la mayor medida posible. Para ello
se propone purificarlo hasta una pureza adecuada, cuyo impacto no sea significativo al
momento de recircularlo al reactor.

Para estimar las propiedades de las corrientes y modelar los equipos se eligié un paquete
termodinamico acorde a los componentes que intervienen en el proceso y las condiciones que
en general se emplean. La decisidon surge de utilizar las recomendaciones de Carlson (Ver
Anexo B) siendo el modelo “extended NRTL” el elegido para representar a la fase liquida y
“Peng-Robinson” para la fase vapor.

A continuacion se analizan los equipos que conforman el sistema de separacion en su
totalidad, exponiendo cada una de las consideraciones tenidas en cuenta al momento de elegir
el dispositivo a utilizar y sus respectivas condiciones operativas.
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4.3 - Secuencia de etapas de separacion

En principio se modela al sistema de separacién como un proceso aislado del reactor, donde la
corriente que ingresa (denominada “2.2”) posee las mismas condiciones y composiciones que
la corriente de salida del reactor analizadas en el capitulo anterior. En el Anexo D pueden
encontrarse las condiciones operativas y composiciones que corresponden a “2.2”".

El diagrama completo del proceso puede ser observado en el Anexo C. A lo largo del informe
se utilizaran imagenes extraidas del mismo, de manera de que cada seccién analizada se vea
representada en él.

Una vez modelado y optimizado el sistema de separacién, se lo incorpora al sistema global y se
realizan los ajustes pertinentes, dada las eventuales pérdidas de materia y posibles
ineficiencias en la separacion.

Cabe destacar que, con el fin de facilitar la tarea de eleccion de los métodos de separacién y su
correspondiente orden, se utilizaron como guia las reglas heuristicas. En ellas se recomienda
que la primer operacion a ser considerada para la separacion de mezclas liquidas sea la
destilacion, debido a que suele ser la alternativa mas econdémica; y, dentro de ésta operacion,
aparecen otras recomendaciones tales como:

-> Realizar las separaciones en orden creciente de dificultad;
-> Separar los componentes en orden decreciente de abundancia;
=> Remover los componentes como destilados, en orden creciente de volatilidad relativa.

En los apartados que siguen se detallaran una a una las etapas del sistema de separacion
implementado, siendo analizadas cada una de las razones de su eleccion y disefio final.
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4.3.1 - Separacion de hidrogeno

Una primera observacién sobre la corriente “2.2” da cuenta de la gran diferencia de volatilidad
que existe entre el hidrogeno y el resto de los compuestos. Esta caracteristica, sumada a que
dicho compuesto no forma mezclas azeotrépicas, lleva a entender que su separacion es la mas
sencilla. Por lo tanto, el primer equipo del sistema tiene el objetivo de producir una corriente
rica en hidrégeno, la cual sera purificada en equipos que lo procedan. Se entiende que es
preciso elegir un equipo adecuado, que separe las fases de la corriente y pueda manejar el
gran caudal que trae.

Siguiendo las reglas heuristicas, varios equipos permiten la separacion del hidrégeno, por
ejemplo, absorbedores o destiladores. Sin embargo, el uso de ninguno de los mencionados se
ve justificado, como primer equipo, si se tienen en cuenta las siguientes consideraciones:

= En caso de utilizar un destilador con condensador parcial, la temperatura del
condensador debe ser lo suficientemente baja para poder asegurar que todo el
acetaldehido condense, lo cual conlleva mayores costos energéticos debido a la alta
volatilidad que presenta el compuesto. Solo de esta manera seria posible expulsar el
hidrégeno “limpio” a través venteo.

-> En caso de utilizar una torre de absorcion, se debe suministrar un elevado caudal de
liquido absorbedor, puesto que se deben retirar todos los compuestos que acompanan
al hidrogeno. Dicho caudal implica mayores costos en energia y mayor tamario tanto del
absorbedor como de los equipos posteriores.

Mas alla de lo puntualizado, existe un tipo de destilacién en el que se efectia una separacion
rapida, en una sola etapa. Este equipo es conocido como separador flash (Figura 4.1) o flash
drum y es el elegido como primer equipo del sistema, siendo el mismo relativamente sencillo de
operar y disefiar, y ademas es econémico.

El principio de funcionamiento del destilador flash yace en separar dos fases que se encuentran
en equilibrio. En general, una corriente liquida, que presenta una determinada presion, ingresa
al equipo que se encuentra a una presion lo suficientemente menor, produciendo una
evaporacion parcial de esa corriente y haciendo posible la divisién de las fases.
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Figura 4.1. Representacion grafica del separador flash dentro del sistema de separacion, junto al sistema de
enfriamiento de la corriente de salida del reactor.

De manera de conseguir las condiciones 6ptimas en las que tiene que ingresar la corriente
“3.1”7 al separador, se incorpora un enfriador previo, el cual disminuye su temperatura (Figura
4.1). A continuacion se seleccionan las condiciones de operacién de este equipo.

4.3.1.1 - Efecto de la temperatura y la presion de operacion

Como se menciond, el separador flash basa su funcionamiento en el equilibrio de fases, donde
los compuestos mas volatiles estan en mayor proporcion en la fase vapor y los compuestos
menos volatiles en mayor proporcion en la fase liquida. Luego, la fase vapor abandona el
equipo por el tope, mientras que la fase liquida lo hace por el fondo.

Menores temperaturas y/o mayores presiones desplazan el equilibrio de fases de un
compuesto a la fase liquida, y los compuestos menos volatiles son mas sensibles a este efecto.
Sin embargo, el hidrégeno es quien presenta una volatilidad mucho mayor al resto, tal que es
despreciable en la fase liquida en las condiciones de operacién. Para observar este efecto, se
presenta la Figura 4.2, en la cual se muestra la variacion de la pureza del hidrégeno obtenida
por el tope del separador, en funcién de la presion y la temperatura de operacion.

126



® -30°Cc -20°C @ -10°C 0ec 10°C @ 20°C @ 30°C
1000 --_._.__._J—-—-.—.'-"_’_’T_—__‘I-If_"r""'__'_’-':'_...—"“‘.‘?_(.ﬁ".'.'.-'.—".—,.—'.-."_‘.'-"'--.-—-i
e S P G et e e e <u] g i
e i T Tl Sl
> ‘,_.-—"‘ e e
s L g - -
3 87,5 - — e i
— ’ ]
g T
8 s T
B 750 Ao
o £
I £ 7
5 i
© A
@ 6258 ¢
= /!
o 7
¢
50,0 f i f f f I f
250 500 750 1000 1250 1500 1750
Presidn de operacion (kPa)

Figura 4.2. Variacion de la pureza del hidrégeno por el tope del separador en funcion de la presion de operacion,
para diferentes temperaturas de entrada de la corriente.

Como se observa en la Figura 4.2, a medida que la presion aumenta, y la temperatura
disminuye, es posible obtener una mayor pureza del hidrégeno por el tope. En base a esto, se
podria concluir que conviene operar a altas presiones, y a bajas temperaturas, de manera de
aumentar el rendimiento operativo de este equipo. Sin embargo, debe tenerse en cuenta que la
corriente que ingresa a este equipo es una de las corrientes con mayor caudal dentro de la
planta, por lo que los costos asociados a su compresion serian elevados. Por este motivo, se
decide operar a la menor presion posible, con una temperatura lo suficientemente baja como
para asegurar un buen grado de separacion. Se selecciona, entonces, la misma presién que la
corriente de ingreso, 111,7 kPa. Se considera, adicionalmente, que no hay caidas de presion
en este equipo para esta etapa del disefio del proceso.

Al definir la presion de trabajo, queda expuesta la necesidad de determinar la temperatura
oOptima de operacion, que coincide con la temperatura que trae la corriente de entrada al
equipo. Para ello, se presenta la Figura 4.3 en donde se observa la variacion tanto del caudal
de hidrogeno que sale por el tope del equipo como del caudal de acetaldehido que sale
también por tope, en funcion de la temperatura de la corriente “3.1”.
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Figura 4.3. Variacion de los caudales de Hidrégeno y Acetaldehido que salen por el tope del destilador flash.

Como ya se menciond, el objetivo del equipo es separar la mayor cantidad de Hidrégeno, pero
también se debe garantizar que salga por tope la menor cantidad de acetaldehido posible. En
este sentido, de la Figura 4.3, se extrae que la cantidad de hidrégeno que sale por tope no
varia y, por ende, la temperatura de operacion a elegir depende del caudal de acetaldehido que
lo acompafie en el tope. Finalmente, se decide trabajar a una temperatura de -20 °C, incluso
sabiendo que esta condicion requerira de ciertos esfuerzos energéticos para ser conseguida.

Ciertamente, se podria efectuar el mismo analisis presentado en la Figura 4.3 para otras
presiones de operacion, los cuales darian como resultado la posibilidad de emplear
temperaturas mayores a -20 °C y aun asi conseguir una buena separaciéon. Sin embargo, se
decide mantener la presion lo mas baja posible, por lo expuesto anteriormente.

En el Anexo D se detallan los caudales y composiciones masicas que ingresan y egresan del
destilador flash, en tanto, en la Tabla 4.1 se resumen las caracteristicas operativas y de disefio
del mismo.
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Tabla 4.1. Resumen de caracteristicas operativas y de disefio del destilador flash.

Equipo de destilacion Flash T-301

Datos generales

Denominacion del equipo

Destilador flash

Funcién Eliminar el H, de la corriente de productos

Datos de operacion

Temperatura de operacion (°C) -20
Presion de operacion (kPa) 11,7
Datos de disefo
Diametro interior (m) 0,6096
Altura total (m) 3,353
Disposicion Vertical
Temperatura de diseiio (°C) -20
Presién de diseio (atm) 1
Espesor (mm) 6,35

Material de construcciéon

Acero inoxidable SS 316
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4.3.2 - Purificacion de la corriente de hidrogeno y recuperacion del
acetaldehido

Como se mencioné en el Capitulo 1, se determiné que el Hidrégeno es un componente de gran
valor, ya sea desde el punto de vista comercial o como un combustible ampliamente usado en
la industria y de gran eficiencia. Se determiné que, debido a que su mercado se encuentra en
gran auge, es conveniente comercializarlo. Para ello, se lo debe almacenar en determinadas
condiciones de presion y temperatura, las cuales se detallan en profundidad en el Capitulo 6,
donde se disefia su planta de licuacién. Para ingresar a esta subplanta, la pureza necesaria
debe ser de, al menos, 99,99 %%. Esto es debido a que se alcanzan temperaturas
extremadamente bajas (-250 °C, aproximadamente), y cualquier impureza se congelaria,
provocando dificultades operativas. Por lo tanto, se debe purificar la corriente de hidrégeno
hasta el valor indicado.

Podria pensarse que una posible opcion para la operacion de purificacion seria el uso de otro
separador flash. Sin embargo, no resulta ser una elecciéon conveniente, debido a que el
acetaldehido tiene una volatilidad relativamente alta, lo cual implicaria emplear presiones muy
altas y/o temperaturas bajas para su separacion.

Se considera que el proceso de absorcidn (Figura 4.4) es la operacidn mas conveniente puesto
que se emplea especialmente cuando el objetivo es eliminar sustancias contenidas en
corrientes gaseosas salientes de un proceso previo y se busca obtener ciertos grados de
pureza que con otros equipos no son facilmente alcanzables®.

i1

34 SUBPLANTA | 4,
LICUACION H2 |—
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Figura 4.4 - Representacion grafica del absorbedor dentro del sistema de separacion.

¥ Ref N° 1
% Ref N° 2
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Los absorbedores son dispositivos de contacto continuo de lechos rellenos, o de platos, en los
cuales se transfiere materia desde una corriente gaseosa hacia una corriente liquida. Estas
corrientes se suelen disponer en contracorriente debido a que es la operacidon con mayor
eficiencia desde el punto de vista de la transferencia de masa. El liquido, que ingresa por el
tope, se utiliza para extraer, de manera selectiva, determinados componentes de la corriente
gaseosa, mediante una transferencia entre las fases. Este liquido debe cumplir una serie de
requisitos, entre los cuales se destaca la disponibilidad, accesibilidad, no reactividad, y
selectividad para los productos a extraer.

Para que se puedan extraer estos compuestos, se debe seleccionar un liquido absorbedor que
implique una elevada solubilidad. Por la regla de “lo similar disuelve a lo similar”, se deberia
seleccionar un compuesto que presente caracteristicas similares a los solutos presentes en la
fase gaseosa. Esta corriente se compone de hidrégeno, etanol, acetaldehido, acetato de etilo, y
trazas de agua. Exceptuando al hidrégeno, todos son compuestos no polares, por lo que el
liquido a seleccionar debe contar con esta caracteristica. La primera alternativa que se
desprende del analisis es utilizar agua, debido a que cuenta con todos los requisitos expuestos
con anterioridad. Sin embargo, introducir agua al sistema en esta instancia sélo complicaria el
proceso, desde el punto de vista de la separacién. Otra alternativa es utilizar el etanol que no
reacciond, que luego sera separada en esta subplanta. Este compuesto reune todas las
caracteristicas requeridas, y ademas, no agrega componentes adicionales al sistema que
dificulten la separacion.

Por lo explicado, se propone un absorbedor al cual ingresa la corriente “3.2” por fondo y una
corriente liquida de etanol recirculada, ingresando por el tope, proveniente de uno de los
equipos de separacién posterior (Ver Seccion 4.3.4)

El etanol liquido tiene el poder de absorber tanto al etanol gaseoso como al acetaldehido y al
acetato de etilo, de tal manera de que se recuperen en mayor medida por el fondo y el
hidrégeno se obtenga con un alto grado de pureza por el tope. Sin embargo, esta recuperacién
de sustancias (o purificacién, en el caso del hidrdgeno) presentan una gran dependencia con
variables tales como la temperatura de entrada de las corrientes, la presion de operacion de la
torre o el caudal del etanol liquido por tope. Es por ello que dichas variables deben ser
analizadas con el fin de disefiar un equipo de absorcion que opere en las condiciones mas
6ptimas posibles.

La primera decision surge de analizar la influencia que ejerce la presion sobre el caudal de
etanol recirculado que debe ingresarse a la torre, de manera de obtener un determinado nivel
de pureza de la corriente “3.4”. Se presenta la Figura 4.5, en donde se exponen de manera
ilustrativa las tendencias obtenidas. Ademas, se presenta la dependencia con la temperatura
de dicha corriente.
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Figura 4.5 - Variaciéon del caudal de etanol liquido necesario en funcién de la presion del absorbedor y la
temperatura de dicha corriente.

Adicionalmente, se presenta la dependencia de la pureza del hidrégeno obtenido por el tope del
absorbedor, en funcion de estas variables (Figura 4.6).
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Figura 4.6 - Variacion de la pureza de la corriente de hidrégeno en funcién de la presion del absorbedor y la
temperatura de dicha corriente.
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Este equipo se basa en la transferencia de masa de uno o varios componentes desde la fase
gaseosa hacia la fase liquida, donde una de las limitaciones principales a esta transferencia es
la solubilidad de dichos componentes. La solubilidad indica la maxima cantidad de un
componente gaseoso que puede transferirse al liquido, en equilibrio de fases, siendo esta
propiedad una funcion, principalmente, de la temperatura y la presién. Al disminuir la
temperatura, la presion de vapor de los componentes que se quieren remover aumenta, por lo
que tendran mayor facilidad para transferirse hacia la fase liquida. Sucede el mismo efecto
cuando se incrementa la presion. De este simple analisis se desprende que en un absorbedor
siempre es conveniente operar a temperaturas bajas y presiones elevadas, de manera de
favorecer el equilibrio L-V y aumentar la velocidad de transferencia de masa entre las fases.

Sin embargo, para la eleccion de la combinacién de variables mas conveniente, se deben
examinar las limitaciones tedricas (equilibrio de fases) y tecnolégicas, asi como los costos fijos
y variables de los equipos. En esta etapa del estudio, no es posible considerar detalladamente
cuales de esos costos tienen mas relevancia, por lo que se vera en los capitulos siguientes.

De las Figuras 4.5 y 4.6, se desprende que operar a presiones altas resulta atractivo desde el
punto de vista operativo de este equipo, debido a que permite obtener mayores purezas y
menor uso de etanol liquido por el tope de la torre, en comparacion a presiones bajas. Se
observa la misma tendencia al disminuir la temperatura de operacion. También se observa en la
Figura 4.6, que en ningun caso se podria obtener la pureza del hidrégeno requerida (99,99 %).
Esto se debe, principalmente, a dos motivos: por un lado, a que la fuerza impulsora para la
transferencia de masa se vuelve cada vez menor, y se requeriria un equipo infinitamente largo
para efectuar la separacion; por otro lado, a cada par de presién y temperatura, se pueden
alcanzar, como maximo, las composiciones de equilibrio de fases. Por lo tanto, este equipo
servira para purificar al hidrégeno hasta el maximo de pureza permitida por el equilibrio,
procurando maximizar la recuperacion del acetaldehido que sale por el fondo de la torre.

Como primer criterio, se opta por operar el absorbedor a la presion de salida del destilador flash
(1 bar). Esto se fijja de esta manera porque trabajar a presiones mas altas implica la
incorporacion de un compresor de gas, y dado que este tipo de equipos aumentan la
temperatura de la corriente gaseosa, luego es necesario contar con un equipo adicional para
volver a enfriar la corriente. Como ambos equipos conllevan importantes costes energéticos y
de adquisicion, asi como los posibles riesgos por operar a altas presiones, se decide operar a 1
bar.

Esta decision no esta exenta de desventajas, debido a que implica operar a un mayor caudal
de liquido. Esto conlleva a utilizar equipos mas grandes y mayor potencia de bombeo. Como se
menciond con anterioridad, en la actual etapa de estudio no es posible evaluar el impacto en
estos factores, se analizara en capitulos posteriores.

Seleccionada la presién del absorbedor, resta escoger la temperatura del etanol y su caudal.
Esto es posible observando la Figura 4.7, la cual exhibe la relacion entre la recuperacién del
acetaldehido en la torre y el caudal de etanol por tope, a distintas temperaturas.
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Figura 4.7 - Recuperacion de acetaldehido vs. caudal molar de etanol a diferentes temperaturas del mismo.

De la Figura 4.7 se observa que al aumentar el caudal del etanol, la recuperacién del
acetaldehido por fondo aumenta. Esto se debe a que la turbulencia del liquido permite que se
aumente la velocidad de transferencia de masa. A su vez, la operacion se ve beneficiada al
exponerse a temperaturas de liquido mas bajas, dado que enfria rapidamente la corriente
gaseosa, haciendo que condense en mayor medida, favoreciendo el equilibrio y dejando casi
unicamente al hidréogeno en estado de gas.

Por otro lado, elevar la temperatura del etanol implica también aumentar su caudal para
conseguir la purificacion deseada. Es importante obtener una relacion de compromiso entre
ambos parametros, dado que una menor temperatura implica mayores costos de enfriamiento,
pero un mayor caudal implica mayores costos en bombeo y tamafio de equipo.

A pesar de que los analisis extraidos de la Figura 4.7 dan idea sobre cuales podrian ser los
valores correspondientes al caudal y la temperatura de la corriente “3.21”, no es sencillo decidir
cuales son los valores 6ptimos.

En los absorbedores, es deseable que la temperatura de la corriente liquida que ingresa por
tope sea mas fria 0, como maximo, tenga igual temperatura que la corriente gaseosa que
ingresa por fondo. De esta manera, el gas que se absorbe pasa con mayor facilidad a la
pelicula liquida favoreciendo el equilibrio. En cambio, si la temperatura de la corriente “3.21” es
mayor a la del gas, el equilibrio no se ve favorecido y se necesita un mayor caudal para obtener
la separacién requerida. Debido a que la temperatura de la corriente “3.2” se encuentra a -20
°C se toma la decisién de que el etanol reciclado ingrese a esa misma temperatura. Ademas,
llegar a esa temperatura implica la utilizacion de refrigerantes cominmente empleados en la
industria y, seguramente, mas econdmicos que los necesarios para alcanzar temperaturas aun
mas bajas.
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Con el objetivo de recuperar la mayor cantidad de acetaldehido por el fondo se analiza,
mediante la Figura 4.8, el caudal de acetaldehido obtenido por el fondo de la torre en funcién
del caudal de etanol.

160
=
2 ——o—o—=
[=]
=
=
2
5 140 4
(=1
o
=
=
L
o
0
»
o
fu]
o 120 +
=]
2
wn
<0
E
=
k=]
3
o 100 I I f I I
10 15 20 25 30 a5
Caudal molar de etanol (kmol/h)

Figura 4.8 - Dependencia de la pureza de la corriente de hidrégeno y el porcentaje de recuperacion de acetaldehido
con el numero de etapas del absorbedor.

Puede notarse de la figura, que para un cierto valor de caudal, el acetaldehido recuperado por
el fondo permanece invariante, y esto es porque se alcanzé el equilibrio. Entonces, se decide
trabajar con un caudal de 28 kmol/h de etanol recirculado, logrando asi la maxima
recuperacion de acetaldehido. Para estas condiciones operativas, la maxima pureza obtenida
para el hidrégeno es del 99,61 %, aproximadamente. En el Capitulo 6, se analizaran las
distintas alternativas posibles para purificar a esta corriente hasta la pureza requerida en el
proceso de licuefaccion.

Seleccionados todos los parametros de disefio, en el Anexo D se exhiben las corrientes en el
absorbedor.

Finalmente, en la Tabla 4.2 se exponen las caracteristicas constructivas y operativas de la torre
de absorcion.
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Tabla 4.2 - Resumen de caracteristicas operativas y de disefio del absorbedor.

Torre de absorcion T-302

Datos generales

Denominacion del equipo Torre de absorcién

Funcion Purificar el H, y recuperar el AcH presente en la
corriente de tope de V-100

Datos de operacion

Presién de operacion (kPa) 111,7

Datos de diseio

Numero de etapas 10
Inundacién (%) 37,5
Diametro interior 0,3048
Altura total (m) 3,048
Tipo Empacada

4.3.3 - Purificacion de acetaldehido

Una vez separado el hidrogeno, el siguiente equipo tiene como objetivo separar al
acetaldehido, el cual es el siguiente componente en orden de volatilidad relativa. Dado que el
acetaldehido no forma azeétropos binarios ni ternarios con los restantes componentes de la
corriente, y que a presién atmosférica presenta una diferencia en el punto de ebullicién de al
menos 50 °C con las otras sustancias volatiles (Tabla 4.3), se concluye que es factible realizar
su purificacion mediante el uso de una torre de destilacion simple (teniendo en cuenta las
reglas heuristicas).

Tabla 4.3 - Temperatura de ebullicion de compuestos puros a 1 bar.*°

Compuesto Temperatura de ebullicion (°C)
Acetaldehido 20,2
Acetato de Etilo 771
Etanol 78,37
Agua 100

“0Ref N° 3
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Previo al ingreso al destilador, se opta por unificar las corrientes de fondo del destilador flash y
la torre de absorcién, dando lugar a la corriente “3.6”; esto resulta conveniente debido a que
ambas corrientes estan enriquecidas en los mismos compuestos y es mas econdmico utilizar
un unico equipo mas grande en lugar de dos mas pequenos. El sistema de purificacion se
representa en la Figura 4.9.

Purga

35 hidrégeno

Acetaldehido
99,7 %

3.3 3.6

Figura 4.9 - Representacién grafica del sistema de purificacion del acetaldehido, incluyendo el mezclador previo y el
destilador.

Debido a que la corriente que ingresa a la torre contiene una pequefa fraccién de vapor
correspondiente al hidrogeno que no logré separarse en la etapa anterior, se trabaja en la torre
de destilacién con una purga de hidrégeno en el condensador. EI mismo se obtiene por tope
junto con el acetaldehido debido a su elevada volatilidad. Esta purga consiste en un
condensador parcial que trabaja con una temperatura tal que permita recuperar el acetaldehido
como condensado, pero que el hidrégeno permanezca como vapor para poder eliminarlo.

Una variable que necesita tenerse en cuenta antes de proceder con el disefio de la torre es la
condicién de la alimentacion. Al tener un liquido sub-enfriado como alimentacién (debajo del
punto de burbuja), el numero de platos en la zona de rectificacion disminuye pero en la zona de
agotamiento se incrementa. Ademas, se requiere mas calor en el rehervidor pero menos
enfriamiento en el condensador. Por otro lado, si ingresara una alimentacién parcialmente
vaporizada estos efectos se invierten y, para una separacion dada, las condiciones de la
alimentaciéon pueden ser optimizadas. Sin embargo, en la etapa inicial de disefio no es
conveniente proponer la vaporizacion de la corriente, debido a que la integracién energética
podria cambiar estas condiciones. Por este motivo, se decide mantener la corriente de entrada
a la torre sin modificar su condicion.
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Como una aproximaciéon al disefio de la torre, se parti6 de un método corto, el cual da un
estimativo acerca de la cantidad de platos requerida, el reflujo minimo y el éptimo plato de
alimentacion. Los métodos cortos son empleados para realizar un disefio aproximado de una
torre de destilacion. Estos métodos hacen suposiciones tales que simplifican de manera
significativa el calculo de los parametros de la torre. Sin embargo, esto los vuelve menos
exactos, por lo que sus resultados se utilizan meramente como valores semilla para luego
utilizar métodos rigurosos.

En primer lugar, se utilizé este método para poder observar la influencia que tiene la presion de
operacion de la torre sobre distintas variables operativas, con el fin de definir cual es la mas
conveniente para el disefio. En la Figura 4.10, se muestra la variacién del reflujo minimo y el
flujo de calor total a proporcionar, en el condensador y reboiler, en funcién de la presién de
operacion de la torre.
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Figura 4.10 - Variacién de a) la relacién de reflujo minima, y b) el flujo de calor total en
funcién de la presién de operacion.

Del analisis de la Figura 4.10 se desprende rapidamente que lo mas conveniente es operar a la
menor presion posible, ya que se minimiza tanto la relacion de reflujo como los requerimientos
energéticos. Esto se debe a bajas presiones la diferencia entre los puntos de ebullicién de los
compuestos y el del acetaldehido es elevada, lo que facilita su separacion, pero a medida que
la presidon aumenta, estos puntos se vuelven cada vez mas cercanos, lo que implica que su
separacion sea mas dificil. Si bien presiones menores a 1 atm son incluso mas favorables,
operar en estas condiciones implica la instalacién de un eyector para poder operar a presiones
de vacio, mientras que a la presion atmosférica no es necesario agregar ningun equipo
adicional. Por lo tanto, se opta por operar la torre a 1 atm de presion.

Una vez fijada la presion de operacion, se obtuvieron, con el método corto, los valores de
reflujo minimo y cantidad de platos minima a emplear, junto con los requerimientos de energia
estimados. Con estos valores, se procedio a disefiar la torre con el método riguroso.
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Antes de proceder con este método, fue necesario establecer un criterio sobre la relacion de
reflujo a utilizar. En general, al aumentar el reflujo, aumenta el flujo de calor en el rehervidor y
en el condensador, por lo que se aumentan los costos operativos. Por otro lado, el niumero de
etapas necesarias para la separacién decrece, por lo que la torre se hace mas corta, pero el
diametro aumenta debido al aumento de los flujos dentro de la torre. Con relaciones de reflujo
bajas, se necesitan mas etapas para lograr la separacion, y aumentan los costos fijos. Por lo
tanto, la relacion de reflujo 6ptima se determina por criterios econémicos, los cuales suelen
estar entre 1,2 y 1,5 veces la relacion de reflujo minima. Se selecciona entonces, una relacion
de reflujo de 1,2*R,;,, con el fin de minimizar los costos operativos en los equipos de
intercambio de calor de la torre.

Con el método riguroso se obtuvo el disefio de la torre que permita la separacion deseada:
obtener por tope una corriente de acetaldehido con una pureza del 99,7 % en peso. El
siguiente paso fue optimizar la torre de manera de, por un lado, cumplir con el requisito por el
tope, y por el otro, recuperar la mayor cantidad de acetaldehido posible. Para esto se presenta
la Figura 4.11, que muestra la influencia que tiene la cantidad de platos de la torre sobre la
recuperacion del compuesto deseado. Cabe destacar que todos los valores obtenidos para la
confeccion de este grafico se dieron con la alimentacién ubicada en el plato de alimentacién
optima, segun se obtuvo en el método corto.
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Recuperacion de acetaldehido (%)
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Figura 4.11 - Variacion de la recuperacion de acetaldehido en funcién del nimero de platos en la torre.

Se observa que la maxima recuperacion posible, para las condiciones propuestas, se obtiene
para 13 platos, con una recuperacion del 99,96 %, aproximadamente. Por lo tanto se decide
dejar esta cantidad fija.

Con la torre disefiada, se obtiene la variacion de la temperatura y la composicion de las
especies dentro de la misma. Se muestran estos resultados en las Figuras 4.12 y 4.13,
respectivamente.
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Figura 4.12 - Perfil de temperaturas de la torre T-303.

En la Figura 4.12 puede observarse que la temperatura dentro de la torre varia desde 76,7 °C
hasta 20,4 °C (temperaturas del reboiler -plato “0™- y condensador -plato “14-,
respectivamente). Cuando la mezcla ingresa a la torre (plato 5), el componente volatil se
evapora y asciende hacia el tope, mientras que los compuestos menos volatiles descienden
como liquido hacia el fondo. Conforme se asciende en la torre las mezclas L-V en cada uno de
los platos estaran mas enriquecidas en acetaldehido. Debido a que su punto de ebullicion es
mucho menor que el de los demas compuestos, a mayor pureza de acetaldehido en el plato,
menor sera su temperatura, hasta finalmente alcanzar la temperatura de condensacion por el
tope de la torre.

Fraccion masica

@ Acetaldehide @ Etanol Acetato de etilo @ Acetaldehido @ Etanol Acetato de etilo
1,00 - 1,00 -
0,75 H @ 0,75 H
2
(77}
<
0,50 H £ 050 H
=
k=]
8
0,25 + 8 025 -4
e
0,00 e : : \:\’*f — 0,00
1} 2 4 6 8 10 12 14 0
NUmero de plato NUmero de plato

(a) (b)
Figura 4.13 - Perfiles de concentracién dentro de la torre de destilacion T-303 para cada componente en las
fases a) liquido y b) vapor.
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Como puede observarse en la Figura 4.13, desde del plato de alimentacion hacia el tope se
tiene la zona de rectificacion, zona donde se tienen platos con composiciones altas del
compuesto mas volatil -acetaldehido-, mientras que en la zona inferior al plato de alimentacién
la zona de agotamiento donde la composicion es alta en componentes menos volatiles. Esto se
corresponde con el perfil de temperaturas mostrado en la Figura 4.12, donde se tienen las
menores temperaturas en la zona de enriquecimiento y las mayores en la zona de agotamiento.

Finalmente, se presenta la configuracion para la torre disefiada, en la Tabla 4.4.

Tabla 4.4 - Resumen de caracteristicas operativas y de disefio del destilador de acetaldehido.

Torre de destilacion T-303

Datos generales

Denominacién del equipo Torre de destilacion

Funcion Purificacion del Acetaldehido al 99,7% en masa
RESUMEN DE LA COLUMNA

Presion de operacion (atm) 1

Namero de platos 13

Temperatura del condensador (°C) 20,4

Carga térmica del condensador (kW) 408,6

Temperatura del reboiler (°C) 76,8

Carga térmica del reboiler (kW) 731,5

Diametro interior (m) 0,762

Altura total (m) 7,31

Reflujo molar 0,486

Recuperacion de acetaldehido (%) 99,96

Plato de alimentacion 5
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4.3.4 - Purificacion de etanol y de acetato de etilo

Una vez obtenido el acetaldehido, la corriente “3.9” debe someterse a una posterior etapa de
separacion y de esta manera obtener, por un lado, el etanol a recircular en el sistema vy, por otro
lado, el acetato de etilo con la pureza comercial previamente especificada. Esta corriente esta
compuesta por etanol, acetato de etilo, agua y trazas de acetaldehido, siendo etanol el
componente mayoritario.

Como se explico en el apartado anterior, la separacion del acetaldehido respecto de los demas
componentes no representa un inconveniente, por lo que no se tiene en cuenta su efecto en el
analisis que sigue. El principal problema que se presenta a la hora de purificar esta corriente es
que la mezcla etanol - acetato de efilo - agua presenta azeo6tropos de minima temperatura,
tanto binarios como ternarios. Esto implica una dificultad a la hora de separarlos dado que no
es posible hacerlo con una unica torre de destilacion, sino que deben adoptarse distintas
alternativas, basandose en las normalmente utilizadas en la industria, para separar mezclas
azeotropicas: destilacion extractiva, destilacion azeotropica, entre otras.

Dado que la composicién de agua en esta corriente es muy baja en proporcion a los demas
componentes (menor al 1 %), se asume que no se encuentra en la cantidad suficiente como
para interferir en la separacion. Por lo tanto, se optd por considerar a la corriente de estudio
como si fuera un sistema binario constituido por etanol y acetato de etilo. Esto permite trabajar
con los diagramas de equilibrio L-V para esta mezcla binaria, simplificando notoriamente el
analisis. Cabe destacar que esta suposicidn no es completamente valida debido a que los
demas compuestos mencionados aun conforman la mezcla y pueden inferir de cierta manera
sobre sus caracteristicas, como lo son las temperaturas de los puntos de burbuja y rocio. Sin
embargo, la suposicion sirve como una primera aproximacion al disefio de los equipos de
separacion involucrados.

Se sabe, también, que estos puntos azeotropicos son muy sensibles a la presién. La Figura
4.14 muestra los equilibrios de fases para la mezcla binaria Etanol-Acetato de Etilo a diferentes
presiones.

oc)

Temperatura (

Equilibrio de fases Etanol-Acetato a 1 bar Equilibrio de fases Etanol-Acetato a 10 bar

-
=
|

o
o

Temperatura (2C)

0 04 0,6

Fraccién molar acetato de etilo

Fraccion molar acetato de etilo

a) b)

142




Equilibrio de fases Etanol-Acetato a 15 bar
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Figura 4.14 - Equilibrio liquido-vapor para el binario Etanol-Acetato de Etilo a presiones de a) 1 bar, b) 10 bary c) 15
bar.

Aprovechando el efecto que tiene la presion sobre el punto azeotropico de la mezcla*', se
propone separar los compuestos mediante dos destilaciones sucesivas a distintas presiones,
empleando ademas un reciclo desde la segunda torre hacia la primera. Esto se conoce como
Pressure Swing Distillation, o destilacion por cambio de presion. En la Figura 4.15 se muestra
un diagrama tecnoldégico del sistema de separacién propuesto.

3.14

3.9

Acetato
315 e etilo
99 9

Figura 4.15 - Representacion gréfica del sistema de purificacion de etanol y de acetato de etilo, incluyendo el reciclo.

La operacion se inicia en la corriente “3.9”, la cual ingresa a la primera torre de destilacién, que
trabaja a 1 bar de presion. Dicha corriente contiene una composiciéon molar de etanol y acetato
del 96 % y 3 % respectivamente. A esta presion, el equilibrio binario predice un azedtropo para
una composicion de acetato del 55 % molar aproximadamente, por lo que el punto de
operacion correspondiente a la corriente “3.9” se encuentra situado a la izquierda del mismo.
Dado que es un azeodtropo de minima, se espera obtener por el tope de la torre una mezcla con
composicion azeotropica y en el fondo el componente menos volatil, en este caso el etanol.

“1 Ref N° 4
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Obtener por tope la composicion azeotropica implicaria infinitas etapas de equilibrio. Es por ello
que se decide disefiar una torre que obtenga una corriente de salida con una composicién
cercana a la azeotrépica. El valor fijado de composicion de acetato de etilo en el tope fue del 48
% molar. Asimismo, por el fondo se fija una pureza de etanol del 99 % en masa, que luego se
utiliza para recircular a la torre de absorcion T-302, y al reactor. Mas adelante en esta seccién
se detalla el efecto que tiene esta pureza sobre el desempefo operativo de estos equipos.

Luego, la corriente de tope de la primera torre se presuriza hasta 15 bares, debido a que la
segunda torre opera en esas condiciones. A esta presién, la composicidbn azeotropica
corresponde a un 30 % molar de acetato de etilo, aproximadamente. Se elige
convenientemente esta presion gracias a que la composicion de la corriente “3.10” se
encuentra a la derecha del azeétropo, permitiendo separar por fondo acetato de etilo de alta
pureza y por el tope una mezcla con la nueva composicion azeotrépica.

Como el requerimiento es comercializar el acetato de etilo al 99 % en peso, este es el
parametro de disefio que se fija en el fondo de la torre, mientras que para el tope se fija una
composicion de acetato del 37 % molar. Luego, como la corriente “3.13” aun contiene parte del
acetato en conjunto con el etanol, se recircula a la primera torre, de manera de maximizar la
recuperacion del acetato a la salida del proceso.

Este esquema permite separar la mezcla que presenta el azedtropo de una manera sencilla, sin
incurrir en equipos costosos ni la necesidad de incluir compuestos adicionales al sistema.

4.3.4.1 - Diseno y optimizacion de las torres

A la hora de disefiar este sistema de separacion, la primera dificultad que aparece es la
presencia del reciclo entre las torres. Esto implica que no se puede analizar cada torre por
separado, sino que se las debe considerar en conjunto. Por lo tanto, no es posible utilizar el
mismo razonamiento utilizado para el disefio de la torre de purificaciéon de acetaldehido.

Para obtener el disefio 6ptimo, entonces, se procedié de la siguiente manera: se analizo el
efecto que tienen el niumero de platos, el plato de alimentacion y la relacion de reflujo sobre el
flujo de calor total involucrado en los condensadores y reboilers. Los criterios seleccionados
son, por un lado, minimizar el calor requerido, y por el otro, maximizar la recuperacion de
acetato de etilo.

En primer lugar, para comenzar con el andlisis, fue necesario contar con un valor semilla que
permita que la resolucién numérica de estas torres alcance la convergencia. De manera
iterativa, se obtuvo la siguiente configuracion para ambas torres (Tabla 4.5):
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Tabla 4.5 - Valores semilla utilizados para la optimizacion de las torres.

Torre 1 (T-304) Torre 2 (T-305)
Numero de platos 15 8
4 (reciclo)
Plato de alimentacion 4

9 (alimentacion)

Relacién de reflujo 5.054 0.431

Para optimizar estas torres, como se menciond, se busca minimizar los requerimientos
energéticos y maximizar la recuperacion de acetato de etilo. En primer lugar, se analizé la
influencia que tiene la cantidad de platos de las torres sobre estas variables. Se procedio de la
siguiente manera: se fij6 la relacién de reflujo y los platos de alimentacién de la primera torre
con los valores semilla, y lo mismo con la segunda, fijando también el nimero de platos. Luego,
se varié la cantidad de platos en esta torre y se registro el calor total requerido en ambas torres.
De forma analoga, se realizé el mismo procedimiento, pero ahora variando la cantidad de
platos de la segunda torre, con la primera fija. En la Figura 4.16 pueden observarse los
resultados obtenidos.

Flujo de calor total (kW)
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1450 - | | 2 1300 4 |
| 1 1 1 I L I I
12 13 14 15 16 8 9 10
Numero de platos torre T-304 Numero de platos torre T-305

(a) (b)
Figura 4.16 - Variacion del flujo de calor total en el sistema de destilacion en funcién del nimero de platos
para la torre a) T-304 y b) T-305.

Como se puede observar en la Figura 4.16, el flujo de calor total disminuye al aumentar la
cantidad de platos de las torres. Esto se debe a que se aumenta el tiempo de contacto entre las
fases liquido-vapor dentro de la torre, por lo que también aumenta la velocidad de transferencia
de masa. Entonces, para alcanzar el mismo grado de separacion, se reducen los
requerimientos energéticos en los equipos de intercambio de calor en la torre. Los resultados
muestran que, para un cierto nimero de plato, esta variaciéon deja de ser significativa. por lo
que no es conveniente superar este valor. Se selecciona, entonces, una cantidad de 15y 10
platos para las torres T-304 y T-305, respectivamente.
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En cuanto a la recuperaciéon de acetato, se puede concluir que esta variable no tiene un efecto
significativo sobre ella, como se puede observar en la Figura 4.17. Los porcentajes de
recuperacion se obtuvieron, para todos los casos, entre el 83-84 %, por lo que no es sensible
ante cambios en el numero de platos.
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Figura 4.17 - Variacién de la recuperacion de acetato de etilo en el sistema de destilacion en funcién del
numero de platos para la torre a) T-304 y b) T-305.

Siguiendo con el razonamiento anterior, ahora, con la cantidad de platos fijas, se varia la

relacion de reflujo en las torres. Los resultados obtenidos para el flujo de calor total se
muestran en la Figura 4.18.
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Figura 4.18 - Variacion del flujo de calor total en el sistema de destilacién en funcién de la relacion de
reflujo para la torre a) T-304 y b) T-305.
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Los resultados de la Figura 4.18-a) muestran que, con el incremento en la relacion de reflujo en
la torre, el flujo de calor total disminuye hasta alcanzar un minimo, y luego aumenta. Esto es
porque, con este aumento, el flujo de liquido dentro de la torre a presion atmosférica (T-304) se
incrementa, haciendo que el de la torre presurizada (T-305) disminuya. De esta manera se
minimizan los requerimientos en los equipos de las torres. Esto se da hasta cierto valor de la
relacién de reflujo, en donde el flujo de liquido se vuelve tan alto que implica que el reboiler de
la torre a presion atmosférica se vea mas exigido. Se puede analizar el mismo efecto
observando la Figura 4.18-b), pero se encuentra menos marcado que en la primer torre. Se
selecciona entonces una relacion de reflujo de 3,4 para la torre T-304 y 0,4 para la T-305, de
manera de minimizar los requerimientos de energia en ambas torres.

Analogamente al caso anterior, se obtuvo que la recuperacion de acetato a la salida no es
sensible ante esta variable, por lo tanto no se la considera para el analisis.

Una vez definidas la cantidad de platos y la relacion de reflujo en las torres, resta analizar la
influencia que tiene el plato de alimentacion sobre el flujo de calor total. En las Figuras 4.19 y
4.20 se muestran los resultados obtenidos.
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Figura 4.19 - Variacion del flujo de calor total en el sistema de destilacién en funcién del plato de
alimentacion para la torre T-304.
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Para analizar esta tendencia, primero fue necesario fijar el plato de alimentacion de la corriente
a recircular,”3.14”, y luego variar el plato de alimentacion de la corriente de entrada,”3.9”. Se
sabe que la composicién de la corriente recirculada es la misma que abandona la torre T-305
por el tope, con la composicién azeotrépica a 15 bar. La fraccion molar de acetato en esta
corriente es mayor que la correspondiente a la corriente de ingreso al sistema, por lo que debe
entrar en un plato de alimentacién mas elevado en la torre. Se varid, entonces, la posicién de
esta alimentacion entre los platos dos a cinco, mientras que para la corriente de entrada, entre
los platos siete a doce (Figura 4.19). Como puede observarse, se obtuvo nuevamente un
minimo en el requerimiento energético en la torre, entre los platos tres y cuatro para la corriente
recirculada, y entre los platos 9 y 10 para la corriente de entrada al sistema. Esto se debe a
que, en sus respectivos platos, la composicion que se tiene en la torre para los flujos de liquido
y vapor es similar a lo que ingresa. De esta manera, las corrientes internas no se diluyen, y se
aumenta la eficiencia de la separacion, minimizando los requerimientos de energia. Se
seleccionan, entonces, los platos tres y nueve para el ingreso de las corrientes de
recirculacion y de entrada al sistema, respectivamente.

Observando la Figura 4.20, se concluye que lo mas conveniente es introducir la alimentacion
de la torre T-305 cerca del tope, por el mismo motivo expuesto y analizado para la torre T-304.
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Flujo de calor total (kW)

Plato de alimentacion torre T-305

Figura 4.20 - Variacion del flujo de calor total en el sistema de destilacién en funcion
del plato de alimentacion para la torre T-304.

Finalmente, se presentan los perfiles de temperatura y composicion dentro de las torres, en las
Figuras 4.21, 4.22 y 4.23.
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Figura 4.21 - Perfil de temperaturas de las torres a) T-304 y b) T-305.

Como puede observarse en la Figura 4.21 , los perfiles de temperatura tienen la forma
esperada para una torre de destilacion, siguiendo el mismo razonamiento que se explicé en la
seccion anterior. Los platos de los extremos corresponden, respectivamente, al condensador y
al reboiler.

A simple vista puede notarse que el rango de temperaturas de trabajo de ambas torres no
coincide exactamente con el rango de temperaturas de los respectivos equilibrios L-V para el
binario etanol- acetato de etilo (Figura 4.14), sino que se tienen temperaturas un tanto
menores. Esto se debe a que los equipos se simularon con la mezcla de todos los
componentes presentes, los cuales interactian con los compuestos de interés, lo cual implica
que la mezcla se comporte de una manera distinta a la esperada. Sin embargo esta suposicién
fue valida para poder disefiar preliminarmente los equipos de separacién, con los criterios
adecuados mencionados anteriormente. En caso de que se desee continuar con el proyecto se
debe profundizar el andlisis de esta mezcla para predecir exactamente su comportamiento y
poder tener un mejor desempefio operativo.
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Figura 4.22 - Perfiles de concentracion dentro de la torre de destilacién T-304 para cada componente en las
fases a) liquido y b) vapor.
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Figura 4.23 - Perfiles de concentracion dentro de la torre de destilacion T-305 para cada componente en las
fases a) liquido y b) vapor.

Se observa en las Figuras 4.22 y 4.23 que el comportamiento es el esperado para las
composiciones dentro de la torre. Cabe destacar que sélo se graficaron las composiciones de
acetato de etilo y etanol, debido a que los demas componentes sélo se obtuvieron en trazas.

En las Tablas 4.6 y 4.7 se detallan los parametros de disefio de cada una de las torres.

Tabla 4.6 - Resumen de caracteristicas operativas y de disefio del destilador de etanol.

Torre de destilacion T-304
Datos generales
Denominacion del equipo Torre de destilacion
Funcion Purificacién de Etanol al 99% en masa
Resumen de la columna
Presién de operacion (atm) 1
Numero de etapas 15
Temperatura del condensador (°C) 64,7
Temperatura del reboiler (°C) 77,9
Flujo de calor del condensador (kW) 516,3
Flujo de calor del reboiler (kW) 476,8
Diametro interno (m) 0,762
Altura total(m) 6,096
Reflujo molar 3,4
Plato de alimentacion (principal) 9
Plato de alimentacion (recirculacion) 3
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Tabla 4.7 - Resumen de caracteristicas operativas y de disefio del destilador de acetato de etilo.

Torre de destilacion T-305
Datos generales
Denominacion del equipo Torre de destilacién
Funcién Purificacion del Acetato de Etilo al 99% en masa
Resumen de la columna
Presién de operacion (atm) 15
Numero de etapas 10
Temperatura del condensador (°C) 158,3
Temperatura del reboiler (°C) 187,2
Flujo de calor del condensador (kW) 70,0
Flujo de calor del reboiler (kW) 125,3
Diametro interno (m) 0,4572
Altura total(m) 3,585
Reflujo molar 0,4
Recuperacion de acetato (%) 84,0
Plato de alimentacion 2

Finalmente, en el Anexo D se presentan las propiedades de todas las corrientes involucradas
en el sistema de separacién propuesto.

Como se menciond anteriormente en esta seccion, la pureza seleccionada en el fondo de la
torre de destilacién de etanol, T-304, se fij6 en un 99 % en masa. Esto, para poder mantener
una pureza cercana a la del etanol utilizado como materia prima (99,99 % en masa), ya que
luego parte de esta corriente se debe recircular para mezclarse con la alimentacion fresca,
previo a la entrada del reactor. Es importante que la composicion de la corriente de ingreso al
reactor se encuentre lo mas cercana a la de disefio, correspondiente a la del etanol fresco.
Como se detallé en profundidad en el Capitulo 3, la produccion de acetato de etilo se obtuvo
bajo una serie de suposiciones que soélo son validas si se opera en el punto de operacion
obtenido en bibliografia. Esto se debe a que no se contdé con expresiones cinéticas que
permitan cuantificar la produccion de este compuesto. Por lo tanto, no es posible analizar cual
es la influencia que tiene un cambio en la pureza de la corriente de entrada de etanol sobre
esta variable, ya que se estaria realizando un error debido al apartamiento del punto de
operacion.
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De la torre de destilacion T-304 sale por el fondo una cantidad de 3238,8 kg/h de etanol con
una pureza del 99 % en masa. De aqui, aproximadamente el 51,5 % se envia hacia la torre de
absorcion T-302, mientras que el restante se envia al reactor para mezclarse con la corriente
de etanol fresco. Luego de la mezcla, la composicion de la corriente que posteriormente
ingresa al reactor, “1.2”, es del 99,5 %, aproximadamente. Si bien hay una disminucién en la
pureza, se considera que no hay un cambio sustancial en cuanto al valor anterior, por lo que se
decide continuar con el analisis, considerando que el reactor disefiado en las condiciones del
Capitulo 3 sigue siendo adecuado, y que su corriente de salida es la misma. En etapas
posteriores del disefo, se deberia volver a disefiar el reactor con esta nueva pureza obtenida, y
volver a iterar hasta encontrar la solucién final. Sin embargo, dado que se trata de una etapa de
prefactibilidad para el disefio, la estimacion del tamano de los equipos y las corrientes
involucradas tienen un error asociado considerable. Por lo tanto, se decide no volver aiterar y
se continla con los equipos y corrientes contempladas hasta ahora para el analisis.
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CAPITULO V

INTEGRACION ENERGETICA
Y EQUIPOS AUXILIARES



5.1 - Objetivos

=> Analizar la posibilidad de integracién energética.
- Disefar la red de intercambio de calor y estimar las areas de transferencia de calor.
-> Disefar/seleccionar los sistemas auxiliares de calentamiento y/o enfriamiento.

=> Definir y seleccionar los equipos auxiliares requeridos en el proceso.

5.2 - Introduccion

El aumento en los costos de la energia y una conciencia cada vez mayor puesta al cuidado del
medio ambiente y a la sustentabilidad, llevan a la inquietud por parte de las industrias por
aplicar métodos eficientes para reducir el consumo de energia en las operaciones.

Muchos algoritmos han sido desarrollados con el objetivo de disminuir los consumos de
servicios auxiliares dentro de una linea de procesos productivos. Uno de estos métodos, es la
denominada integracion energética, la cual consiste, en primera instancia, en disefiar redes de
intercambio de energia tal que las corrientes del proceso que se desean enfriar lo hagan
mediante las corrientes del mismo proceso que deben ser calentadas, y viceversa. La
integracién energética constituye una poderosa herramienta que encierra un procedimiento
termodinamico bien estructurado para una optimizacion técnico-econdmica de cada red de
intercambio de calor. Ademas, busca aprovechar cantidades de energia disponibles en algun
punto del proceso para abastecerse, por ejemplo, el calor que se retira de las corrientes
calientes, se lo puede utilizar para precalentar la alimentaciéon del horno y, de esta manera,
requerir menor energia calorica.

Por su parte, la integracion energética de procesos tiene su fundamento en la Primera y
Segunda Ley de la Termodinamica, y constituye una etapa fundamental en el disefio de una
nueva planta o en la optimizacién de una ya existente, haciendo énfasis en el uso eficiente de
la energia y la reduccion de los efectos medioambientales.

Actualmente, en bibliografia se reportan distintos métodos de integracion energética para lograr
el mismo objetivo. Entre ellos se destacan los métodos heuristicos y métodos termodinamicos y
estos ultimos pueden ser clasificados en:

-> Métodos basados en el analisis de la Primera Ley (Tecnologia Pinch, Métodos basados
en la Programacion Matematica).

-> Métodos basados en el analisis de la Segunda Ley (Analisis Exergético).

-> Métodos basados en la combinacion del analisis econdmico y la Segunda Ley (Analisis
Exergoeconémico).
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Por supuesto, para la aplicacion de estos métodos es primordial que el proceso cuente con
corrientes cuya energia esté siendo desaprovechada.

En el presente trabajo se utilizara el Método Pinch, que sera explicado a posteriori.

5.3 - Integracion energética: Método PINCH

Como se mencioné anteriormente, la integracion energética permite optimizar el uso de los
recursos energéticos destinados al intercambio de calor en la planta. Se basa en el intercambio
de calor entre las propias corrientes del proceso, las que deben ser calentadas (corrientes frias)
y otras enfriadas (corrientes calientes); y, de esta forma, se minimiza el uso de fluidos
auxiliares, los cuales representan un mayor costo energético.

Para una exitosa integracion energética, se deben considerar los siguientes puntos:

-> Las corrientes a ser enfriadas deben estar a mayor temperatura que las corrientes a ser
calentadas.

-> La diferencia de temperatura entre ambas corrientes debe ser lo suficientemente alta
como para permitir una alta tasa de intercambio de calor.

=> Se debe considerar el calor que puede entregar/remover cada corriente. En caso de no
ser suficiente para lograr la temperatura deseada, la diferencia debe ser suministrada
por una corriente auxiliar.

Para facilitar la integracion se utiliza el Método PINCH. Este presenta una metodologia a seguir
para el analisis sistematico de los procesos quimicos, permitiendo el calculo de los
requerimientos minimos de energia externa y la minima cantidad de intercambiadores
necesarios; posteriormente, la red de intercambio de calor propiamente dicha debera ser
disefiada y optimizada mediante la comparacion con los requerimientos minimos.

Los pasos a seguir se detallan a continuacion:

- lIdentificacién de las corrientes de proceso que seran tenidas en cuenta para la
integracion energética;

Descripcion de las condiciones de operacion de cada una de ellas;

Clasificacion de las corrientes seleccionadas en “frias” y “calientes”;

Eleccidon del valor de la minima diferencia de temperaturas entre las corrientes que
intercambiaran energia entre si;

=> Armado de la curva compuesta combinada.

v

156



5.3.1 - Definicion de corrientes calientes y frias de proceso

Se denomina corrientes calientes y corrientes frias a aquellas que deben ser enfriadas y
calentadas, respectivamente. En la figura del Anexo C se observa el diagrama de proceso junto
con la denominacién para cada corriente.

A continuacion, en la Tabla 5.1 se detallan las corrientes frias y calientes correspondientes a la
planta, junto a su cambio de temperatura y entalpia.

Tabla 5.1. Corrientes consideradas para integracién energética.

CORRIENTE (SEGUN Temperaturade  Temperatura de

DlAﬁiﬁn#:)DE CORRIENTE " '~ C] Salida [°C] AT (°C) AH (kW) CP (KW/°C)
CORRIENTES FRIAS
1.2 F1 78,05 78,12 0,07 923,6 13.194,0
1.4 F2 91,1 285,0 193,9 4245 2,2
T-303 (R) F3 75,8 76,6 0,8 726,4 919,5
T-304(R) F4 77,8 77,9 0,2 476,4 2802,6
T-305(R) F5 182,9 187,2 43 125,2 291
CORRIENTES CALIENTES
22 c1 280,3 -20,0 -300,3 -1496,7 5,0
3.8 c2 20,4 8,0 12,4 7.9 0,64
3.15 C3 187,2 20,0 -167,2 -18,0 0,11
3.20 C4 77,9 -20,0 -97,9 -114,2 1,2
T-303(C) C5 20,8 20,4 -0,4 -408,8 1021,9
T-304(C) C6 69,7 66,8 -2,9 -515,9 176,7
T-305(C) c7 161,4 159,8 -1,6 -69,9 43,7

Algunas aclaraciones:
-> Nomenclatura:

(R) indica que la corriente pertenece al reboiler de la torre de destilacion
correspondiente

(C) indica que la corriente pertenece al condensador de la torre de destilacion
correspondiente

- La corriente 1.2 (F1) resulta de la mezcla de la alimentacién de etanol fresco (99,9 %)
con el reciclo de etanol (99 %), proveniente de la subplanta de separacion. La
alimentacién ingresa a la planta en las mismas condiciones que abandona la planta de
produccién de bioetanol, es decir, a 1 atm de presion y en estado de liquido saturado.
De la misma forma, la corriente recirculada de la subplanta de separacién también
ingresa como liquido saturado a la misma presiéon. Luego de mezclarse, ingresan
directamente a un vaporizador.
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- Respecto al acondicionamiento de productos:

Hidrégeno (corriente 3.4): sale a -18,2 °C por el tope del absorbedor. Dado que luego
ingresard a la subplanta de licuacién, es conveniente que permanezca a esta
temperatura, por lo que no se la considera para el analisis energético.

Acetaldehido (corriente 3.8 - C2 -): sale como liquido saturado del condensador de su
respectiva torre de destilacion. Debido a su bajo punto de ebullicion (20 °C) y su alto
grado de inflamabilidad, es necesario acondicionarlo para su posterior almacenamiento.
Para un almacenamiento seguro del producto se decide enfriar esta corriente hasta 8
°C, segun bibliografia consultada*?. Es necesario que el deposito donde se almacene se
encuentre refrigerado a esta temperatura, puesto que la temperatura ambiente en la
localidad, en promedio durante el afio, es mayor a la temperatura de ebullicién del
compuesto.

Acetato de etilo (corriente 3.15 - C3 -): también abandona el proceso en estado de
liquido saturado, pero lo hace a la presién de operacion de su respectiva torre de
destilacion, 15 bares. Para su acondicionamiento no soélo es necesario reducir su
temperatura, sino también despresurizar. Se encontr6** que la temperatura de
almacenamiento 6ptima para este compuesto es de 20 °C aproximadamente, a presion
atmosférica. La secuencia de pasos seleccionada es, primero enfriar, y luego
despresurizar. Esto se debe a que en las condiciones que abandona la torre, como
liquido saturado, no podria ingresar a una valvula reductora de presion, ya que a la
salida se tendria una mezcla liquido-vapor, que afectaria su funcionamiento.

5.3.2 - Eleccion de la minima diferencia de temperaturas (ATmin)

En un intercambiador de calor, una corriente caliente no puede ser enfriada por debajo de la
temperatura de entrada de la corriente fria como tampoco una corriente fria puede calentarse
por arriba de la temperatura de entrada de la corriente caliente. En todo momento, debe existir
una diferencia de temperatura entre ambas corrientes a fin de promover la transferencia de
calor. En funcién de dicha diferencia de temperatura, la tasa de intercambio de calor sera
mayor o0 menor.

La ATmin se define como la fuerza impulsora minima necesaria en un intercambiador de calor.
Segun la bibliografia consultada*, se sugiere que el valor adecuado de ATmin debe ser de
10-20 °C para industrias de procesos quimicos. Durante el desarrollo del informe se utilizan
valores de ATmin que se correspondan con el rango mencionado. Es posible utilizar valores
inferiores, sin embargo, implica intercambiadores y caudales mas grandes.

“2 Ref. N° 1
43 Ref. N° 2
4 Ref. N° 3
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5.3.3 - Construccion de la curva compuesta

Las graficas de temperatura-entalpia se conocen como curvas compuestas y se usan para
establecer objetivos energéticos. Las curvas compuestas son perfiles de temperatura (T) y
entalpia (H) que muestran la disponibilidad de calor (curva compuesta caliente) y la demanda
de éste en el proceso (curva compuesta fria), juntos en una representacion grafica (Figura 5.17).
Cada curva esta conformada por diferentes segmentos de pendiente m - Cp (producto de la
masa por la capacidad especifica) que corresponden a cada una de las corrientes
consideradas para el anadlisis. Este producto se obtiene con el cociente entre la diferencia de
entalpia y la diferencia de temperatura de cada corriente. Es necesario aclarar en este punto
que, dado que se decidio integrar a las corrientes de las torres de destilacion, el valor de m.C,
calculado se calcula de la misma manera. Esto no es correcto desde el punto de vista tedrico,
ya que estas corrientes intercambian calor latente, y en el caso ideal lo hacen a temperatura
constante. Sin embargo, dado que tienen un cierto cambio en su temperatura, se decide
calcular un m.C, *ficticio”, que considere a esta corrientes como si intercambiaran calor
sensible.

200 -

Temperatura (°C)

—— Corrientes calientes

(—— Corientes frias
1 1 I |

=
(]
>

" 3 PR |
4x10 5x10

=
(=

s
=

Entalpia (kW)

Figura 5.1 - Curva compuesta obtenida para el analisis Pinch.

Para la construccion de las curvas compuestas se utilizé el software Hint*®, el cual, ademas,
proporciona una sugerencia para la integracion energética. En base a ello, el programa entrega
un resultado respecto al minimo numero de intercambiadores de calor necesarios y a los
requerimientos energéticos, tanto para calentar como para enfriar aquellas corrientes que no se
pueden integrar. Para obtener esta curva compuesta se fijé un valor de AT=10 °C.

“Ref. N° 4
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Una vez finalizada la integracién propuesta en este capitulo, se compararon estos
requerimientos energéticos obtenidos con los que informa el software y se extrajeron
conclusiones.

5.3.4 - Red de intercambiadores de calor

5.3.4.1 - Introduccion

Los equipos de intercambio de calor pueden ser clasificados de diversas formas; entre las mas
comunes se encuentran:

Clasificacion de acuerdo al tipo de contacto:

-> de contacto directo
-> de contacto indirecto

- lasifi ion r los m nism Transferenci lor:

-> Conveccion en una sola fase, forzada o libre;
=> conveccion con cambio de fase, forzada o libre (ebullicion o condensacion);
-> Combinacién de conveccién y radiaciéon

Clasificacion de acuerdo a la disposicion de fluidos:

=> En intercambiadores de calor de paso unico:
=> Flujo en paralelo
- Flujo cruzado
=> Flujo en contracorriente

=> Intercambiadores de calor de pasos multiples

Clasificacion de acuerdo al tipo de construccion:

= Doble tubo
=> Tubos y coraza
- Placas empacadas (PHE)

El disefio de estos equipos es una tarea compleja que requiere del conocimiento de diferentes
factores y del analisis y determinacién de una gran cantidad de variables. Algunos de los
factores a tener en cuenta son la cantidad de calor a intercambiar, fluidos participantes,
caudales de fluidos, etc.

En este trabajo no se abordara el disefio detallado de los equipos de intercambio de calor pero
si se detallaran las variables operativas de cada uno de ellos y se determinara el tipo de
intercambiador mas favorable. Para ésta eleccion se utilizaran los criterios presentados en la
Tabla 5.2.
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Tabla 5.2 - Comparacién entre intercambiadores de calor.

DOBLE TUBO

TUBOS Y
CORAZA

PHE

Aplicaciones

Especialmente
disefiado para
calentamiento o
enfriamiento de
productos con
baja-media viscosidad.
Para fluidos con
particulas en
suspension. No hay
riesgo de atasco.

Como
rehervidores,
condensadores o
intercambiadores,
tanto de liquidos
como vapores

Intercambio de calor entre liquidos
cuyas temperaturas son similares
Muy utilizado en la industria alimenticia.

Observaciones

Son menos propensos
a las fugas de gases
que los de tubo y
coraza (incluso a altas
P).

Utiles cuando el calor a
intercambiar es menor o
igual a 250 kW.
Utiles cuando las
corrientes tienen una
gran diferencia de
presion entre ellas.

En procesos sin
cambio de fase
pueden manejar
hasta 3.500 kW

*Permiten altos coeficientes de
intercambio de calor
*Aptos para trabajar con fluidos
Viscosos
*Generalmente no admiten vapores

Costos basicos

Bajos

Altos

Bajos

Mantenimiento

Facil limpieza al poder
desmontar los tubos
bridados

Facil limpieza
quimica por la
coraza y aceptable
0 pobre por los
tubos; es casi
imposible la
limpieza mecanica.

Facil acceso para inspeccion, limpieza
quimica y manual y para reemplazo de
partes.

Aspectos a
comparar

Limitaciones de
espacio y peso

No requieren de gran
espacio debido a que
se pueden instalar
como tuberias en

Requieren un
espacio
considerable para
su instalacion y un
amplio espacio

Bajo peso y ocupan poco espacio.

paralelo. para
mantenimiento
AT’"i". entre Hasta 5°C Hasta 5°C Hasta 1°C
fluidos
con sin
empacaduras empacaduras

T maxima de operacién (°C) Depende del material -200 a 700 -40 2180 -200 a 980

de construccion
Presion max de operacion (kPa) Depende del material 35.000 3.000 35.000

de construccion
Sup. de intercambio de calor (m?) 10a20 5a 1.000 1a1.200 hasta 10.000
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5.3.4.2 - Diseno

Una vez obtenidos los valores estimados de requerimientos minimos (de enfriamiento y
calentamiento) y del minimo numero de intercambiadores, se puede disefiar la red de
intercambiadores. Este disefio se lleva a cabo utilizando el “Método de disefio pinch”. La
aplicacion de este método permite el disefio de una red que cumple con los objetivos
energéticos dentro de limites practicos. El método incorpora dos partes fundamentales:

1. Reconoce la region del Pinch (Figura 5.1) como la parte con mas restricciones y, por lo
tanto, comienza el disefio desde este punto, moviéndose hacia fuera.
2. Permite escoger entre varias opciones de acoplamiento entre corrientes.

El disefio de la red estudia qué corriente caliente puede acoplarse con alguna corriente fria
mediante la recuperacién de calor. Cada acoplamiento lleva una corriente a una temperatura de
salida.

Como el punto Pinch divide el sistema de intercambio de calor en dos regiones térmicamente
independientes, se debe de disefiar una red para la izquierda del punto Pinch y luego otra a la
derecha. Cuando la recuperacioén de energia se ha maximizado, las necesidades térmicas que
quedan se deben satisfacer con servicios auxiliares.

Existe una regla heuristica que ayuda a determinar los acoplamientos posibles en el punto
Pinch:

A la izquierda del Pinch: mCCpC < mepf
A la derecha del Pinch: mCCpC > mepf

La representacion grafica de las corrientes y de los acoplamientos se la conoce como
Diagrama de Red (Figura 5.2). En él, las corrientes calientes y las frias se representan con
lineas horizontales y las temperaturas de entrada y de salida se indican en sus extremos. La
linea vertical que divide al diagrama en dos muestra la temperatura del punto Pinch frio y la del
caliente. Por su parte, los circulos representan los intercambiadores, donde aquellos que no se
muestran interconectados son los intercambiadores que usan servicios auxiliares frios o
calientes.

Teniendo en cuenta los criterios de seleccion de acoplamientos posibles de las corrientes, a
ambos lados del punto Pinch, se analizan las distintas alternativas posibles para el disefio de
los intercambiadores. En la Figura 5.2 se observan las diferentes alternativas existentes para la
integracion energética, basandose en el cumplimiento de las reglas heuristicas mencionadas
anteriormente. Puede observarse que a temperaturas inferiores que el punto Pinch no existen
corrientes frias, por lo que, en esa region, se hace imposible el intercambio de calor entre dos
corrientes del proceso. En cambio, a temperaturas superiores que la del punto Pinch existen
diferentes alternativas de intercambio de calor individual entre dos corrientes de proceso que
pueden o no combinarse entre si. Esto ultimo depende del calor remanente de las corrientes
luego de un primer intercambio de calor.
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Figura 5.2 - Diagrama de Red con las diferentes alternativas para la integracion energética.

Para elegir la alternativa mas conveniente entre las mencionadas se tuvieron en cuenta los
siguientes criterios, recordando que el objetivo es maximizar la integracion energética:

-> Es deseable que ambas corrientes seleccionadas alcancen sus respectivas
temperaturas finales, las cuales fueron previamente fijadas. En caso de no ser posible
se prioriza que al menos una de ellas pueda alcanzar su temperatura final. Si se tratara
de corrientes que pasen por equipos de intercambio de calor ubicados en las torres de
destilacion (condensadores/rehervidores), es condicién necesaria que se cumpla este
ultimo criterio.

-> Se desea aprovechar en la mayor medida posible el calor que una corriente pueda
entregar/remover. En caso de haber mas de una alternativa que cumpla el requisito
anterior, se prioriza aquella que permita el mejor aprovechamiento. Para ello, se obtuvo
la diferencia de calor remanente luego de que ambas corrientes se acoplen.
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5.3.4.3 - Analisis de alternativas

A continuacion se evaluan brevemente cada una de las alternativas posibles. El esquema de
calculo que se siguio es el siguiente:

Paso 1: Se calculé el calor requerido para enfriar la corriente caliente en su rango de
temperaturas como AHC =m_- CpC . ATC

Paso 2: Analogamente, se calculd el calor requerido para calentar la corriente fria como

AHf=mf-Cpf- ATf

Paso 3: Se calculé la diferencia de calor remanente como AHrem = AHC + AHf
Un signo negativo en la diferencia de calor remanente indica que la corriente caliente aun

puede entregar calor, mientras que la corriente fria alcanzd su temperatura final, y viceversa
cuando el signo es positivo.

La primera alternativa consiste en juntar las corrientes C1 y F1. Los resultados obtenidos se
presentan en la Tabla 5.3.

Tabla 5.3 - Diferencias de entalpias para la Alternativa A.

Alternativa A (C1 - F1)

AH, (KW)* - 969,2
AH; (kW) 923,6
AH,., (kW) — 45,6

*Aclaraciéon: Dado que la corriente C1 atraviesa el punto Pinch para ser enfriada completamente, se toma como
rango de temperaturas para la integracién energética desde su temperatura de entrada, 285 °C, hasta la temperatura
del punto Pinch caliente, 85,8 °C. Esto implica que no es posible enfriarla por completo y siempre se requerira mas
de un intercambiador.

De los resultados expuestos en la Tabla 5.3 se desprende que la corriente F1 se calienta por
completo. En principio, se decide continuar con esta alternativa para el analisis.

Tabla 5.4 - Diferencias de entalpias para la Alternativa B.

Alternativa B (C1 - F3)

AH, (kW) — 969,2
AH; (kW) 726, 4
AH,,., (kW) —242,8

Esta alternativa también permite que la corriente fria (F3) se caliente por completo y, por lo
tanto, se decide conservarla para el analisis.
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Se propone una nueva alternativa (Tabla 5.5) en la que se integran las corrientes C1 y F4.

Tabla 5.5 - Diferencias de entalpias para la Alternativa C.

Alternativa C (C1 - F4)

AH, (kW) — 969,2
AH; (kW) 476, 4
AH,... (kW) — 492,8

De la Tabla 5.5 se extrae que la corriente F4 se calienta por completo pero el calor remanente
es muy elevado. Esto no permite que la corriente C1 contintde entregando calor a otra corriente
fria (por encima del punto pinch) para aumentar la integracion energética. Por lo tanto, se
descarta esta alternativa.

Tabla 5.6 - Diferencias de entalpias para la Alternativa D.

Alternativa D (C1 - F5)

AH_ (kW) — 969,2
AH; (kW) 125,1
AH,..., (kW) — 844, 1

Para esta alternativa, se obtiene (Tabla 5.6) que la corriente F5 se calienta completamente,
pero el calor remanente es muy elevado. Por lo tanto, se descarta esta alternativa.

Se plantea otra posibilidad (Tabla 5.7) en la que se integren las corrientes C7 y F1.

Tabla 5.7 - Diferencias de entalpias para la Alternativa E.

Alternativa E (C7 - F1)

AH, (kW) - 70,0
AH; (kW) 923,6
AH,., (kW) 853,6

Observando los resultados de la Tabla 5.7, si bien la corriente caliente se enfria por completo,
la corriente fria se calienta en una pequefa proporcion. Es conveniente que logre calentarse en
un solo equipo, por lo tanto se descarta esta alternativa.

Se propone otra alternativa (Tabla 5.8), en la que se junte la corriente C7 con la corriente F3.

Tabla 5.8 - Diferencias de entalpias para la Alternativa F.
Alternativa F (C7 - F3)

AH, (kW) - 70,0
AH; (kW) 726, 4
AH,.., (kW) 656, 6
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Si bien la corriente C7 logra enfriarse completamente, la corriente F3 sélo resulta parcialmente
calentada. Esta ultima es una corriente que pasa por un reboiler de una torre de destilacion y
por ello, también se descarta la alternativa.

Tabla 5.9 - Diferencias de entalpias para la Alternativa G.

Alternativa G (C7 - F4)

AH, (kW) — 70,0
AH; (kW) 476, 4
AH,,., (kW) 406, 6

Analogamente al caso anterior, se descarta esta alternativa por la imposibilidad de calentar a
la corriente F4 en un unico equipo.

Habiendo descartado las alternativas que no cumplen los criterios antes mencionados, solo
guedan disponibles dos opciones para la integracion energética: alternativas A y B. Dado que
ambas opciones contienen la misma corriente caliente, C1, sé6lo se puede elegir una de ellas.
Para seleccionar la mas conveniente, el criterio elegido fue el de maximizar la integracion
energética. Con este fin, se calculoé la temperatura final que tiene la corriente C1 luego del
intercambio para ambas opciones. A continuacién se resumen los resultados obtenidos en la
Tabla 5.10 :

Tabla 5.10 - Diferencias de entalpias para la Alternativa G.

Alternativa A Alternativa B
AH,,,, (kW) — 45,6 — 242,8
Tsaiigac1 (°C) 94,9 134,5

La alternativa A permite un mejor aprovechamiento de la integracion energética, haciendo que
el calor que cede la corriente C1 sea mayor y, por ende, su temperatura final sea menor.

Por lo tanto, se elige la Alternativa A como la mas conveniente para integrar energéticamente.

Paso 4: Una vez seleccionada la combinacion de corrientes de proceso para la integracion, se
calcula el area de intercambio necesaria.

Dado que este equipo tiene la finalidad de evaporar a la corriente F1, se trata de un evaporador
0 vaporizador. Para obtener el area se utilizé la ecuacion de diseio de intercambiadores de
calor:

Q =U.A ATML Ecuacién 5.1

Siendo:
Q: Calor a intercambiar (kW)
U: Coeficiente global de transferencia de calor (W/m?°C)
A: Area de intercambio de calor (m?)
ATML: Diferencia de temperatura media logaritmica entre la entrada y la salida del equipo (°C)
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Como se mencioné anteriormente, el calor necesario para evaporar la corriente F1 es igual al
calor que debe proporcionar la corriente C1, que resulta en el calor a intercambiar en el
evaporador (Q).

Respecto al coeficiente global U, se tomaron de bibliografia*® distintos rangos para los
coeficientes locales de transferencia de calor estimados para las corrientes involucradas.

Corriente C1: Principalmente contiene etanol, acetaldehido y acetato de etilo.
Corriente F1: Principalmente etanol.

Ambas corrientes se encuentran dentro de la categoria de solventes organicos. A continuacién
se presentan los rangos seleccionados y el calculo del coeficiente global:

= Intercambio de calor sin cambio de fase (calor sensible): hsenSOO — 1500 W/m2°C

= Intercambio de calor con cambio de fase (calor latente): hlat = 350 — 2000 W/m2°C

Tomando el valor medio de cada intervalo para las corrientes, se calcula el coeficiente global U
mediante la Ecuacién 5.2.

= 1 1 Ecuacioén 5.2

Por su parte, para la diferencia de temperatura media logaritmica se consider6 que la
disposicién de flujo en el equipo se da en contracorriente. A continuacion se muestra un
esquema de las corrientes de entrada y salida del equipo.

1 2803 7C 94 .9 °C

—_——

76,12 75 76,05 °0 F1

Entonces, la ATML se calcula como sigue:

AT —AT,
ATML =—x_ Ecuacién 5.3
()

Donde:

=T —-T
1 C1, entrada F1, salida

AT =T =T
2 C1, salida F1, entrada

“6Ref. N° 5
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Una vez realizados los calculos correspondientes, se resumen los parametros determinados en
la Tabla 5.11, exponiendo inclusive el area de intercambio necesaria para el evaporador.

Tabla 5.11 - Parametros de disefio para el intercambiador correspondiente a la Alternativa A.

Intercambiador N° 1 [Alternativa A]

Calor a intercambiar (kW) 923,6
Coeficiente U (W/m2.°C) 540, 2
Area de intercambio (m?) 22,9
AT, 74,7

Este equipo, dado que se trata de un vaporizador, se trata de un intercambiador de tubos y
coraza. La configuracion mas comun para un vaporizador es la tipo Kettle. En la Figura 5.3 se
muestra un esquema tipico de este equipo. La diferencia principal con el intercambiador de
tubos y coraza convencional es la carcasa. Esta tiene un volumen mayor, que permite contener
a los vapores generados en equilibrio con el liquido, a medida que se van formando.

Figura 5.3 - Esquema de un intercambiador de calor de tipo Kettle.

Paso 5: Una vez finalizada la integracién energética, es necesario calcular los requerimientos
energéticos necesarios para acondicionar a las demas corrientes de la planta por medio de
servicios auxiliares. En la Figura 5.4, se muestra el Diagrama de Red de la planta con la
integracion energética determinada y los intercambiadores de calor auxiliares.
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5.4 - Intercambio de calor con servicios auxiliares

Para el calculo de los requerimientos energéticos de calefaccidén/enfriamiento auxiliares se
tomaron todas las corrientes que no formaron parte de la integracién y se calculé su cambio de
entalpia en funcién de las temperaturas de entrada y salida correspondientes. En la Tabla 5.12,
se resumen los valores obtenidos en contraste con los informados por el software utilizado.

Tabla 5.12 - Requerimientos energéticos auxiliares.

Calculados Software
AH,.¢ (kW) 1703, 0 1581, 2
AH_, (kW) 1752,3 1625,9

Como puede observarse, tanto los requerimientos energéticos calculados para enfriar como
para calentar por medio de servicios auxiliares son mayores que los informados por el software.
Esto se debe a que el mismo propone alternativas que maximizan la integracién energética, sin
tener en cuenta los criterios analizados y desarrollados en este informe. Es decir, las
alternativas propuestas involucran corrientes que no se enfrian o calientan en su totalidad.

Sin embargo, las diferencias obtenidas para ambos casos no son significativas
(aproximadamente 100 kW), por lo que se concluye que la decisién tomada es acertada.

De esta manera, se continta con el analisis para definir los servicios auxiliares requeridos.

5.4.1 - Corrientes Frias

En la Tabla 5.13 se detallan las corrientes a calentar por medio de fluidos auxiliares junto con
sus condiciones de proceso.

Tabla 5.13 - Resumen de corrientes a calentar por fluidos auxiliares.

Corriente Temperatura Temperatura
entrada (°C) salida (°C)
F2 91,1 285 424,5
F3 75,8 76,6 726,4
F4 77,8 77,9 476,4
F5 182,9 187,2 125,1
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5.4.1.1 - Eleccion del fluido calefactor

Para calefaccionar estas corrientes, lo primero que debe analizarse es la posibilidad de utilizar
vapor de agua para llevarlo a cabo, debido a que es el fluido auxiliar mas econémico y de alto
rendimiento. La temperatura maxima a alcanzar es de 285 °C, por lo que se deberia contar con
vapor de agua a una temperatura, al menos, 10 °C por encima. A esta temperatura, la presion
del vapor de agua es de 8 Mpa (aproximadamente 80 atm) la cual es una presién muy alta. En
este sentido, no se justifica colocar una caldera de alta presién para el proceso debido a su alto
costo de operacion, sumado a los aspectos de seguridad que involucran los equipos sometidos
a altas presiones. Por lo general, este tipo de calderas se emplean en centrales térmicas donde
si se justifica el uso de vapor en estas condiciones. Sin embargo, observando la Tabla 5.12, se
puede notar que las corrientes F3 y F4 se encuentran por debajo de los 100 °C en todo su
rango, por lo que se justifica la implementacion de vapor de agua como fluido auxiliar para
estas corrientes.

Se debe seleccionar para el vapor de agua una presion de operacién que asegure una
temperatura de saturacién mayor a la de las corrientes que se deben calentar. Esto no es un
problema, debido a que a la presion atmosférica esta temperatura es de 100 °C. Lo primero que
el lector podria considerar es que, a mayor temperatura de saturacién, mayor sera la fuerza
impulsora para la transferencia de calor, y por lo tanto habra una mejor eficiencia en el proceso.
No obstante, esto no es aplicable a este fluido. Es cierto que altas presiones de vapor implican
temperaturas mas altas, pero por el contrario, tienen una energia latente mas baja. Las tablas
termodinamicas de vapor muestran que a medida que se aumenta la presién del vapor, la
energia o calor latente disminuye y aumenta la energia o calor sensible. Lo que se quiere
aprovechar en este tipo de equipos es, justamente, la energia latente asociada a la
vaporizacion. Por lo tanto, se debe seleccionar la presién y temperatura de vapor efectiva mas
baja que permita un adecuado rendimiento operativo. Por este motivo, se selecciona una
presion de operaciéon de 1 bar, para tener el calor latente mas alto posible. En la Seccién 5.5,
se profundizan cuestiones referidas al disefio y seleccién de la caldera de vapor requerida.

En lo que respecta a las corrientes F2 y F5, se opta por calefaccionarlas mediante el uso de un
fluido térmico. Se selecciond el mismo que se utilizé para calefaccionar al reactor en el Capitulo
3, de manera de poder unificar sus corrientes y utilizar una unica caldera de fluido térmico. En
la seccion 5.5 - “Equipos auxiliares” se detalla su seleccién. Este fluido es el cuyo rango de
temperatura recomendado va de -35 °C a 330 °C, lo que permite ajustarse adecuadamente en
el rango requerido en el proceso. La Tabla 5.14 contiene sus caracteristicas principales.
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Tabla 5.14 - Caracteristicas del fluido térmico Dowtherm Q.

Dowtherm Q
Tipo Sintético organico
Uso recomendado Calentamiento
Rango de temperaturas de uso [°C] -35-330
Temperatura de congelacion [°C] -35
Temperatura maxima de funcionamiento [°C] 330

En la operacién con el Dowtherm Q se utilizara una caldera especifica para fluido térmico. Las
cuestiones referidas a su seleccion se tratan con mayor detenimiento y nivel de detalle en la
Seccion 5.5. Se desea que el fluido salga de la caldera a una temperatura previamente fijada y
que luego se divida e ingrese a los respectivos intercambiadores, para finalmente mezclarse e
ingresar nuevamente a la caldera cerrando el ciclo; para esto se fijo una diferencia de
temperaturas en la caldera entre la entrada y la salida.

Como se menciond, la temperatura mas alta que debe alcanzarse es de 285 °C, por lo que el
fluido térmico debe estar, al menos, 10 °C por encima para asegurar un buen intercambio de
calor en el equipo. Considerando que todos los equipos tendran una disposiciéon de flujo en
contracorriente, la salida de esta corriente de proceso (285 °C) esta en contacto con la corriente
de entrada del fluido térmico, por lo que su temperatura minima es 295 °C. Siguiendo el mismo
razonamiento, la salida del fluido térmico estara en contacto con la entrada de las corrientes de
proceso por lo que, segun lo visto en la Tabla 5.12, su temperatura minima sera de 192,9 °C.

Respecto a la maxima temperatura de salida de la caldera, no hay limitaciones excepto las del
propio fluido térmico. Para asegurar una buena fuerza impulsora se decide trabajar a la
temperatura maxima que admite el Dowtherm Q, con un margen de seguridad de 5 °C por
cuestiones de seguridad: a 325 °C.

Entonces, para seleccionar la diferencia de temperaturas que debe proporcionar la caldera se
propusieron arbitrariamente dos alternativas: un AT = 20°C (de 325 a 305 °C) y otro de
AT = 40°C (de 325 a 285°C). Con estos valores se calculdé el caudal de fluido térmico
necesario para cada intercambiador (uno por cada corriente a calentar), asi como también el
area total de los equipos. Estos valores se obtuvieron utilizando las siguientes ecuaciones:

1) AH =AH_ _=m__.Cp_ .AT
c FT FT" ~CFT =7 FT

AH

2) A =—"
) u.AT,,

Respecto al valor de U, se lo estim6 a partir de los coeficientes locales sugeridos en
bibliografia® para fluidos térmicos y para solventes organicos.
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Para fluidos térmicos: h,. = 60 — 700 W/mz"C

Luego, podria obtenerse el coeficiente global con la suma de resistencias (Ecuacion 5.2). Pero
se debe tener presente que pueden presentarse dos situaciones, sabiendo que hay corrientes
qgue presentan un cambio de fase y otras que sélo intercambian calor sensible. Esto implicaria
que se debe contar con un valor de U especifico para cada equipo, segun sea la corriente que
esté involucrada. Sin embargo, esto no es necesario por dos motivos: por un lado, el valor del
coeficiente local para el fluido térmico es significativamente menor al de los solventes
organicos, con o sin cambio de fase, por lo que la resistencia a la transferencia de calor esta
principalmente del lado del fluido; por otro lado, dado que se trata de una estimacion, no es
necesario contar con un valor muy detallado de este coeficiente, ya que el objetivo es tener un
estimado del area total del equipo. Por lo tanto, se toma un valor promedio:

U = 275W/m*C

Para los equipos que utilizan vapor de agua como fluido auxiliar, se procedié de manera
analoga, pero con las siguientes ecuaciones:

3) AHC=AH =m

vapor vapor’ " vap

AHvapor
4) A =7
ML

Donde A,,, es el calor latente de vaporizacion a la temperatura de operacion, A,,, = 2250 kJ/kg.

El coeficiente U para el vapor de agua se obtuvo a partir del rango sugerido por bibliografia*’
para intercambiadores con vapor de agua y solventes organicos.

U =600 — 1200 W/m’C

vap

A continuacion, en la Tabla 5.15, se resumen los resultados obtenidos para dos las alternativas
propuestas para los intercambiadores que utilizan fluido térmico:

Tabla 5.15 - Resultados obtenidos para las alternativas propuestas.

AT = 20°C AT = 40°C
Caudal de fluido térmico (kg/h) 5,104 - 104 2,581 - 104
Area total (m?) 23.1 24,8
Qcaldera (kW) 72 1; 5 72 1, 5
4"Ref. N° 5
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Como se puede observar, para el salto de 40 °C se obtiene aproximadamente la mitad del
caudal de fluido térmico necesario respecto al salto de 20 °C, a costa de un leve aumento en el
area total de los intrercambiadores. Por otro lado, los requerimientos energéticos en la caldera
son los mismos. Dado que el costo de bombeo del fluido repercute con mayor peso sobre los
costos de operacion, se decide fijar el AT en 40 °C, ya que se minimiza su caudal.

Por su parte, no se presta mayor importancia al aumento de area que se obtiene para esta
alternativa debido a que entra dentro de los costos fijos, que luego se amortizan con el resto de
los costos de la planta. Esto se explicara con mayor detalle en el Capitulo 7.

5.4.1.2 -Red de intercambiadores

Para la alternativa seleccionada, se muestran a continuacion los parametros de disefio de los
intercambiadores requeridos y un esquema representativo de cada uno de ellos. Ademas, se
presentan los intercambiadores que utilizan vapor de agua como fluido auxiliar:

Intercambiador N° 2

Calor a intercambiar [kW] 726,4
Caudal de vapor [kg/h] 1,16 - 10°
Area de intercambio [m?] 33,9
AT, [°C] 23,8
F3 758 °C 76,6°C

s

100 °C 100°C  Wapor de agua

Intercambiador N° 3

Calor a intercambiar (kW) 476, 4
Caudal de vapor (kg/h) 760, 6
Area de intercambio (m?) 23,9
AT, (°C) 22,2
F4 a884°C 285°C
100 °C 100 %C  Vapor da agua
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Intercambiador N° 4

Calor a intercambiar (kW) 424,5
Caudal de fluido térmico (kg/h) 1,52 - 10"
Area de intercambio (m?) 15,8
AT, (°C) 97,5
F2 @1 °C 285 °C
285 °C 25°C  FT

Este equipo tiene involucrada una corriente con una fraccion de vapor en todo su recorrido, por
lo tanto no puede tratarse de un intercambiador de placas. Debido a que el calor a intercambiar
es significativa, no es conveniente utilizar un intercambiador de doble tubo. El equipo mas

adecuado es uno de tipo tubos y coraza.

Intercambiador N° 5

Calor a intercambiar (kW) 125,1
Caudal de fluido térmico (kg/h) 4,48 - 10°
Area de intercambio (m?) 3,8
AT, (°C) 119,1
F5 1829°C 187,2°C
285 °C 345 70 FT

Respecto a los intercambiadores N° 2, 3y 5, la configuracion mas adecuada es la de tipo tubos
y coraza. Todas estos equipos son los reboilers de las respectivas torres de destilacion de cada
corriente. En particular, se debe contar con intercambiadores de tipo Kettle.
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5.4.2 - Corrientes Calientes

A continuacion, en la Tabla 5.16, se presenta un resumen con las corrientes a enfriar por medio
de fluidos auxiliares.

Tabla 5.16 - Resumen de corrientes a enfriar por fluidos auxiliares.

Corriente Temperatura Tem_peratura
entrada [°C] salida [°C]
c1 94,9 -20,0 572,9
Cc2 20,4 8,0 7.9
C3 187,2 20,0 17,9
Cc4 77,9 -20,0 114,2
C5 20,8 20,4 408,8
C6 69,7 66,8 515,9
c7 161,4 159,8 70,0

Como puede notarse, la minima temperatura a alcanzar en el proceso es de -20 °C. Por este
motivo, es necesario implementar un circuito de refrigeracion, cuyo fluido refrigerante alcance
dicha temperatura. En la Figura 5.5 se muestra un diagrama tecnolégico de un circuito de

refrigeracion simple.

Condensador

Ej Compresar

( )
i ]
e X
= 4 \ T
\ /

Evaporador

Figura 5.5 - Circuito de refrigeracién simple.




El refrigerante atraviesa las distintas etapas respetando un cierto orden. En primer lugar,
ingresa como gas al compresor, en el cual aumenta su presion y su temperatura debido al
trabajo que se le ejerce. En segundo lugar, ingresa a un condensador donde sufre un cambio
de estado a presion constante y sale como liquido saturado. Luego, ingresa a una valvula de
expansion cuyo objetivo es disminuir su presion y, en consecuencia, su temperatura. En ultimo
lugar, el fluido frio ingresa en un evaporador donde intercambia calor con el espacio o corriente
que se desea refrigerar. Asi, sale del mismo como vapor saturado, para finalmente ingresar en
el compresor cerrando el ciclo.

Si bien el circuito de la Figura 5.5 no es exactamente el que se eligié para refrigerar a las
corrientes, las partes fundamentales que lo componen son las mismas, por lo que se lo toma
como referencia para explicar el principio de funcionamiento y la toma de decisiones
involucrada. En la seccién 5.5 -“Equipos auxiliares” se tratara con mayor profundidad el disefo
de este ciclo de refrigeracion y su funcionamiento.

El sistema propuesto para enfriar a las corrientes calientes parte del mismo circuito presentado,
pero con la siguiente modificacion: el refrigerante se divide luego de pasar por la valvula de
expansion e ingresa a cada uno de los intercambiadores necesarios; de esta manera, estos
intercambiadores actuan como evaporadores. Luego todas las corrientes de refrigerante
evaporado se juntan nuevamente e ingresan al ciclo de refrigeracion. En la Figura 5.6 se
esquematiza esta variacion.

Condensador

j Compresor

E

Valvula de
expansion

L, ]
—D< Red de intercambiadores l—

Figura 5.6 - Circuito de refrigeracion propuesto.

177



5.4.2.1 - Eleccion del refrigerante

El refrigerante a utilizar debe reunir una serie de caracteristicas deseables pero no excluyentes:

>
>
N
>

Poseer una elevada entalpia de vaporizacion.

Estar disponible comercialmente y a bajo costo.

Ser quimicamente estable.

No ser téxico, corrosivo, inflamable y/o contaminante.

Entre los refrigerantes industriales mas utilizados estan el R-717, R-134a, R-744, R-290 entre

otros.

Antes de continuar, es importante explicar por qué no se optd por implementar directamente el
mismo fluido térmico que se utilizé en la seccidn anterior para las corrientes frias, sabiendo que
su rango de operacion llega hasta -35 °C. Si bien permitiria un buen intercambio de calor con
las corrientes calientes, a continuacién se puntean los motivos por los cuales no resultaba
conveniente esta opcion:

>

El fluido térmico tiene un calor especifico significativamente menor al de los
refrigerantes industriales, por lo que la velocidad de transferencia de calor es menor.
Esto implicaria la necesidad de utilizar mas caudal de fluido térmico en comparacion
con el fluido refrigerante, para la misma operacion. Dicha situacién repercute
directamente sobre los costos de bombeo debido a que se trata de un aceite de elevado
peso molecular.

Por otro lado, para que el fluido térmico pueda alcanzar la temperatura requerida (-25
°C), se necesita, a su vez, de otro fluido que se encuentre a una temperatura menor
para que pueda intercambiar calor. Es decir, es necesario un sistema auxiliar de
enfriamiento para este fluido. Sumado a los costos de bombeo, se le sumaria también el
costo de compresién para el fluido refrigerante auxiliar. Esto no resulta conveniente
desde el punto de vista de la eficiencia del proceso y los costos de operacion.

Por estos motivos, se decidio disefar el sistema de refrigeracion propuesto.

El equipo de refrigeracion debe cumplir una serie de requerimientos para su aplicacién en la

planta:

>

>

>

Debe ser capaz de enfriar una corriente hasta -20 °C, que es la minima temperatura de
las corrientes de proceso. El refrigerante debe alcanzar al menos -25 °C, a fin de
garantizar una minima fuerza impulsora de 5 °C.

En la etapa de compresion no se debe superar los 160 °C de sobrecalentamiento del
vapor. Temperaturas mayores conllevan fallas en el compresor.

La presion en el evaporador debe ser superior a la atmosférica, esto para evitar
filtraciones de aire al sistema. Por lo que el refrigerante elegido tiene que poder
garantizar la temperatura deseada en el evaporador a una presién mayor a 1 atm.

178



Se ha optado por utilizar al amoniaco, también conocido como refrigerante R-717. Los motivos
de su aplicacion se listan a continuacion:

-> Tiene excelentes propiedades térmicas. Los sistemas con amoniaco tienen un
coeficiente de rendimiento (COP) superior a la mayoria.

- Comparativamente es de los refrigerantes mas baratos y con mayor disponibilidad.

-> Tiene coeficientes de transferencia de calor relativamente altos, lo cual implica
intercambiadores de calor y flujos de refrigerante mas pequenos.

= A presion atmosférica la temperatura de evaporacion es de -35 °C, por lo que a la
temperatura de trabajo no presenta inconvenientes de filtracién de aire.

- No destruye la capa de ozono ni contribuye al calentamiento global.

Como desventajas, es un fluido inflamable y explosivo bajo ciertas condiciones. Es toxico pero
facilmente detectable por su olor.

Respecto a la presion y temperatura del condensador, es necesario que el amoniaco se ponga
en contacto con otro fluido que esté a menor temperatura para que efectivamente ocurra la
condensacion. Debido a que no hay otra corriente en la planta que se encuentre a una
temperatura lo suficientemente baja para que ocurra este proceso, se opto por utilizar agua de
refrigeracion. Luego de absorber el calor del refrigerante, esta corriente de agua pasara por una
torre de enfriamiento y, luego, volvera al condensador cerrando el ciclo.

Las condiciones climaticas en la localidad donde se desea instalar la planta condicionan a que
la temperatura minima de salida de la torre, para el agua fria, sea de 30 °C. Seleccionando
como la mejor alternativa una diferencia entre la entrada y la salida del agua en la torre de 30
°C, se tiene que la mayor temperatura que se puede alcanzar en el proceso es 60 °C. Las
cuestiones referidas al disefio y seleccion de la torre de enfriamiento seran tratadas con mayor
detenimiento en la Seccién 5.5.

5.4.2.2 - Red de intercambiadores

Como se menciond, la red de intercambiadores para las corrientes calientes consiste en una
serie de evaporadores por los cuales circula el refrigerante elegido. Sin embargo, como se
incorpord el agua de enfriamiento como fluido auxiliar, surge la necesidad de evaluar la
posibilidad de utilizarla también como fluido frio. En este sentido, la primera limitacion que se
presenta es el intervalo de temperaturas que admite el agua: estableciendo un criterio del AT .,
de 10 °C en cada intercambiador, con disposicion en contracorriente, sélo puede intercambiar
calor aquellas corrientes cuya temperatura de salida se encuentre como maximo a 40 °C (10 °C
por encima de la temperatura de entrada del agua).

Esto se resume en las siguientes posibilidades:
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=> Enfriar la corriente C7 desde 94,9 °C hasta 40 °C con agua de enfriamiento y luego con
refrigerante hasta -20 °C;

= Enfriar la corriente C3, desde 187,2 °C hasta 40 °C con agua y luego con refrigerante
hasta -20 °C;

- Enfriar la corriente C4 desde 77,9 °C hasta 40 °C con agua y luego con refrigerante
hasta -20 °C;

-> Enfriar a la corriente C6 completamente, de 69,7 °C a 66,8 °C con agua;

= Enfriar a la corriente C7 completamente, de 1671,4 °C a 159,8 °C con agua.

Entonces, por conveniencia, podria continuarse con la alternativa propuesta para la corriente

C1, en la que se realiza un enfriamiento en dos etapas, y la de las corrientes C6 y C7 en una

sola. En el caso de las corrientes C3 y C4, el rango de temperaturas y calor que liberan con el

agua implica equipos de intercambio de calor muy pequefios y no llevaria a una mejora

sustancial al proceso.

Por lo tanto, las alternativas finales a presentar y comparar son las siguientes:

Alternativa A: utilizar el R-717 como fluido de enfriamiento para todas las
corrientes calientes del proceso.

Alternativa B: utilizar agua de enfriamiento para enfriar parcialmente a la
corriente C71 y completamente a las corrientes C6 y C7. Para todas las demas
corrientes se utiliza R-717.

En este momento resta por determinar el area de los intercambiadores necesaria, con el fin de
comparar ambas alternativas. Para ello es necesario definir los coeficientes de transferencia
empleados y las expresiones que permiten obtener los caudales masicos puestos en juego.

= Coeficientes globales de transferencia de calor.

Agua como fluido auxiliar: hagua = 1000 — 11000 W/m2°C

R-717 (en evaporacion) como fluido auxiliar*®: hRef'evap = 1000 — 2000 W/mz"C
Se tomo para cada fluido refrigerante el valor medio de h y luego para cada intercambiador se
calculd el correspondiente coeficiente global U mediante la suma de resistencias (Ecuacién
5.2). Se debe tener en cuenta, para dicho calculo, que se presentan dos casos nuevamente:
aquellas corrientes que intercambian calor sensible y las que intercambian calor latente. Para
todas estas corrientes, los coeficientes locales de transferencia de calor ya fueron
especificados anteriormente, dado que son del tipo solventes organicos.

-> Calculo del caudal masico de refrigerante:

AH, = AH m A
f NH3 NH3' "NH3

“8Ref. N° 5
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Debido a que el refrigerante esta evaporandose, el intercambio de calor se da por calor
latente y, por lo tanto, se utilizé el calor de vaporizacion a la temperatura de operacién
(-25 °C).

A continuacion, en la Tabla 5.17, se resumen los resultados obtenidos de ambas alternativas
propuestas con el fin de evaluar cual es la mas conveniente.

Tabla 5.17 - Resumen de alternativas propuestas.

Alternativa A Alternativa B

Caudal de refrigerante [kg/h] 4,57 - 10° 2,23 - 10°
Caudal de agua de enfriamiento [kg/h] 2,92 - 10° 1,68 - 10°
Area total intercambiadores [m?] 27,4 43,6
Numero de intercambiadores 8 9
Potencia consumida en compresion [kW]* 479,8 233,8
Area del condensador [m?]* 131,7 64,2

*Los calculos tanto de potencia de compresion como de area del condensador se presentan en el
apartado correspondiente al ciclo de refrigeracién en la Seccién 5.5.

Como se observa en la Tabla 5.17, la Alternativa B presenta varias ventajas por sobre la
primera. En primer lugar, como se utiliza agua de enfriamiento en algunos intercambiadores, el
caudal de refrigerante a utilizar es menor, aproximadamente la mitad. Esto repercute
directamente sobre la potencia consumida en la etapa de compresion, que es uno de los
factores mas importantes a la hora de disefar un ciclo de refrigeracién, debido a sus elevados
costos operativos. Respecto al agua de enfriamiento a utilizar, también se observa que se
requiere la mitad, aproximadamente, respecto a la primera alternativa. En cuanto al area total
de los intercambiadores, la Alternativa A presenta las menores areas y se debe principalmente
a la mayor fuerza impulsora para la transferencia de calor que aporta el amoniaco frente al
agua. Sin embargo, como el caudal del amoniaco es mayor para esta alternativa, el area del
condensador del ciclo de refrigeracion es mayor que para la Alternativa B.

Una vez expuestos los resultados y conclusiones para ambas alternativas se decide continuar
con la Alternativa B.
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A continuacién se resumen los parametros de disefio de los intercambiadores requeridos:

Intercambiador N° 6

Calor a intercambiar [kW] 273,8
Caudal de agua [kg/h] 7.86 - 10°
Area de intercambio [m?] 13,9
AT, [°C] 19,9
Coeficiente global U [W/m?°C] 989, 1

C1  95°C

&0 0

arc

300 Acpuy dee lome

Intercambiador N° 7

Calor a intercambiar [kW] 515,9
Caudal de agua [kg/h] 1,48 - 10"
Area de intercambio [m?] 18,2
AT, [°C] 20,3
Coeficiente global U [W/m?°C] 1398
C6  637°C 66,8°C
&0 "0 30 "G Agua der forme

Intercambiador N° 8

Calor a intercambiar [kW] 69,9
Caudal de agua [kg/h] 2,0 -10°
Area de intercambio [m?] 0,43
AT, [°C] 115,0
Coeficiente global U [W/m?°C] 1398
7 1614°C 159,8°C
800 300 A dee lome
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Intercambiador N° 9

Calor a intercambiar [kW] 299,0
Caudal de amoniaco [kg/h] 799, 2
Area de intercambio [m?] 11,8
AT, [°C] 38,23
Coeficiente global U [W/m?°C] 658.9

C1 407G

25 "G

2870 R7IT

Intercambiador N° 10

Calor a intercambiar [kW] 7,9
Caudal de amoniaco [kg/h] 21,2
Area de intercambio [m?] 0,17
AT, [°C] 69,9
Coeficiente global U [W/m?°C] 658,9

G2 20370

-25 "G

8°G

-26°C R7T1T

Intercambiador N° 11

Calor a intercambiar [kW] 17,9
Caudal de amoniaco [kg/h] 46,8
Area de intercambio [m?] 0,2

AT, [°C] 107,8
Coeficiente global U [W/m?°C] 658,9

CG3  1ETZ°C

25 "G

20°C

2870 R7IT
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Intercambiador N° 12

Calor a intercambiar [kW] 114,2
Caudal de amoniaco [kg/h] 306
Area de intercambio [m?] 1,7
AT, [°C] 32,4

Coeficiente global U [W/m?°C] 658.9

G4 TTEC

25 "G

=20 "G

2870 R7IT

Intercambiador N° 13

Calor a intercambiar [kW] 408, 8
Caudal de amoniaco [kg/h] 1,09. 10°
Area de intercambio [m?] 13,6
AT, [°C] 45,8
Coeficiente global U [W/m?°C] 658,9

CH  208°C

25 °C

2045

2670 R7TIT

Respecto al tipo de intercambiador posible para cada configuracién propuesta, se tomaron los
siguientes criterios:

-> Todos los equipos que utilizan amoniaco son evaporadores, ya que el refrigerante se
evapora en cada uno de ellos. Esto implica que en todos los casos se tiene una
corriente como vapor, y por lo tanto no pueden utilizarse intercambiadores de placas.
Esto reduce la seleccién a los de tipo tubos y coraza y los de tipo doble tubo.

- Para los condensadores de las torres de destilacion (Intercambiadores N° 7, 8 y 13), se
selecciond un intercambiador de tubos y coraza.

= Para las corrientes de acondicionamiento de productos (Intercambiadores N°10 y 11) se
selecciond un intercambiador de doble tubo. Esto se tomd6 en base a los bajos valores
de calor a intercambiar y area del equipo.

=> Para los equipos restantes, se seleccion6 un intercambiador de tipo tubos y coraza.
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9.9 - Equipos auxiliares

5.5.1 - Calderas

Para calefaccionar a las corrientes frias se utilizaron dos fluidos auxiliares, vapor de agua y un
fluido refrigerante. Dichos fluidos deben ser, a su vez, calefaccionados por una caldera
apropiada.

Una caldera consiste en un equipo de intercambio de calor por donde circula un fluido, el cual
recibe energia en forma de calor. Esta energia surge de la combustién de diferentes fuentes de
energia, como pueden ser los combustibles fosiles, la biomasa, entre otros. Estan compuestas
por uno o mas serpentines por los que circula el fluido y entre los que se hacen pasar los gases
de la combustion. En la Figura 5.7 se muestra una caldera convencional.

Figura 5.7 - Esquema de una caldera convencional.

9.9.1.1 - Caldera de vapor de agua

Entre las calderas comunmente utilizadas en el sector industrial se encuentran las
pirotubulares y las acuotubulares. La diferencia entre estos tipos de calderas esta en la manera
en que los tubos internos entran en contacto con los gases de combustion y el agua.

En las pirotubulares, el agua en estado liquido se encuentra en la carcasa, rodeando los
tubos. Los gases de combustion se mueven por dentro de los tubos internos del recipiente, de
esta manera el calor es transferido al agua almacenada. Estas calderas se caracterizan por el
numero pasos que los gases de combustidn recorren el largo del recipiente mientras transfieren
calor al agua.

185



En calderas acuotubulares, en cambio, el agua fluye dentro de los tubos, mientras los gases
de combustion lo hacen por dentro de la carcasa, por el lado exterior de los tubos. Ya que los
tubos tipicamente resisten presiones mas altas que la carcasa, este tipo de caldera se utiliza en
aplicaciones que requieran altas presiones. Aplicaciones tipicas son la generacion eléctrica o
industrias como refinerias y destilerias.

Generalmente las calderas pirotubulares se usan hasta presiones de 25-30 bar y temperaturas
maximas de 300 °C con la incorporacion de sobrecalentadores de vapor. Mientras que las
calderas acuotubulares son mas adecuadas en usos para presiones y temperaturas mayores, y
también para producciones de vapor a partir de 50 Ton/h.

Debido a que se seleccion6é una presion de trabajo de 1 bar, es conveniente utilizar una
caldera de tipo pirotubular, ya que son las adecuadas para presiones bajas.

Para seleccionar una caldera es necesario contar con el caudal de vapor necesario y el calor
total a entregar. A continuacion, en la Tabla 5.18, se resumen estos parametros.

Tabla 5.18 - Parametros operativos para la caldera de vapor de agua.

Caudal de vapor [kg/h] 1902, 6

Calor a entregar [kW] 1202, 4

Se selecciond una caldera del catalogo* de la marca Distral™. Se resumen sus condiciones de
diseno en la Tabla 5.19.

Tabla 5.19 - Caldera seleccionada.

Capacidad térmica [kW ] 1471,6
Produccion de vapor [kg/h ] 2347,3
Volumen de agua [L] 3890
Consumo combustible [m?/h] 167,3
Disposicién Horizontal

““Ref. N° 6
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5.5.1.2 - Caldera de fluido térmico

Estas calderas, en comparacion con las de vapor de agua, tienen la ventaja de trabajar a altas
temperaturas en fase liquida, manteniendo bajas presiones de trabajo. Esto las hace mas
convenientes desde el punto de vista de la seguridad del proceso.

Ademas del circuito para la red de intercambiadores, como se traté en el Capitulo 3, es
necesaria la implementacion de otro circuito de fluido térmico que se usa para calefaccionar al
reactor. Se eligid, convenientemente, el mismo fluido para poder unificar sus caudales, de
manera de adquirir una unica caldera para ambos procesos.

En la Tabla 5.20 se expresan los parametros de interés, correspondientes a ambos circuitos.

Tabla 5.20 - Parametros operativos para la caldera de fluido térmico.

Reactor . Red (.je Total caldera
intercambiadores

Caudal de fluido térmico [m®h] 45,6 34,4 80,0

Temperatura maxima de
trabajo [°C]

Calor a entregar [kW] 877,9 721,5 1599, 4

325 325 325

Se selecciond una caldera® de la marca ATTSU™, cuyas caracteristicas se resumen en la
Tabla 5.21.

Tabla 5.21 - Caldera de FT seleccionada.

Modelo FT-1500
Potencia térmica util [kW ] 1,745 - 10°
Temperatura de diseio [°C] 350
Consumo combustible [Nm?/h] 187

% Ref. N° 7
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5.5.2 - Bombas

Una bomba es un tipo de maquina hidraulica que permite el movimiento de un fluido
incompresible mediante su aceleracion.

Existen distintos tipos de bombas, pero el fundamento de operacion es similar para todas: la
variacién de la presién del fluido entre la brida de aspiracion e impulsién. En primer lugar, el
fluido experimenta un brusco descenso de su presidon en la entrada, a continuacion, se le
aporta energia en el interior del equipo, lo que hace que la presion a la salida sea mayor.

Existen diversos tipos de bombas. Dos de las mas utilizadas son las bombas centrifugas y las
bombas de desplazamiento positivo.

La bomba centrifuga es la mas comun y utilizada para bombear liquidos en general. Esta
formada por dos elementos: el impulsor y la carcasa. Por un lado, el impulsor es el elemento
encargado de aportar energia al fluido, el cual esta compuesto por una serie de alabes que se
utilizan para impulsarlo. Por otro lado, este conjunto se encuentra en el interior de la carcasa
donde se produce el movimiento rotatorio, el aporte de energia y la variacion de presiones.
Basicamente, el fluido entra por el impulsor y este es acelerado debido al aporte de energia,
dirigiéndose desde el centro a la periferia, dando también el mencionado aumento de presion.
A continuacion, el fluido sale al perimetro de la carcasa, donde se reduce su velocidad a causa
del aumento de la seccién. En la Figura 5.8 se muestra un diagrama de una bomba centrifuga
tipica.

DESCARGA
Flujo de Salida
— IMPULSOR
|
- 1 .--' -
¥ &= /// opDa
Sy MPULSOR
2 ROTACION
SUCCION . S (Y
Flujo de Entrada w17 |
= CUERPO DELA
BOMBA (VOLUTA)

Figura 5.8 - Esquema de bomba centrifuga tipica.
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Las bombas centrifugas se aplican principalmente para el desplazamiento de liquidos de baja o
media viscosidad, a presiones de trabajo moderadas y caudales altos. Algunas de las industrias
en las que se aplican son las de tratamiento y potabilizacién de aguas, desalinizacién, quimica,
alimentaria, farmacéutica, cosmética o mineria, entre otras muchas.

Una bomba de desplazamiento positivo es aquel dispositivo que permite el desplazamiento de
un liquido mediante la reduccién de su volumen de forma alternativa o periddica. Esta
reduccion del volumen provoca un aumento de la presion en el fluido y, por lo tanto, un
aumento de su energia y su movimiento.

Se pueden distinguir dos grupos. Por un lado, se encuentran las bombas rotativas, que son las
que logran el movimiento del liquido mediante una accién de rotacion. Ademas, se pueden
encontrar multiples configuraciones dentro de este tipo de turbomaquina: engranajes, I6bulos,
tornillo, palas, peristalticas o multifase. Por otra parte, existen las bombas reciprocantes o
alternativas. Estas basan su funcionamiento en la variacion de la presién dentro de una camara
mediante el movimiento de uno o varios émbolos o diafragmas, que llevan el liquido desde una
cavidad de aspiracién (accién de succion) a una de descarga (accion de compresion).

Las bombas de desplazamiento positivo son mas apropiadas para tratar caudales de mayor
viscosidad a caudales constantes, como pueden ser aguas residuales o hidrocarburos. Por ello
se suelen aplicar en industrias como las de tratamiento de aguas residuales o la petroquimica.

El tipo de corrientes que se tienen en la planta se corresponden principalmente con solventes
organicos poco Vviscosos, que no presentan soélidos en suspension. Mas adelante en esta
seccion, se detallan cuales son las corrientes involucradas que se necesitan presurizar. Estas
bombas se las considera bombas criticas, las cuales se eligen para el diseio. Se decide
seleccionar entre los tipos de bombas mencionados una bomba de tipo centrifuga dada su
conveniencia para el tipo de corrientes en el proceso, su simplicidad de operacion y su amplia
utilizacion en la industria.

Para la seleccion del modelo adecuado de bomba se recurre a las llamadas curvas
caracteristicas de la bomba, aportadas por el fabricante. Se necesitan tres curvas diferentes:

- Las de caudal y carga de la bomba, llamadas curvas Q-H o de altura desarrollada;
=> Las de potencia del motor necesaria;
-> Las de Carga Positiva Neta de Aspiracion Requerida (NPSH,)

La altura desarrollada o carga de la bomba se obtiene mediante la ecuacion de Bernoulli entre
los puntos de descarga y admision de la bomba. Se llega a la siguiente ecuacion:

H = ﬁ—g + Az + Ev [m.c.a] Ecuacién 5.4

Donde el primer término a la izquierda de la igualdad representa la diferencia de presion que se
tiene entre la descarga y la succién. El segundo término contempla la diferencia de altura entre
estos dos puntos. El tercer término se refiere a las pérdidas de carga que se tienen por
accesorios o tramos de cafieria rectos.
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Por otro lado, la carga neta de aspiracién requerida se calcula en funcion de la NPSH
disponible. Este valor se calcula como:

4

_ padmisién vapor

p p.g

[m.c.a] Ecuacién 5.5

NPSHdiS

Siendo p,4p0r, 1a presion de vapor de la corriente.

Por un lado, la NPSH requerida es la presidon minima que se debe aportar al liquido en la brida
de aspiracion para que no se produzca el fendmeno de cavitacién. Esta depende del disefio de
la bomba y de la velocidad del rotor, y se puede ver influenciada por el flujo de liquido si este
desciende demasiado. Por otro lado, la NPSH disponible es la presion que se da en el punto de
funcionamiento de la bomba en las condiciones de trabajo una vez instalada. Esta depende de
las caracteristicas del fluido y de la ubicaciéon de la bomba en la instalacién. La NPSH
disponible debe ser mayor que la requerida para que no se produzca cavitacion. Para que una
bomba funcione sin cavitacién debe de cumplirse la relacion siguiente, en la que se afade 0,5
metros por seguridad:

NPSH = NPSH + 0,5m [m.c.a]
disp req

Respecto a la potencia del motor necesaria, esta se obtiene de las curvas de las bomba,
ingresando con la potencia util (P,) necesaria para impulsar al fluido. La potencia total
consumida tiene en cuenta las pérdidas de carga y rendimientos de los elementos que
intervienen en el motor. La potencia util se calcula segun:

_ pgHQ
Pu_ 3600 V]

Las curvas caracteristicas se construyen normalmente mediante pruebas realizadas con agua,
por lo que sus datos se deben recalcular si se van a bombear liquidos con otras propiedades
fisicas. El modo de proceder, en el caso de las bombas centrifugas, para el empleo de estas
curvas es el siguiente:

1) Conocer el fluido a bombear, la temperatura de bombeo y las propiedades fisicas del
fluido (densidad y viscosidad) a dicha temperatura.

2) Establecer el caudal volumétrico a desarrollar (m*/h).

3) Conocer la carga de la bomba,o altura desarrollada, para lo que hay que determinar
previamente las alturas totales de impulsién y aspiracion.

4) Con la carga y el caudal que se precisan se acude a la curva Q-H vy, fijando estas dos
magnitudes, se determina el diametro del rodete, que en caso de no resultar un valor
exacto, se escoge el valor mayor mas cercano.

5) Con el diametro de rodete determinado y el caudal, en la curva de potencia se
determina el consumo de la bomba. El valor leido en la curva se debe incrementar en un
15 % como margen de seguridad.

6) Finalmente, en la curva de NPSH, se determina este valor, para el caudal desarrollado.
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5.9.2.1 - Bomba B1

En la Figura 5.9 se muestra un esquema de una de las corrientes de proceso que necesita ser
presurizada. Se trata de la corriente “3.10”, que abandona la torre de destilacion T-304 a 1 bary
debe ingresar a la siguiente, T-305 a 15 bares.

Figura 5.9 - Esquema de las corrientes de proceso

A continuacion, en la Tabla 5.22, se muestran las caracteristicas y requerimientos de esta
corriente. Como criterio para el calculo de la altura de disefio a partir de la Ecuacién 5.4 se
considerd el aumento de presion requerida para alcanzar las condiciones de operacion y se
estimo la variacion de altura y las pérdidas de carga como un 15 % adicional al valor anterior.
Para el valor de densidad se tomd un promedio ponderado para las dos sustancias principales
que la componen (etanol y acetato de etilo). Respecto al calculo del NPSH,,, se tomo6 una
presion de vapor promedio para la corriente teniendo en cuenta su composicion, a través de los
parametros de la ecuacion de Antoine.

Tabla 5.22 - Condiciones operativas para la bomba B1.

Caudal [m¥h] 0,946
Temperatura de entrada [°C] 68,7
Presion entrada [bar] 1
Presion salida [bar] 15
Potencia requerida [kW] 0,42
Altura desarrollada [m.c.a] 197
NPSH;, [m.c.a] 3,3

En funcién de los parametros definidos para la bomba necesaria para presurizar la corriente se
selecciond de catalogo® una bomba de la marca Grundfos™. A continuacion se muestran sus
parametros de disefio en la Tabla 5.23:

> Ref. N° 8
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Tabla 5.23 - Bomba seleccionada.

Marca Grundfos
Modelo CRNE 1-25 PV-CA-A-V-HQQV
Presiéon maxima [bar] 25
Eficiencia estimada [%)] 70
Potencia consumida [kW] 1,55
NPSH,.,[mca] 0,96

En la Figura 5.10 se muestran las curvas caracteristicas de la bomba indicadas por el
fabricante junto con el punto de operacién requerido.

240 Punto operacion
sl L Q=0.946 m3/h
S [N %% __' — ——H=197m
2 [

rao

+70

50

0.5 - Potencia util: 0.42 kW 21 (matar + conv. da besesncs) = 1553 &V [ 2

Figura 5.10 - Curvas caracteristicas de la bomba B1.

Puede observarse que el punto de operacion cae dentro de la region de trabajo de la bomba,
por lo que es adecuada para su utilizacion en planta. Ademas, estas curvas indican el valor de
NPSH,, para el proceso, a continuacion se verifica si se cumple el criterio mencionado en la
Ecuacion 5.5. Este criterio indica que el valor de NPSH,,, mas un adicional de 0,5 mca debe ser
menor o igual al valor de NPSH;, para asegurar que la bomba no sufra cavitacion. Este valor
resulta de NPSH,,, + 0,5 m = 1,46 m < NPSH,=3,3 m. Por lo tanto, la bomba se encuentra en
una zona de operacién segura.
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5.9.2.2 - Bomba B2

Otra corriente que necesita pasar por una bomba es “3.19”, que es la corriente de etanol
purificada que se recircula a la torre de absorcion. En este caso, la sobrepresién que se debe
asegurar es pequefia (10 kPa aproximadamente). Sin embargo, como en esta etapa del disefio
no se cuenta con informacion acerca de la ubicacion de los equipos en la planta, no se puede
conocer a qué distancia se encuentran las torres de destilaciéon (T-304) y de absorcion (T-302),
por lo que no es posible conocer la longitud exacta de cafieria necesaria entre ellas. Esto
implica que no se pueden conocer con exactitud las pérdidas de carga que sufre el fluido
debidas al transporte en los tramos de cafneria. Ademas, como esta corriente entra por el tope
de la torre, es necesario proporcionar una sobrepresion para elevar al fluido.

Los valores habituales de pérdida de carga suelen estar entre 39 y 80 kPa para la admision y la
descarga de la bomba®?, respectivamente. Con fines practicos, se dimensiona una bomba para
lograr una sobrepresion de 100 kPa, de manera de contemplar estos efectos. Para la altura de
disefio, se tomd un 20 % del valor de la sobrepresion. A continuacion, en la Tabla 5.24, se
resumen las condiciones operativas necesarias para la bomba. Para los calculos se considerd
a la corriente como si fuera etanol puro.

Tabla 5.24 - Condiciones operativas para la bomba B2.

Caudal [m®h] 1,617
Temperatura de entrada [°C] 77,9
Presién entrada [bar] 1
Presién salida [bar] 2
Potencia requerida [kW] 0,059
Altura desarrollada [m.c.a] 17,0
NPSHs, [m.c.a] 12,3

Nuevamente, se selecciond de catdlogo® una bomba de la marca Grundfos™. A continuacién
se muestran sus parametros de disefio en la Tabla 5.25:

%2Ref. N° 9
% Ref. N° 8
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Tabla 5.25 - Bomba seleccionada.

Marca Grundfos
Modelo CR 1-4 A-A-A-E-HQQE
Presiéon maxima [bar] 16
Altura maxima (m) 254
Eficiencia estimada [%)] 79
Potencia consumida [kW] 0,248
NPSH,.,[mca] 0,8

En la Figura 5.11 se muestran las curvas caracteristicas de la bomba seleccionada, junto con
su punto de operacion.

Punto de operacion

Q=1617 m3/h
H=17m.ca

o 05 0.6 0.7 oe 0.3 1.0 1 2 1.2 1.4 1‘5 16 1.7 18 1 20 21 22 2.3 4 25 Q[m¥n
P NPT
] I
300 L6
200 M . . :
L e — 2
- Tl f_,——lf‘d_—__
150 =

A Potencia atil =0,248 kW
NPSHr =0,8

Figura 5.11 - Curvas caracteristicas de la bomba.

Se puede verificar que el punto de operacién se situa dentro de los limites de la bomba, y se
cumple el criterio del NPSH.
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5.9.2.3 - Bomba B3

Otra de las bombas criticas contempladas para el analisis es la de ingreso de agua a la torre de
enfriamiento. Como se tratara en la Seccion 5.5.6, la torre se disefi¢ para un caudal de agua de
enfriamiento de 1,675.10° kg/h (167,5 m®h). Analogamente al caso anterior, se desconoce la
ubicacién de los equipos y cafierias, por lo que no es posible determinar las caidas de presién
asociadas al transporte. Para esta torre la corriente también ingresa por el tope. Opera a
presion atmosférica, por lo que se considera, nuevamente, una sobrepresion de 1 bar para
disefiar la bomba que impulsa el agua. Para la altura de disefio, se consideré un 20 %
adicional.

En la Tabla 5.26, se resumen las condiciones operativas necesarias para la bomba.

Tabla 5.26 - Condiciones operativas para la bomba B3.

Caudal [m¥h] 167,5
Temperatura de entrada [°C] 60
Presién entrada [bar] 1
Presion salida [bar] 2
Potencia requerida [kW] 6,1
Altura desarrollada [m.c.a] 13,4
NPSH;s, [m.c.a] 10,3

Nuevamente, se selecciond de catdlogo® una bomba de la marca Grundfos™. A continuacién
se muestran sus parametros de disefio en la Tabla 5.27:

Tabla 5.27 - Bomba seleccionada.

Marca Grundfos
Modelo CR 1-4 A-A-A-E-HQQE
Presiéon maxima [bar] 16
Altura maxima (m) 38,2
Eficiencia estimada [%)] 91
Potencia consumida [kW] 15,2
NPSH,.,[mca] 4.8

% Ref. N° 8
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En la Figura 5.12 se muestran las curvas caracteristicas de la bomba seleccionada, junto con

su punto de operacion.

[CR 1551, 37400 V. 50rz

nto de operacién
167,5m3/h
13.4m.c.a

'P
‘0
H

Potencia util = 15,2 kW
NPSHr=48 m

80

50

40

20

- 10

Figura 5.12 - Curvas caracteristicas de la bomba.

Se verifica que el punto de operacion se situa dentro de los limites de la bomba, y se cumple el

criterio del NPSH.

5.5.2.4 - Bomba B4

Esta bomba se disefia para suministrar el caudal de fluido térmico necesario en los circuitos
requeridos. Como se indico en la Seccion 5.5.1 en esta misma seccion, el caudal total
necesario es de 80 m*h. Con fines practicos, y analogamente a como se procedié para las
bombas B1 y B2, se disefid la bomba para que la presion diferencial sea de 1 bar,
considerando un 20 % adicional para contemplar las diferencias de altura. La principal
diferencia con el resto de las bombas, es que el rango de temperaturas en el que se encuentra
esta corriente es muy elevado, por encima de los 300 °C. Por lo tanto, se debe seleccionar una

bomba que permita operar de manera adecuada.
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En la Tabla 5.28 se resumen las condiciones operativas necesarias para la bomba.

Tabla 5.28 - Condiciones operativas para la bomba B4.

Caudal [m¥h] 80
Temperatura de entrada [°C] 325
Presion entrada [bar] 1
Presion salida [bar] 2
Potencia requerida [kW] 2,9
Altura desarrollada [m.c.a] 17,2
NPSHs, [m.c.a] 8,4

Se seleccioné de catalogo®® una bomba de la marca Flowserve™. A continuaciéon se muestran

sus parametros de disefio en la Tabla 5.29:

Tabla 5.29 - Bomba seleccionada.

Marca Flowserve
Modelo ZLND
Presiéon maxima [bar] 6

Temperatura maxima [°C] 350
Altura maxima (m) 38
Eficiencia estimada [%] 75
Potencia consumida [kW] 6,5
NPSH,,[mca] 2,5

En la Figura 5.13 se muestran las curvas caracteristicas de la bomba, junto con el punto de

operacion.

% Ref. N° 10
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Figura 5.13 - Curvas caracteristicas de la bomba.
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5.9.3 - Sopladores

Los sopladores o forzadores industriales son equipos mecanicos o electromecanicos que se
utilizan en un proceso para emitir un flujo constante y fuerte de gas o aire. Estos pueden ser
accionados mediante un motor eléctrico, por combustion o hidraulico. Los sopladores y
compresores de baja presion estan disefiados especificamente para aplicaciones que requieren
una presion de entre 0,3 y 3 bar

Su principio de funcionamiento es similar al de un compresor. Se aspira el gas por el lado de
succion del equipo, los rotores y los impulsores rotan, y finalmente el gas se presuriza y es
liberado. Dependiendo de como muevan al gas, los sopladores pueden clasificarse como de
desplazamiento positivo o centrifugos.

Desplazamiento positivo: estos tipos de sopladores, que albergan dos rotores, atrapan un
cierto volumen de gas, luego lo descargan o lo fuerzan contra la presion del sistema. Una vez
en funcionamiento, un soplador gira a la misma velocidad, pero en direccién opuestas, para
introducir gas en el elemento soplador. A medida que los rotores giran, el gas es arrastrado
hacia el lado de entrada del soplador y pasa a las areas entre los rotores y la carcasa del
soplador. El gas se mueve alrededor de los rotores y la carcasa del soplador hacia la salida.
Dentro del soplador, el volumen de gas no cambia. Mas bien, se desplaza de un extremo de la
maquina al otro.

Centrifugo: el gas entra en el centro de un impulsor giratorio y se divide entre las palas del
impulsor. A medida que el impulsor gira, acelera el gas hacia afuera utilizando la fuerza
centrifuga. En el alojamiento del soplador circundante, este gas de alta velocidad se difunde y
disminuye la velocidad para crear presion. Debido a que las maquinas centrifugas operan con
presion y caudal como variables dependientes, los sopladores centrifugos funcionan mejor
como maquinas de carga base o en aplicaciones con presién constante.

A continuacién, se detallan aquellas corrientes de proceso o servicio que requieren ser
impulsadas por este tipo de equipos. Sélo se tienen en cuenta para el analisis aquellos equipos
“criticos”.

5.5.3.1 - Soplador S1

Como se menciond en el Capitulo 3, es necesario que la corriente que ingresa al reactor se
encuentre a una presion por encima de la atmosférica, de manera de contemplar las pérdidas
de carga asociadas. Esta presién, sin embargo, no es muy elevada (128 kPa), por lo que se
justifica la utilizacion de un forzador o soplador, los cuales operan a presiones bajas.
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La corriente que ingresa al reactor se trata de una mezcla de la alimentacion fresca,
proveniente de la planta de produccion de bioetanol, mas la corriente de etanol recirculada del
sistema de purificacion. Segun se indicé en la Seccién 5.3, se va a colocar un vaporizador para
llevar a estado de vapor saturado a esta mezcla, previo al ingreso del siguiente intercambiador
de calor que la lleva a las condiciones de reaccion. Se decide colocar el compresor a la salida
del vaporizador. Esto presenta una ventaja al proceso: al comprimir la mezcla gaseosa,
aumenta su temperatura debido al cambio en el volumen. Esto implica que el requerimiento
energético en el intercambiador que se encuentra aguas abajo sea menor.

En principio se selecciona de catalogos un soplador que se adecue a los requerimientos del
proceso, sin considerar una caida de presidn en el intercambiador mencionado. Dado que en
esta etapa del disefio no se requiere disefar estos equipos de intercambio de calor, no es
posible obtener su dimensionamiento, y por lo tanto no es posible estimar la caida de presion
que sufre el gas al atravesarlo. En una etapa posterior de disefio se debe contar con este
parametro e incluirlo en la seleccion del compresor en cuestion.

A continuacion, en la Tabla 5.30, se detallan los parametros requeridos para impulsar a la
corriente mencionada:

Tabla 5.30 - Parametros operativos del soplador 1.

Caudal (m®h) 2523
AP [kPa] 26,7
Potencia [kW] 22,5

Se selecciond un soplador® de la marca MaproBioGas™. Este tipo de sopladores estan
especificamente disefiados para operar con biogas, y dado que esta corriente esta compuesta
casi en su totalidad por etanol, se considera que es adecuado utilizarlo en la planta. A
continuacion, se detallan sus parametros en la Tabla 5.31.

Tabla 5.31 - Soplador seleccionado.

Modelo CM 550
Potencia maxima [kW] 50
Caudal maximo [m®h] 3570
Presion de descarga maxima [kPa] 197

% Ref. N° 11
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5.5.3.2 - Soplador S2

Otra corriente gaseosa del proceso que necesita ser impulsada es la corriente “3.2”, que se
corresponde con la corriente de ingreso a la torre de absorcion presentada en el Capitulo 4.
Esta corriente debe ingresar por el fondo de la torre, en contracorriente con el liquido. Al
atravesarla, esta corriente pierde carga al atravesar el lecho relleno. Si bien para esta etapa del
disefo se ignoraron las caidas de presién en la torre, de todas formas, es necesario contar con
un forzador para esta corriente. Como no se cuenta con informacion precisa acerca de estas
pérdidas de carga, se debe contar con un criterio que permita estimarlas. Segun bibliografia
consultada®, normalmente, los absorbedores y desorbedores se suelen disefiar para caidas de
presion del gas de 200 a 400 N/m? por metro de espesor empacado. Considerando el peor
escenario posible, se selecciona el extremo superior del intervalo. Afectando a esta cantidad
por la altura de la torre, se tiene una caida de presion de 2,4 kPa aproximadamente. Esto indica
qgue el equipo mas adecuado para impulsar esta corriente es un soplador. A continuacioén, en la
Tabla 5.32, se mencionan sus condiciones operativas.

Tabla 5.32 - Parametros operativos del soplador 2.

Caudal (m%h) 306,3
AP [kPa] 2,4
Potencia [kW] 1,5

Se selecciond, nuevamente, un soplador® de la marca MaproBioGas™. A continuaciéon, se
detallan sus parametros en la Tabla 5.33.

Tabla 5.33 - Soplador seleccionado.

Modelo CL 60-M HG
Potencia maxima [kW] 2,7
Caudal maximo [m?/h] 370
Presion de descarga maxima [kPa] 120

" Ref. N° 12
% Ref. N° 11
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9.9.4 - Valvulas de reduccion de presion

Una valvula reguladora de presién, como su nombre lo indica, regula la presion del fluido,
generalmente para reducirla. Son instaladas en sistemas hidraulicos y neumaticos a nivel
industrial, comercial y doméstico, de acuerdo con su disefio, materiales del cuerpo y los
empaques. Para seleccionar las valvulas adecuadas, se deben tener en cuenta algunas
variables para un disefio y funcionamiento eficientes. Estas variables son: presion de entrada,
presion de salida, rango de flujo y caracteristicas del fluido. Es importante contar con la
informacion de la corriente que debe atravesar la valvula para poder seleccionar los materiales
que mejor se ajusten. Dentro de los parametros mas importantes se encuentran la temperatura
y la presencia de solidos disueltos que puedan generar incrustaciones.

En la Figura 5.14 se observa un corte de una valvula reductora de presion tipica con sus
distintas partes, donde (1) es una restriccion cuya funcion es facilitar la apertura de la valvula,
(2) es la camara superior que en funcion de su presion diferencial mueve el émbolo hacia arriba
o hacia abajo, (3) es el piloto que comanda la operacion de la valvula, (4) es el disco con su
asiento que producen el cierre de la valvula, (5) es un valvula aguja que acelera o lentifica el
cierre de la valvula restringiendo el flujo de agua hacia la camara superior (no restringe el flujo
en sentido contrario), y (6) es una valvula de seccionamiento manual ubicada aguas abajo de la
valvula que cuando se cierra comanda el cierre de la valvula principal.

]

Figura 5.14 - Esquema de valvula reductora de presion.

A la hora de seleccionar estas valvulas es necesario tener un factor en cuenta: la cavitacion.
Este fendbmeno es muy importante en valvulas de control y especificamente en valvulas
reductoras de presién, y tiene un efecto importante en la vida util de los sistemas y en su
operacién. La cavitacién dafa la valvula y la tuberia mediante vibracién y erosién de sus
paredes internas. También causa ruidos elevados.
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Cuando las valvulas reductoras de presién trabajan en posiciones cercanas al cierre, es decir
cuando el area de pasaje del liquido se encuentra muy reducida, el flujo se acelera para
compensar esta disminucién de area, la mayor velocidad hace caer la presién. Cuando la
presion cae y alcanza la presion de vapor del liquido, se forman cavidades de vapor o burbujas
que son arrastradas por el flujo. Cuando se alejan del obturador de la valvula, el area de pasaje
se vuelve a incrementar, la velocidad disminuye, la presion aumenta y las burbujas de vapor
colapsan por implosion generando altisimas presiones (colapso de la cavidad de vapor) y micro
jets que erosionan la pared de la valvula si se encuentran cerca de ella.

En la planta es necesaria la instalacién de dos valvulas reductoras de presion:

=> Valvula 1: A la salida de la torre de destilacion de acetato de etilo, T-305, la corriente de
tope -3.13- se debe despresurizar hasta la presion de operacién de la torre de
destilacion anterior, y luego ingresar como como corriente recirculada.

-> Valvula 2: A |a salida de la torre de destilacion T-305, pero ahora se trata de la corriente
de fondo -3.16-, la cual debe ser despresurizada hasta la presion atmosférica, a la
salida del intercambiador de calor.

En la Figura 5.15 se muestra un esquema de la planta con las valvulas mencionadas.

Figura 5.15 - Esquema de la torre de destilacion T-305

A continuacion, se resumen las caracteristicas de estas corrientes (Tabla 5.34):

Tabla 5.34 - Corrientes de proceso involucradas.

Corriente 3.13 Corriente 3.15
Caudal [m*/h] 1,2 0,22
Presién entrada [bar] 15 15
Presion salida [bar] 1 1
Temperatura de entrada [°C] 160,5 20
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5.5.4.1 - Valvula 1

La principal dificultad que se presenta es conseguir una valvula que permita operar con liquidos
a elevada temperatura como se tiene en el proceso (corriente 3.13). Teniendo en cuenta esto y
los demas parametros de esta corriente se selecciond de catdlogo® una valvula que sea
acorde a las necesidades operativas. La valvula seleccionada es de la marca Valfonta™, a
continuacién, en la Tabla 5.35, se muestran sus caracteristicas:

Tabla 5.35 - Valvula reductora de presion seleccionada para la corriente 3.13.

Marca Valfonta
Modelo M1
Presion maxima [bar] 40
Presiéon minima [bar] 0,1
Presion diferencial maxima [bar] 20
Caudal minimo [m®h]* 3
Temperatura maxima admisible[°C] 250

*Aclaracion: si bien el caudal minimo es mayor a los caudales que tienen las corrientes del proceso, el
proveedor indica en el catalogo que es posible reducir el Kv (coeficiente de capacidad de la valvula) para
pequenos caudales.

Para evitar que la valvula cavite, se cuenta con graficos provistos por el fabricante con zonas
de cavitaciéon en funcién de la diferencia de presion que sufre el fluido al atravesarla. En la
Figura 5.16 se muestra este grafico. El eje x corresponde a la presion aguas abajo de la valvula
reductora, y el eje y a la presion aguas arriba. La zona amarilla delimita la region de cavitacion,
y es la zona que se debe evitar para el disefio de la valvula. También es deseable evitar la zona
de operacién ruidosa y por lo tanto se debe disefiar en la zona de operacion segura.

¥ Ref. N° 13
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Figura 5.16 - Zonas de cavitacion en valvula reductora de presion.

Como se menciond, la caida de presién necesaria para esta corriente es AP=14 bar. Si se
observa la Figura 5.16, entrando con 15 bar de presion en el eje de ordenadas, y con 1 bar en
el eje de abscisas, se obtiene un punto de operacién que cae dentro de la regién de cavitacion.
Para evitar este efecto se decide implementar un arreglo de dos valvulas en serie, de la
siguiente manera: En la primera valvula, se selecciona una caida de presion de 10 bar, es
decir la presion aguas abajo resulta de 5 bares. De esta manera, se trabaja en la zona de
operacion segura. Para la segunda valvula, se parte de 5 bar como presion aguas arriba y se
llega a 1 bar aguas abajo. En este caso, se cae dentro de la zona ruidosa. Para no involucrar
una tercera valvula al arreglo, se decide operar a la segunda valvula hasta la minima presién
que asegure una zona de operacién segura. Esta presién se corresponde con 1,2 bar
aproximadamente y se considera despreciable la diferencia respecto a la presion deseada.

205



5.5.4.2 - Vdlvula 2

Para la corriente “3.16”, dado que no hay requisito sobre su temperatura, se selecciond una
valvula de catalogo® de la marca Bermad™ A continuacion se resumen sus variables de
disefio, en la Tabla 5.36:

Tabla 5.36 - Valvula reductora de presién seleccionada para la corriente 3.16.

Marca Bermad
Modelo 700-ES
Presion maxima [bar] 25
Presién minima [bar] 1
Presion diferencial maxima [bar] 20
Caudal minimo [m?/h] 0,1
Temperatura maxima admisible[°C] 80

A continuacion se presenta el grafico con las zonas de cavitacion provisto por el fabricante para
esta valvula, en la Figura 5.17.
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Figura 5.17 - Zonas de cavitacion en valvula reductora de presion.

Para esta valvula, se presenta nuevamente la situacion obtenida en el caso anterior.
Ingresando con 15 bar de presion aguas arriba, se ve que para una presién en la descarga de 1
bar, el punto de operacién se sitia dentro de la zona de cavitacion. Se propone, entonces, un
arreglo de valvulas, de la siguiente manera: la primera opera con una diferencia de presion de
10 bar, es decir, de 15 a 5 bar, mientras que la segunda con una diferencia de 4 bar, resultando
finalmente en la presion deseada.

6 Ref. N° 14

206



5.9.9 - Equipo de refrigeracion

Son equipos muy versatiles y ampliamente utilizados, tanto en la industria como en el ambito
comercial y doméstico. Pueden operar en un amplio rango de temperaturas, y alcanzar valores
tan bajos como -60 °C.

A diferencia de las torres de enfriamiento, implican un mayor costo econémico y una mayor
complejidad técnica. Sin embargo, permiten alcanzar temperaturas mas bajas y obtener un
mayor control sobre su valor.

Todos los equipos de refrigeracién, independientemente de su configuracién, operan con el
ciclo de compresion de vapor. El fluido que circula por el sistema de refrigeracion recibe el
nombre de refrigerante, y los hay de diversos tipos.

El ciclo de compresion de vapor se puede ilustrar en un diagrama temperatura vs. entropia o en
un diagrama presion vs. entalpia (ver Figura 5.18). El ciclo se compone de 4 etapas principales:
compresion, condensacion, expansién y evaporacién. A continuacion, se detalla cada una de
las etapas en un ciclo ideal.

= Compresién isentrdpica (1-2): El gas refrigerante, a baja temperatura y presién, ingresa
al compresor. Alli su presion y temperatura aumentan, no obstante, sin cambiar su
entropia. A la salida de esta etapa (punto 2) el refrigerante esta sobrecalentado.

- Condensacioén (2-3): El vapor sobrecalentado y a alta presion ingresa al condensador.
Alli el refrigerante intercambia calor con un fluido auxiliar, generalmente aire o agua. En
la salida (punto 3) el refrigerante esta como liquido sobresaturado.

-> Expansion isoentalpica (3-4): El refrigerante ingresa a una valvula expansora que
reduce su presion y temperatura sin modificar su entalpia. En el punto 4 el refrigerante
es una mezcla liquido-vapor a baja presioén.

-> Evaporacién (4-1): El refrigerante ingresa a un intercambiador de calor, donde se pone
en contacto con la corriente que se desea enfriar (o la habitacion a enfriar). Alli el
refrigerante absorbe calor y se evapora hasta llegar al punto 1.
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Figura 5.18 - Diagramas de a)entropia y b)entalpia para un ciclo de refrigeracion.

En los ciclos reales, el refrigerante experimenta un leve sobrecalentamiento a la salida del
evaporador, con el fin de evitar la entrada de liquido al compresor.

5.9.5.1 - Temperatura minima

Para escoger esta temperatura es importante considerar dos puntos contrapuestos:

-> Operar a la mayor temperatura posible permite disminuir la potencia del compresor y, en
consecuencia, los costos productivos.

- La diferencia minima de temperatura entre el refrigerante y el fluido de proceso debe ser
lo mas alta posible, a fin de permitir el disefio de equipos mas pequefios. Se
recomienda operar con una diferencia de entre 5 a 10 °C.

Como regla general, se procura mantener los costos operativos al minimo, entonces se opta
por operar a la mayor temperatura posible: -25 °C. Esta temperatura garantiza una diferencia
minima de temperaturas de 5 °C.

La presion de saturacidon del amoniaco correspondiente a -25 °C es de 151,6 kPa. A esta
presion se elimina el riesgo de filtracién de aire.
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5.5.5.2 - Temperatura maxima

Para escoger esta temperatura se deben contemplar diversos aspectos:

= A mayor temperatura, la presién que debe desarrollar el compresor es mayor. Con una
presion lo suficientemente alta se puede dar lugar a fallas. Ademas, altas presiones
implican mayor potencia de compresion.

= El agua fria utilizada en el condensador debe estar mas fria que el refrigerante caliente.
El agua de torre se puede enfriar hasta 30 °C debido a las condiciones climaticas de la
localidad. Esto se trata con mayor detenimiento en la Seccién 5.5.6.

-> A mayor temperatura, menor es el tamano del condensador, debido a que la fuerza
impulsora media es mayor.

= En la etapa de compresién, el gas se sobrecalienta. Es importante que esta temperatura
sea inferior a la maxima admitida por el compresor. Mientras mas grande sea el salto de
presion, mayor sera el sobrecalentamiento. En compresores industriales comunes se
encontré que la temperatura maxima de operacion no debe exceder los 160 °C. Mas
adelante en esta seccion seran tratadas las cuestiones referidas al disefio y seleccion
del compresor.

Por lo explicado, se opta por operar a la minima temperatura posible, a fin de disminuir la
potencia de compresion, la presion en los equipos y el sobrecalentamiento. El limite inferior
esta limitado por la temperatura del agua fria y el sobrecalentamiento. El agua fria que ingresa
al condensador estda a 30 °C y eleva su temperatura hasta la salida. La temperatura de
condensacion debe permitir una adecuada diferencia de temperatura entre el refrigerante y el
agua. Sin embargo, para temperaturas de condensacion superiores a 40 °C, el
sobrecalentamiento excede el limite de 160°C de los compresores seleccionados, y la
compresion deberia realizarse en mas de una etapa.

Finalmente, se opta por operar con una temperatura de condensacién de 40 °C. A esta
temperatura, y considerando una eficiencia de 95 % del compresor, la temperatura de
sobrecalentamiento es de 155 °C aproximadamente.

A continuacion, en la Figura 5.19, se muestra un esquema del ciclo de refrigeracién propuesto
en un diagrama presién-entalpia.
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Figura 5.19 - Diagrama presién-entalpia para el ciclo de refrigeracién propuesto.

5.5.5.3 - Trabajo de compresion

El trabajo de compresion se obtiene como la diferencia de entalpias del gas entre la entrada y
la salida del compresor:

Trabajo = W =H - H =H_ —-H

salida entrada 2 1

Luego, la potencia requerida en la etapa de compresién se obtiene como el producto entre el
trabajo de compresion y el caudal de refrigerante que atraviesa el circuito.

Potencia = W. m,, y

Los valores de entalpia se obtienen de la lectura del grafico presion-entalpia (Figura 5.19) y la
masa de refrigerante se calcul6 previamente en la Seccién 5.4.2 del presente informe.
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5.5.5.4 - Capacidad de refrigeracion

Corresponde al calor total que es intercambiado en el evaporador, o lo que es o mismo, el calor
total capaz de absorber de las corrientes del proceso. Se calcula mediante la siguiente
expresion:

Capacidad del sistema de refrigeraciéon = AH *m = 662 kW

evaporador refrigerante

Donde AH,yap0rad0r COrresponde a la diferencia de entalpia entre la entrada del evaporador y su
salida, es decir, H, - H, (Figura 5.19).

En la Tabla 5.37 se muestra un resumen con los parametros de disefio del sistema de
refrigeracion completo.

Tabla 5.37 - Parametros de disefio del sistema de refrigeracion

Temperatura de evaporacion [°C] -25
Presion de evaporacion [kPa] 151,5
Temperatura de condensacion [°C] 40
Presion de condensacion [kPa] 1555,3
Caudal de refrigerante [kg/h] 2,23 -10°
Potencia del compresor [kW] 233,8
Temperatura de sobrecalentamiento [°C] 155
Capacidad de refrigeracion [kW] 662

5.5.5.5 - Compresor

Con el valor de potencia calculado y el caudal de refrigerante a comprimir, se seleccioné de
catalogos un compresor que cumpla con los requerimientos del proceso. La limitacion principal
que se presenta es la temperatura de descarga del compresor. El equipo elegido tiene que
soportar esta temperatura sin incurrir en fallas operativas. El compresor seleccionado®' es de la
marca Mayekawa™, en la Tabla 5.38 se muestran sus especificaciones:

Tabla 5.38 - Compresor seleccionado para el sistema de refrigeracion

Modelo 280JL-V
Potencia maxima [kW] 397,3
Capacidad de refrigeracion [kW] 709
Temperatura maxima admisible[°C] 160

1 Ref. N° 15

21



5.5.5.6 - Condensador

Como se detalld en el apartado de seleccién de las condiciones de operacion del ciclo, la
temperatura de condensacion esta condicionada por la temperatura del agua de refrigeracion
que se puede disponer en la localidad. Por este motivo, la temperatura minima de
condensaciéon a emplear es de 40 °C. Por lo expuesto en el disefio y seleccién del compresor
del ciclo, la temperatura de sobrecalentamiento que tiene el vapor al entrar al condensador es
de aproximadamente 155 °C. Esto implica que el condensador debe, en primer lugar, enfriar al
refrigerante hasta la condicion de vapor saturado, y luego condensarlo a esa temperatura y
presion correspondiente. Es decir, se trata de un desobrecalentador. Sin embargo, el
refrigerante tiene un calor de condensacién mucho mayor al calor sensible del vapor, por lo que
normalmente se considera que la etapa de remocién de calor latente es la mas significativa en
el equipo. El calor a intercambiar en cada una de estas etapas de enfriamiento se obtiene de la
siguiente manera:

—-T )

=m .C (T
Qsensible ref pref,vapor( condensador sobrecalentamiento

Q =

m_ _.A T
latente ref cond( condensador

)

Para el Cp del vapor se tomé el valor promedio entre la temperatura de condensacién y la de
sobrecalentamiento, dado que no varia significativamente en este intervalo. El valor de A4 S&
tomé como el correspondiente a 40 °C. El calor obtenido para las etapas de sobrecalentamiento
y condensacion resultd, respectivamente, en 150,5 kW y 675,9 kW, resultando en un total de
826,4 kW. Se verifica que la etapa mas significativa es la de condensacién. Sin embargo, no se
puede ignorar la etapa de sobrecalentamiento porque se estaria incurriendo en un error a la
hora de dimensionar el condensador.

Como se indico, se utilizara agua de enfriamiento para condensar el refrigerante. Para asegurar
una diferencia de temperatura minima entre las corrientes de 5 °C, el agua abandona el equipo
a 35 °C. Esto se explica con mayor detenimiento en la seccidn 5.5.6 - “Torre de enfriamiento”.

Para el calculo de los coeficientes globales de transferencia de calor se tomaron los siguientes
intervalos para los coeficientes locales de cada corriente:

R = 1000 — 11000 W /m’c
Agua da lorre AP0 35°C
40°C 155°C  RT1T
B cona = 2500 = 6000 W /m’°C
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Respecto al coeficiente local para el amoniaco, se tomd el menor valor del intervalo, para
considerar el peor caso posible. Luego, mediante la suma de resistencias se obtuvo el
coeficiente global.

Analogamente a como se procedid con los demas intercambiadores tratados en este capitulo,
se calculo el area necesaria para el intercambio. A continuacion, en la Tabla 5.39, se muestran
los resultados obtenidos.

Tabla 5.39 - Dimensiones del condensador.

Calor a intercambiar [kW] 826,4
Caudal de agua [kg/h] 1,423 - 10°
Area de intercambio [m?] 64, 2
AT, [°C] 7,21
Coeficiente global U [W/m?°C] 1786

Dado que el equipo presenta cambio de fase, el intercambiador mas adecuado es de tubos y
coraza.

5.5.5.1 - Valvula de expansion

La valvula de expansion es un componente clave en el sistema de refrigeracién. Se ubica entre
el depdsito de refrigerante (a la salida del condensador) y la entrada del evaporador. Su funcién
es despresurizar la corriente de refrigerante hasta la presion del evaporador, y la de suministrar
el caudal adecuado para que el evaporador trabaje en sus condiciones optimas.

A diferencia de una valvula simple, la VET es capaz de regular la cantidad de refrigerante que
ingresa al evaporador, a fin de mantener su salida constante frente a eventuales variaciones en
la carga térmica del evaporador. Sus componentes y su funcionamiento se explican a
continuacion:

Figura 5.20 - Esquema de valvula de expansion termostética.
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El ingreso de refrigerante al evaporador es regulado por el vastago de la valvula (2), el cual
esta asociado al diafragma (1). Sobre el diafragma actuan 3 presiones, y el equilibrio entre ellas
determina la apertura de la valvula:

-> Presion del bulbo: La valvula cuenta con un bulbo sensor (3) ubicado en la salida del
evaporador. Dentro contiene una mezcla liquido/vapor, la cual varia su presién acorde a
la temperatura del bulbo. Frente a un aumento de temperatura, la presion de la mezcla
empuja el diafragma hacia abajo.

- Presion del resorte (4): Es ajustada manualmente, y su valor es acorde al
sobrecalentamiento deseado. Empuija el diafragma hacia arriba.

- Presion de compensacién (5): Corresponde a la presién a la salida del evaporador. En
sistema de baja carga o sin distribuidor, se toma la presion a la salida de la valvula
(compensacion interna), la cual se considera igual a la presion a la salida del
evaporador. En sistemas de alta carga o con distribuidor (evaporador con multiples
circuitos), la caida de presion en el evaporador es significativa. Entonces, se toma la
presion a la salida del evaporador (compensacion externa).

Esta presion empuja el diafragma hacia arriba

El equilibrio de fuerzas sobre el diafragma es el siguiente:

bulbo resorte compensador

Si la carga del evaporador aumenta, el sobrecalentamiento en la salida del evaporador es
mayor, entonces la presion del bulbo aumenta. El diafragma se desplaza hacia abajo, y abre
mas la valvula. El mayor caudal abastece la carga del evaporador y la temperatura de
sobrecalentamiento disminuye.

Por el contrario, si la carga del evaporador disminuye, el sobrecalentamiento en la salida del
evaporador es menor, entonces la presién del bulbo disminuye. El diafragma se desplaza hacia
arriba, y cierra mas la valvula. EI menor caudal abastece la carga del evaporador y la
temperatura de sobrecalentamiento aumenta.

Para la seleccion de la valvula correcta, es necesario conocer tres (3) datos: la capacidad de
refrigeracion del circuito, la temperatura de saturacion del evaporador, y la caida de presion a
través de la valvula. Esta ultima se considera como la diferencia entre las presiones de
saturacion del condensador y evaporador, despreciando las caidas de presion. Se resumen
estas variables en la Tabla 5.40:

Tabla 5.40 - Requerimientos de la véalvula de expansion.

Capacidad de refrigeracion [kW] 662
Temperatura de saturacién del evaporador [°C] -25
Caida de presion [kPa] 1403,8
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No se ha podido encontrar una valvula con la capacidad de refrigeracién requerida, entonces,
se decide implementar un arreglo de tres valvulas en paralelo, cada una con una capacidad de
refrigeracion de 220,5 kW, aproximadamente. De esta manera, cada valvula tiene una tercera
parte de la capacidad total.

La empresa Danfoss™ ofrece tablas ® para seleccionar la valvula adecuada. Primero se escoge
la tabla correspondiente al amoniaco y, luego, se ingresa con la temperatura del evaporador y
la caida de presion. Se escoge el modelo con capacidad nominal igual o levemente superior a
la capacidad del evaporador. Se resumen sus caracteristicas en la Tabla 5.41.

Tabla 5.41 - Valvula seleccionada para el sistema de refrigeracion.

Modelo TEA 85-85
Capacidad de refrigeracion nominal [kW] 262
Capacidad de refrigeracion [kW] 709
Caida de presion (kPa) 1400

La capacidad nominal, bajo estas condiciones, es 262 kW, es decir, un 19 % superior a la
requerida. Pese al valor ligeramente superior, la valvula tiene la capacidad de regular el caudal,
entonces se la considera apta.

5.9.6 - Torre de enfriamiento de agua

Este equipo es ampliamente utilizado en la industria, dado su bajo costo de construccién y de
operacion. Sin embargo, su capacidad de enfriamiento estad limitada a las condiciones
climaticas y, en promedio, logra enfriar entre 10 °C y 30 °C el agua entrante.

Independientemente del tipo de torre, todas operan de forma similar: el agua caliente, que cae
a través de la torre, se pone en contacto directo con una corriente de aire que tiene una
temperatura menor a la temperatura del agua y una humedad relativa inferior a la de
saturacion. Bajo esta condiciones, una fraccién del agua es evaporada, originando que la
temperatura del aire y su humedad aumenten, y que la temperatura del agua descienda. El
fendmeno de transferencia de masa (evaporacion) tiene lugar en la superficie del relleno, el
cual esta disefado para ofrecer una gran superficie por unidad de volumen, magnificando asi la
tasa de evaporacion total.

La eficiencia de la torre esta intimamente ligada a las condiciones atmosféricas. En particular a
la temperatura y la humedad relativa.

62 Ref. N° 16
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Las torres se diferencian entre si en base al método para movilizar el aire. A continuacion se
listan los arreglos de torre mas comunes:

- Atmosférica: este arreglo no requiere ventiladores, la circulaciéon del aire depende de los
vientos dominantes. Esta caracteristica, limita su uso a zonas de fuertes y constantes
vientos.

-> Tiro natural: mediante un disefio en forma de chimenea, el aire logra circular sin
ventiladores aun en zonas de poco viento.

= Tiro forzado y tiro inducido: Ambas son torres a contracorriente y requieren el uso de
ventiladores para la circulacién del aire. La principal diferencia entre ambas torres es
que la de tiro forzado tiene ubicado su ventilador en la parte inferior de la torre, mientras
que la de tiro inducido lo tiene ubicado en la parte superior.

En el presente informe no se aborda el disefio detallado de la torre, motivo por el cual el
analisis matematico es obviado. Se toma como principio de disefio la “aproximacién al bulbo
hamedo”, el cual indica que la temperatura de salida del agua es entre 2,5 °C y 5 °C superior a
la temperatura de bulbo humedo del aire (Tbh).

Para obtener la temperatura de bulbo himedo (Ver Figura 5.21) basta con conocer la
temperatura del aire (Ta) y su humedad absoluta (Y’). Luego con la ayuda de un diagrama

psicométrico, se sigue la trayectoria de saturacién adiabatica hasta interceptar la curva de 100
% de saturacion y en el eje horizontal se lee la temperatura de bulbo humedo.

Y: N

( kg agua )
kg aire seco

100% de saturacion

Trayectoria de
saturacion

adiabatica

Tbh Ta Tem;;{‘?C)

Figura 5.21 - Determinacion de la temperatura de bulbo humedo a partir del diagrama psicrométrico.

Como se advierte en la Figura 5.21, los unicos factores a tener en cuenta (al menos en esta
etapa de disefio) son la temperatura del aire y su humedad absoluta. De tal forma que una
menor temperatura del aire, asi como una menor humedad absoluta, permiten alcanzar
menores temperaturas de bulbo humedo. Esto es ilustrado en la Figura 5.22.
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Figura 5.22 - Efecto de la variacion de la temperatura del aire y la humedad sobre la temperatura de bulbo himedo.

En el disefio preliminar de la torre de enfriamiento es necesario definir dos parametros basicos:
la temperatura de entrada y de salida del agua. En base a estos parametros, luego se puede
disefiar el resto del equipo.

9.9.6.1 - Temperatura de salida

Como se explicé previamente, se hara uso de la “aproximacion de bulbo humedo”, cuya
temperatura es consecuencia directa de la temperatura del aire y su humedad absoluta. Estos
dos parametros, deben ser obtenidos de la zona donde se instalara la torre, en este caso, la
provincia argentina de Tucuman.

Mediante el sitio web de la Estacion Experimental Agroindustrial Obispo Colombres (EEAOC)%,
se obtiene el registro histérico de temperatura y humedad en la region.

En esta pagina se ofrecen los valores de temperatura maxima y minima, asi como los de
humedad relativa maxima y minima para cada dia en el periodo de tiempo seleccionado. Es
importante resaltar que el maximo en temperatura se corresponde con el minimo en humedad
relativa. De igual manera, el minimo de temperatura se corresponde con el maximo de
humedad relativa. Este comportamiento se puede observar en las Figuras 5.23 y 5.24, que
representan un dia tipo de verano en Tucuman.

83 Ref. N° 17
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Figura 5.23 - Temperaturas por hora en un dia de verano en la provincia de Tucuman.
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Figura 5.24 - Humedad relativa por hora en un dia de verano en la provincia de Tucuman.

Luego para cada dia se calculan dos temperaturas de bulbo hiumedo: Una utilizando la maxima
temperatura con la minima humedad y la otra utilizando la minima temperatura y la maxima
humedad. De estas dos temperaturas, se contempla la mas alta. A modo ilustrativo, en la
Figura 5.25 se observa la temperatura de bulbo humedo para los meses calidos del afio 2021

300

250

° K
10.0 ' ¥

Temperatura de bulbo humedo (°C)

0.0
01-10-21 o1-11-21 01-12-21 01-01-22 01-02-22 01-03-22

Fecha

Figura 5.25 - Temperatura de bulbo humedo promedio obtenida en los meses de verano en la region.
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Para el disefio de la torre se considera la maxima temperatura de bulbo humedo, que sea solo
superada por el 5 % de los dias. La temperatura seleccionada fue 25 °C y la maxima absoluta
27,6 °C. De esta forma, se garantiza una fuerza impulsora de al menos 5 °C. Y en el peor de los
casos, de 2,4 °C.

Finalmente, aplicando un margen de 5 °C. La temperatura de salida del agua de la torre es de
30 °C.

5.5.6.2 - Temperatura de entrada

Junto con la temperatura de entrada, define el salto térmico de la torre. En su eleccion deben
considerarse diversos factores:

= Caudal de agua: A mayor salto térmico, es menor el requerimiento de agua. Esto se
debe a que el agua almacena mayor cantidad de calor por unidad de masa.

El menor requerimiento de agua repercute en una menor potencia de bombeo y menor
tamarfio de la torre.

-> Capacidad de la torre: Independientemente de la temperatura, el calor a retirar del
sistema es el mismo. Sin embargo, cuanto menor es el salto térmico, mayor es la
potencia que requiere la torre. Esto se debe a que la fuerza impulsora media es menor,
y por lo tanto, la transferencia de calor es mas lenta. Entonces, el caudal de aire a
suministrar es mayor, lo que implica que el ventilador consuma mas potencia.

-> Corrientes a enfriar: Segun la temperatura seleccionada, habra corrientes que puedan
ser o no enfriadas con agua. Si la temperatura del agua excede a la de la corriente, la
transferencia de calor no sera posible.

-> Condensador del compresor: El refrigerante se condensa por agua, entonces es
necesario que la temperatura del agua sea inferior en todo momento a la temperatura
de condensacion.

El uso de agua fria mas importante esta dado por el condensador. En este equipo se considera
unicamente el uso de agua como fluido auxiliar, dado que el aire seco posee una temperatura
mayor y su coeficiente de transferencia de calor es mucho menor.

Como se explica en el Seccion 5.5.5, la temperatura del condensador es de 40 °C, y el
sobrecalentamiento alcanza los 155 °C. Dado que el calor latente es casi 5 veces mas grande
que el calor sensible, se considera que el refrigerante esta en practicamente todo el
condensador a 40 °C.

A fin de garantizar una fuerza impulsora minima de 5 °C, la temperatura de salida del agua del
condensador se selecciona en 35 °C. Bajo estas condiciones, el caudal de agua necesario para
condensar el refrigerante es de 39,54 kg/s.

219



Para el resto de los intercambiadores de la planta que utilizan agua de enfriamiento como fluido
frio, se puede seleccionar una temperatura de salida mayor, esto con el fin de disminuir el
requerimiento de agua total.

Como se explicd previamente, a mayor salto térmico, menor es el caudal. Sin embargo, se
selecciona como limite 60 °C, a fin de poder enfriar la corriente C6 con agua y lograr una
diferencia minima de temperatura de 10 °C aproximadamente, segun lo explicado en la Seccién
5.4.2. Las corrientes que se enfrian con el agua de torre son: C1 (parcialmente), C6 y C5, que
se corresponden con los intercambiadores N° 6, 7 y 8, respectivamente. En la Tabla 5.28 se
puede observar el caudal de agua necesario en estos intercambiadores para los distintos saltos
de temperatura propuestos.

Tabla 5.28 - Caudal de agua necesario en los intercambiadores.

Caudal de agua total (kg/h)

30-35 1,48.10°

Salto de temperatura (°C)
30-60 2,47.10*

Se puede notar a simple vista que con un salto de 30 °C, el agua requerida para enfriar estas
corrientes es mucho menor que para el salto de 5 °C. Por lo expuesto, se selecciona una
temperatura de salida del agua de 60 °C para los intercambiadores. Una vez que ambos
caudales de agua alcancen su temperatura final en sus respectivos intercambiadores, se juntan
estas corrientes con el fin de tener una unica corriente de entrada a la torre. Para esto, se
obtiene la temperatura final resultante de la mezcla de las corrientes, mediante un balance de
energia en estado estacionario, como sigue:

Ym.T.Cp =Ym.T.Cp

entrada salida

Considerando que en el intervalo de temperaturas de trabajo el Cp del agua no varia
significativamente, se lo toma como una constante. Luego, se despeja la temperatura final del
agua:

60°C .(m )+35°C.m

+m +m
intercambiador 1 intercambiador 4 intercambiador 5 condensador

m m m
entrada.torre intercambiador 1+ intercambiador 4+ intercambiador 5 + condensador

La temperatura resultante es de 39,7 °C y el caudal de agua total, teniendo en cuenta lo
requerido en el condensador y los intercambiadores es de 1,67.10° kg/h.
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5.5.6.3 - Seleccion de la torre

Del apartado anterior, se recopilan los parametros operativos de la torre de enfriamiento. Se
detallan en la Tabla 5.29.

Tabla 5.29 - Parametros operativos de la torre de enfriamiento.

Temperatura de entrada [°C] 39,7
Temperatura de salida [°C] 30
Salto térmico [°C] 9,7
Temperatura de bulbo himedo [°C] 25
Caudal de agua total [kg/h] 1,67.10°

Para seleccionar el equipo que se adapte a las condiciones, se utiliza el catdlogo® y el método
propuesto por la empresa GOHL™. El procedimiento de seleccion se detalla a continuacion.

En base al salto térmico y el caudal operativo de agua se obtiene el calor Qg:

(T —T ) =1880,9 kW

entrada salida

QB - Cpagua' magua'
Luego se obtiene el factor k; de los diagramas disponibles. Con el valor de k, se obtiene la
potencia nominal, Q.

k=118 ; Q, =Q,/k = 1594 kW

Del catalogo se busca un equipo con igual o mayor Qy. Se selecciona el equipo 2/28 Z con Qy y
flujo nominal de agua (Gy) igual a 1634 kW y 2,44.10° kg/h, respectivamente. El siguiente paso
es obtener k,. Para esto se debe dividir el caudal operativo entre el nominal e ingresar al
diagrama correspondiente. El valor de k, obtenido es 1, aproximadamente, luego se obtiene el
nuevo valor de Qy como:

Q, = Q,/(k k) = 1594 kW

Como el nuevo valor de Qy es menor que el del equipo, se da por finalizado el calculo. En la
Tabla 5.30 se resumen los parametros de la torre.

%4 Ref. N° 18
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Tabla 5.30 - Parametros operativos de la torre de enfriamiento.

Modelo 2/28 Z
Capacidad de enfriamiento nominal [kW] 1634
Caudal de agua nominal [kg/h] 2.44.10°
Salto térmico [°C] 9,7
Cantidad de ventiladores 2
Potencia absorbida por los ventiladores [kW] 12,3
Consumo eléctrico de los ventiladores [kW] 30
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6.1 - Objetivos

= Analizar las distintas maneras de almacenar el hidrogeno y seleccionar la mas
conveniente.

=> Disefiar un ciclo de licuacion de hidrogeno para su almacenamiento y posterior venta.

6.2 - Introduccion

A pesar de que su utilizacion es una realidad, el hidrogeno presenta actualmente restricciones
tecnologicas y econdmicas como, por ejemplo, sus elevados costes de produccién, las
dificultades en su almacenamiento o la seguridad en su manipulacién, que pueden limitar un
uso mas extensivo y su participacién en un futuro escenario energético.

Tal y como se menciond en los capitulos anteriores, para que sea posible transportar y
comercializar el hidrégeno es necesario realizarle un tratamiento previo que permita
almacenarlo de manera segura.

En este capitulo, por un lado se detallan brevemente las distintas tecnologias existentes para
su acondicionamiento y posterior almacenamiento y, por otro lado, se disefia un ciclo de
licuefaccion.

6.3 - Almacenamiento del hidrogeno

El hidrégeno es un combustible con elevada densidad de energia gravimétrica pero con baja
densidad de energia volumétrica con respecto a otros combustibles. Esto tiene como resultado
que, por unidad de volumen, el hidrégeno almacena menor cantidad de energia que otros
vectores energéticos como, por ejemplo, el gas natural o el diésel; como consecuencia se
necesitan enormes volumenes de hidrogeno para proveer de energia a procesos de alta
demanda. Por este motivo, la investigacion sobre almacenamiento de hidrogeno es en estos
momentos muy intensa con el objeto de encontrar sistemas que permitan almacenar la mayor
cantidad de hidrégeno en el menor volumen posible.

Las distintas alternativas posibles para el almacenamiento de hidrégeno son las siguientes:

= Tanques de almacenamiento de hidrégeno comprimido,
-> Tanques de almacenamiento de hidrégeno liquido criogénico,
-> Materiales en estado solido: hidruros metalicos y nanoestructuras de carbono.

A continuacion se describen brevemente cada una de las alternativas mencionadas, junto con
sus ventajas y desventajas.
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6.3.1 - Hidrageno comprimido

El almacenamiento del hidrégeno en forma de gas presurizado es el método mas habitual y el
mas desarrollado, ya que aprovecha el efecto que tiene la compresion sobre el volumen del
gas. No obstante, comprimir hidrégeno supone un considerable consumo de energia, el cual se
incrementa cuanto mayor es la presion final. Para comprimir 1 kg de hidrégeno desde la
presion atmosférica hasta presiones entre 200 - 800 bar con un compresor multietapas se
requiere entre 10 y 17 MJ, respectivamente; a modo de ejemplo, el metano se puede comprimir
con un consumo de energia hasta siete veces inferior.

Una vez presurizado, el hidrégeno se almacena en depdsitos cilindricos similares a los
utilizados con el gas natural comprimido. La mayoria de estos depdsitos consisten en una
estructura cilindrica con casquetes esféricos en los extremos. En cada casquete hay aberturas
que permiten el flujo saliente o entrante del gas y valvulas para el control del flujo.

Los depdsitos para hidrégeno comprimido se fabrican con materiales de alta resistencia para
asegurar su durabilidad. Sin embargo, su disefio no esta totalmente optimizado: tienen un gran
volumen y presentan todavia problemas de seguridad. Dados los problemas que implica la
utilizacién de hidrégeno a presiones tan elevadas, los requerimientos del depdsito, desde el
punto de vista de sus propiedades mecanicas, deben ser muy estrictos. Los depdsitos, por
tanto, deben ser ligeros y muy resistentes. Por ello, los prototipos actuales se construyen con
materiales compuestos de fibras de vidrio, fibras de carbono y aluminio y, segun dicha
composicion, se clasifican en los cinco tipos que se resumen en la Tabla 6.1.

Tabla 6.1. Tipos de tanque para almacenar hidrégeno gaseoso.

Tipo de tanque | Presion maxima (bar) Construccion Aplicaciones
Aplicaciones
Tipo | 300 Acero o aluminio estacionarias

(laboratorios, uso en
industria quimica

Aluminio recubierto Aplicaciones
Tipo Il 200 parcialmente con fibra estacionarias
de vidrio (hidrogeneras)
Aluminio recubierto Aplicaciones moviles
Tipo I 700 completamente con (vehiculos con celdas
fibra de vidrio de combustible)
- , Investigacion,
Tipo IV 1000 Unicamente fibra de industria
carbono .
aeroespacial

En la Figura 6.1 se muestra una configuracion tipica de un tanque de almacenamiento Tipo IV.
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Estructura
tanque de

hidrogeno

Figura 6.1 Esquema de un tanque tipico para almacenamiento de hidrogeno comprimido.

La principal limitacion de este tipo de almacenamiento es el gran volumen ocupado y el peso
del equipo. Un sistema de almacenamiento de hidrogeno gaseoso a una presion de 250 bar
pesa casi cuatro veces y ocupa mas de cuatro veces el espacio de un sistema de
almacenamiento de hidrégeno liquido. EI aumento de la presion del gas reduce el volumen de
almacenamiento necesario pero requiere de depdsitos mas robustos. No obstante, la relacién
entre el peso total del sistema y el volumen de hidrogeno apenas cambia. Este exceso de
volumen supone un gran inconveniente cuando el espacio disponible es limitado,
concretamente en aplicaciones moviles.

6.3.2 - Hidrogeno liquido

El hidrégeno liquido presenta una densidad gravimétrica y energética muy superior a la del
hidrogeno en estado gaseoso. Asi, con la licuefaccion del hidrogeno se logra una reduccion de
volumen mayor que en la compresion, superandose la mayoria de los problemas relacionados
con el peso y el tamano de los sistemas de almacenamiento de gas. Sin embargo, el hidrégeno
liquido solo existe por debajo de los -240 °C, y alcanzar temperaturas criogénicas incorpora
bastante complejidad al proceso.

El almacenamiento del hidrégeno liquido a tan bajas temperaturas se realiza en depdsitos
aislados mediante vacio llamados Dewar o bien en tanques de doble capa que contienen otro
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fluido criogénico intermedio, materiales aislantes, o simplemente un espacio en donde se
realiza vacio. En cualquier caso se debe minimizar cualquier transferencia de calor entre el
hidrégeno liquido contenido y el entorno. A menudo los tanques para el almacenamiento
estacionario de hidrégeno liquido son esféricos, ya que esta geometria ofrece la minima
superficie para un volumen determinado y, por lo tanto, una menor area de transferencia de
calor del ambiente hacia el tanque. No obstante, es imposible almacenar hidrégeno en forma
liquida indefinidamente. Incluso el mejor aislamiento no impide que se transfiera algo de calor
desde el ambiente, provocando la evaporacion de parte del hidrégeno y el aumento de la
presion del tanque.

Aunque los sistemas de almacenamiento de hidrégeno liquido eliminan el peligro asociado con
las altas presiones del hidrogeno comprimido, conllevan ciertos riesgos relacionados con las
bajas temperaturas. Uno de ellos es el riesgo de quemaduras por frio por contacto con el
hidrégeno liquido, sus vapores y las superficies de los depdsitos. Ademas, el acero al carbono,
sometido a temperaturas por debajo de -30 °C, directa o indirectamente, se fragiliza, siendo
mas sensible a las fracturas. Por ultimo, si las superficies de tuberias y depdsitos no estan bien
aisladas, el aire del ambiente puede condensar sobre ellas, generando una alta concentracion
de oxigeno que supone un elevado riesgo de incendio o explosién si cae sobre un material
combustible.

El proceso de recarga de los tanques criogénicos no es un problema en si; sin embargo, se
necesita que las lineas estén termostatizadas y, por lo tanto, la necesidad de sistemas de
refrigeracion y compresores hacen que el proceso global sea mas complicado que el
almacenamiento de hidrogeno comprimido. No obstante, el almacenamiento criogénico
comparado con el almacenamiento de gas comprimido presenta la ventaja de que la presién de
trabajo es relativamente baja y ademas los volumenes requeridos para almacenar la misma
cantidad de hidrogeno son mucho menores. Aun asi los sistemas de almacenamiento de
hidrogeno liquido pueden ser de cuatro a diez veces mas grandes y pesados que un depdsito
equivalente de diésel.

6.3.3 - Hidrdgeno solido

Se utiliza esta denominacion para los sistemas de almacenamiento en los que el hidrogeno
gaseoso pasa a formar parte de la composicion molecular de un compuesto sélido, bien por
reaccion y adsorcion, como en el caso de los hidruros metalicos, o bien Unicamente por
adsorcion como en los compuestos organicos.

Los sistemas de almacenamiento por hidruros metalicos se basan en el principio de que ciertos
metales, en condiciones de alta presién y temperaturas moderadas, absorben hidrogeno
gaseoso formando hidruros metalicos. Cuando estos hidruros metalicos se calientan a baja
presion, se libera el hidrégeno. En resumen, estos metales absorben y expelen hidrégeno como
si fueran esponjas.
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Las ventajas de los sistemas de almacenamiento por hidruros metalicos giran en torno a que el
hidrogeno se convierte en parte de la estructura quimica del metal por si mismo vy, por lo tanto,
no requieren de altas presiones o de temperaturas criogénicas para funcionar. Puesto que el
hidrogeno es liberado desde el hidruro a bajas presiones, este tipo de almacenamiento es
intrinsecamente el mas seguro de todos.

Existen muchas clases de hidruros metalicos aunque todos se basan en aleaciones metalicas
de magnesio, niquel, hierro y titanio. En general, los hidruros metalicos se dividen entre los de
alta y baja temperatura de desorcion.

Los hidruros de alta temperatura son mas econdmicos y almacenan mas hidrégeno que los
hidruros de baja temperatura, pero requieren gran cantidad de calor con el fin de liberar el
hidrégeno. Por el contrario, las bajas temperaturas de desorcién de algunos hidruros pueden
ser un problema ya que el gas se libera demasiado facilmente en condiciones ambientales.
Para solucionar este problema, los hidruros de baja temperatura deben ser presurizados, 1o que
aumenta la complejidad del proceso. En ocasiones se utilizan mezclas de hidruros de baja y
alta temperatura para mantener algunas de las ventajas inherentes a cada tipo y reducir los
inconvenientes.

Ademas de la temperatura a la que se libera el hidrégeno, otro aspecto critico es el peso del
sistema. Incluso los mejores hidruros metalicos contienen solo un 8 % de hidrégeno en peso y,
por lo tanto, tienden a ser pesados y costosos. Una limitacibn de los sistemas de
almacenamiento por hidruros metalicos es que deben cargarse con hidrogeno de alta pureza o,
por el contrario, se contaminarian con la correspondiente pérdida de capacidad. En este
sentido, el oxigeno y el agua son los principales competidores del hidrégeno puesto que se
adsorben quimicamente sobre la superficie de los metales impidiendo el posterior enlace
quimico con el hidrogeno. La capacidad de almacenamiento perdida por dicha contaminacion
puede ser reactivada en cierta medida con calor.

Otro problema asociado con los hidruros metalicos se refiere a su estructura: estos compuestos
normalmente se producen en forma de granos o de polvo para aumentar la superficie
disponible para el almacenamiento del gas, y este material particulado es muy sensible al
desgaste, lo que reduce su rendimiento ademas de poder ocasionar el taponamiento de
conductos y en el peor de los casos de los sistemas de seguridad.

Debido a la mayor informacién y simplicidad asociada al almacenamiento del hidrégeno en
estado gaseoso y liquido, se seleccionan estas dos alternativas para comparar. Se descarta del
analisis el almacenamiento de hidrégeno en estado sdlido.
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6.3.4 - Comparacion entre los sistemas de almacenamiento

Como se menciond, sélo se tendran en cuenta para el analisis los métodos de almacenamiento
de hidrégeno comprimido y licuado. A continuacién, en la Tabla 6.2 se resumen las ventajas y

desventajas de ambos métodos.

Tabla 6.2. Ventajas y desventajas de los métodos de almacenamiento de H.,.

Método

Ventajas

Desventajas

Hidrégeno comprimido

-Es la tecnologia con mas
experiencia, almacenamiento
estacionario a 50 bar y
almacenamiento en
transporte (350 y 700 bar).
De esta forma se puede
transportar por carretera,
ferrocarril, barco, avion y
gasoductos. El
almacenamiento subterraneo
resulta lo mas econdémico.

-A bajas presiones, la
cantidad de hidrégeno
almacenado es pequefa.

-La compresion del hidrogeno
hasta 350 bar consume
alrededor del 20 % de la
energia contenida en el
hidrégeno.

- La energia por unidad de
volumen almacenada es
mucho menor que en los
combustibles fosiles liquidos.

- Los contenedores o
cilindros son pesados.

Método

Ventajas

Desventajas

Hidroégeno liquido

- Amplio conocimiento de la
tecnologia.

- Un tanque estandar
almacena mas cantidad de
hidrégeno que el hidrogeno
comprimido a 700 bar.

- Es el método mas
econdmico para
almacenamiento a largo
plazo.

-La licuacion (enfriamiento a
20 K) es un proceso que
consume entre el 30-40 % de
la energia contenida en el
hidrégeno.

-Problemas de eficiencia y
seguridad del proceso por la
evaporacion flash.

-La energia almacenada por
unidad de volumen es menor
que en los combustibles
fosiles liquidos.

- Requiere una elevada
pureza a la entrada (>99,99
%)
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En la Tabla 6.3 se presentan los parametros mas significativos de los dos métodos de

almacenamiento de hidrégeno seleccionados.

Tabla 6.3. Parametros comparativos para ambos métodos propuestos®,

Método Hidrégeno comprimido Hidrégeno licuado
Temperatura (°C) Ambiente -253
Presién (bar) 350-700 1
Capacidad volumétrica 20-40 70
(kgh2/L)
Coste del sistema 12-16 6
(USD/kWh)

Problemas de seguridad

Altas presiones

Bajas temperaturas

Como se puede observar en la Tabla 6.3, el hidrogeno licuado, a pesar de tener sus
desventajas, presenta notables mejoras en los parametros referidos al almacenamiento por
unidad de volumen, costo total y presion de operacion. Se decide continuar el analisis con la
licuacion como método de almacenamiento, debido a sus multiples ventajas frente a la
compresion.

6.4 - Licuacion - métodos

El proceso de licuefaccion consiste en la transformacion de gas a liquido mediante la
modificacion de condiciones de presion y temperatura, en un ciclo termodinamico. Este ciclo
utiliza una combinacién de intercambiadores de calor, compresores y una valvula de expansion
Joule-Thomson (ver Seccion 6.5.2), para lograr el enfriamiento necesario y producir algo de
liquido. El liquido se elimina y el gas enfriado se devuelve al compresor a través de los
intercambiadores de calor. Existen varios ciclos termodinamicos para la licuefaccion, pero en
este apartado se detallan los mas relevantes a nivel industrial. En particular, se detallan los
ciclos de Linde-Hampson simple, Linde-Hampson con pre-enfriamiento, y de Claude.

% Ref. N° 1
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6.4.1 - Ciclo de Linde-Hampson simple

El ciclo de Linde-Hampson simple consiste en el ciclo de licuacion mas sencillo pero, a pesar
de su simplicidad, no sirve para licuar el hidrégeno debido a que no permite alcanzar la
temperatura criogénica de almacenamiento (20 K). Sumado a esto, no es eficiente desde el
punto de vista energético debido a la gran cantidad de energia que hay que suministrar. Sin
embargo, es necesario conocerlo en detalle, debido a que a partir de este ciclo se desprenden
los demas, de mayor complejidad.

Este ciclo consiste en un compresor, un intercambiador de calor, una valvula de expansion
Joule-Thomson, y un tanque reservorio. En la Figura 6.2 se muestra un esquema tecnoldgico
del ciclo junto con su representacién en el diagrama temperatura-entropia.

T=const

)
Compressor f O Heat
exchanger

v

P=const

Temperature

gas H2 3
1-T
valve

fluid I-I2 Entropy

Figura 6.2 - a) Diagrama tecnologico del ciclo Linde-Hampson simple y b) Representacioén en el diagrama T-s.

En el estado 1, el gas de entrada se mezcla con el gas de retorno. Esta mezcla se comprime
isotérmicamente hasta el estado 2. Luego, el gas a alta presion se enfria en el intercambiador
de calor, con la porcion de gas de retorno, y luego se expande en la valvula de expansion. La
fraccion liquida se recoge en el tanque reservorio y la fraccién de vapor se retorna al sistema,
cerrando el ciclo.
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6.4.2 - Ciclo de Linde-Hampson con pre-enfriamiento

El ciclo de Linde-Hampson simple, como se menciond, no es eficiente. Una alternativa para
mejorar la eficiencia energética y el desempefio del ciclo es el ciclo de Linde-Hampson con
pre-enfriamiento. Esto se da al disminuir la temperatura de entrada al intercambiador de calor
principal. El enfriamiento se logra mediante un fluido refrigerante auxiliar, normalmente
amoniaco o nitrégeno. En la Figura 6.3 se muestra un esquema tecnolégico de este ciclo junto

con su representacion en el diagrama T-S.

El analisis termodinamico del ciclo puede hacerse de manera similar al caso del ciclo simple,
con algunas modificaciones. Ahora, la mezcla de gases a la entrada, luego de la compresion,
pasan por un primer intercambiador de calor, con fluido refrigerante, y luego pasan por el

intercambiador principal del ciclo.

. a b
'O. Heat
Compressor, =R NN G exchanger

" 2 ) 3
131 \ ——

>

| Wi
T W=t
X exchanger
at l)Vu:omrs

-

=
(m — )

H T
valve

Vs

fluid Hz

Temperature

T=const

Refrigerant

Botlng poin

P=const

s=const

Entropy

Figura 6.3. a) Diagrama tecnoldgico del ciclo Linde-Hampson con pre-enfriamiento y
b) Representacion en el diagrama T-s.

La ventaja de este ciclo con respecto al de Linde-Thompson simple es que posee un mejor
rendimiento termodinamico. Sin embargo, su desventaja principal es que se debe contar con un

circuito secundario para el fluido refrigerante.
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6.4.3 - Ciclo de Claude

La valvula de expansion del ciclo es deseable desde el punto de vista econdmico del proceso,
debido a su simplicidad, pero no lo es desde el punto de vista termodinamico, debido a que
actua de manera irreversible. Este ciclo propone la utilizacion de una turbina de expansion,
ademas de la valvula, para poder remover la energia del gas y producir algo de trabajo. En la
Figura 6.4 se muestra un diagrama de este ciclo y su representacion en el diagrama T-S.

Compressor - 0, Heat A 2 T=const
2

exchanger

a

F3

m—m Heat P=const

f exchanger S
W, . 5
Expander E
-____ﬁ Heat &

exchanger

5
e
.

fluid H, ' Entropy

Figura 6.4. a) Diagrama tecnolégico del ciclo de Claude y b) Representacion en el diagrama T-s.

Este ciclo, si bien tiene mas equipos, presenta el mayor rendimiento termodinamico, junto con
la mayor recuperacién de liquido, respecto a los casos anteriores. Se selecciona este ciclo
para continuar con el andlisis. En la Seccién 6.5.2 se detalla en profundidad el analisis
termodinamico del ciclo junto con la seleccion de las condiciones operativas éptimas.
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6.5 - Diseno de la subplanta

6.5.1 - Purificacion de la corriente de hidrdgeno

Uno de los aspectos a considerar previo al disefio del ciclo de licuefaccion, es la pureza de la
corriente de entrada al sistema. Como se tratd en el Capitulo 4, la corriente de hidrégeno que
abandona el absorbedor por el tope se encuentra purificada en un 99,6 %, aproximadamente.
Esta es la maxima pureza que se puede obtener dadas las condiciones de operacién de esa
torre. Para poder ingresar al ciclo de licuefaccion es necesario que esta corriente se encuentre
con una pureza del 99,99 % o superior, debido a que las temperaturas alcanzadas son muy
bajas (-253 °C aproximadamente) y esto provocaria que las impurezas se solidifiquen,
obstruyendo las cafierias y los equipos de intercambio de calor involucrados en el proceso. Por
lo tanto, es sumamente importante purificar a la corriente de hidrégeno hasta el valor de pureza
indicado, a fin de realizar un diseno adecuado que permita prolongar la vida util de los equipos
que componen el ciclo.

En lo que respecta a la purificacion del hidrégeno, se destacan tres métodos principales:
separacion por medio de membranas, destilacién criogénica y adsorcién por cambio de presion.
A continuacion se resume brevemente cada uno de ellos.

6.5.1.1 - Membranas

En este método, como su nombre lo indica, se utiliza una membrana como método de
separacion. A la corriente que se desea purificar se la hace pasar por la membrana y por
accion de distintas fuerzas impulsoras, ya sea una diferencia de presion, de concentracion o de
potencial eléctrico, se separan, selectivamente, aquellos compuestos no deseados. De esta
manera se obtiene, por un lado, una corriente rica en hidrégeno, llamada permeado, y una
corriente rica en impurezas, que se denomina retenido o concentrado. En la Figura 6.5 se
muestra un esquema tipico de una membrana.

Alimentacion
‘ B etemido

N\ ' ]
{wfrﬂ'ntn Ana

k . Permeado

Figura 6.5 - Representacion esquematica tipica de una membrana.
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La principal ventaja de esta tecnologia es la obtencion de gases de alta pureza. Otras ventajas
son su facil operacion, su compacidad y portabilidad. Adicionalmente, este proceso es
facilmente combinable con otras operaciones de separacion®. Pese a las ventajas de
operacidén que supone, esta tecnologia no esta casi aplicada a nivel industrial, con excepcién
de un tipo de membrana, como se menciona mas adelante en este apartado. No obstante,
durante los ultimos afios se ha implementado en diversas operaciones de separacién de gases.

Una parte fundamental en el disefio de membranas es la eleccion de su material ya que esto
determina gran parte del coste econdmico, no solo en su inversion a la hora de fabricarse, sino
en su operacion. En funcién del material y su eficiencia para la separacién, varia la cantidad de
pasos por la membrana que se deben realizar para conseguir una separacion deseada. Aunque
existen varios tipos de membranas, las dos mas empleadas son:

-> Membranas de paladio: son las de mejor calidad, al presentar una permeabilidad del
hidrogeno mucho mas elevada que el resto de componentes gaseosos. Esta formada
por una aleacion de paladio, generalmente con una composicion de en torno al 90 %, y
otro elemento metalico como plata o cobre. Consiguen purezas y recuperaciones muy
altas, superiores al 99,999 % y 99 % respectivamente. Su rango de aplicacién esta
restringido a la pequefa y mediana escala, y actualmente no se cuenta con este tipo de
tecnologia para la purificaciéon del hidrégeno a escala industrial.

-> Membranas poliméricas: suelen estar compuestas por varias capas de polimero y son
mas resistentes a la humedad, ademas de ser mas baratas. Los materiales de
preparacion mas utilizados habitualmente son el poliestireno y el polimetilmetacrilato.
Son ampliamente utilizados a nivel industrial y permiten alcanzar purezas del hidrégeno
de hasta un 98 %, con recuperaciones en torno al 95 %°".

 Ref. N° 2
7 Ref. N° 3
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6.5.1.2 - Destilacion criogénica

Este método se basa en la destilacién de una mezcla de gases a muy bajas temperaturas, de
entre -150 °C y -200 °C. Se centra en la separacion de los compuestos en funcion de los
distintos puntos de ebullicion, con lo que las condiciones de operacion dependen de la mezcla
a separar. El hidrégeno, al tener un punto de ebullicién significativamente mas bajo que el resto
de componentes (-253 °C aproximadamente), permanece en estado gaseoso, mientras que los
demas compuestos condensan. De esta manera puede conseguirse una pureza del hidrégeno
elevada.

Con respecto a su uso para separar hidrogeno a nivel industrial, actualmente no se encuentra
muy desarrollado, debido a sus elevados costos de inversién y de operacion, al trabajar con
temperaturas tan bajas. Aunque este método presenta una alta recuperacién de hidrégeno,
existen otros métodos que logran una pureza superior. Por lo general la pureza alcanzada se
encuentra en torno al 98 % con recuperaciones del 95 %°.

6.5.1.3 - Adsorcion por cambio de presion (PSA)

La adsorcién por cambio de presion, comiunmente conocido como PSA por sus siglas en inglés
(Pressure Swing Adsorption) es una tecnologia basada en el fendmeno fisico de la adsorcion,
como su nombre lo indica. Durante el proceso PSA se logra la purificacion del hidrégeno
reteniendo las impurezas que lo acompafian en un lecho de particulas adsorbentes. La clave
del proceso reside en la influencia que la presion tiene sobre el proceso de adsorcion. Este
sistema se compone de varios lechos de adsorcién, entre 2 y 10, en los cuales se hace pasar la
corriente a purificar. En funcién de la presion de operacion, se tienen procesos de adsorcion o
de desorcion, por lo que se operan de manera alternada para tener, a la salida, un flujo
constante de hidrégeno con la pureza deseada. Opera, generalmente, a presiones entre 10 y
40 bar y temperaturas entre los 0 a 60 °C. Este método es el mas empleado a nivel industrial
para la purificacion del hidrogeno, logrando obtener purezas de hasta el 99,999 % vy
recuperaciones cercanas al 90 %®. En la Figura 6.6 se muestra una configuracion tipica de un
sistema de este tipo.

& Ref. N° 4
69 Ref. N° 5
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Figura 6.6 - Representacion tipica de un sistema PSA.

La secuencia de etapas que se llevan a cabo en el sistema se puede resumir de la siguiente
manera:

-> Adsorcion: La adsorcion tiene lugar a alta presion (entre 10 y 40 bares). La mezcla de
gases pasa por el lecho de adsorbente. El adsorbente atrapa las moléculas de gas
facilmente adsorbibles, mientras que las moléculas de gas que no son faciimente
adsorbibles o no lo son en absoluto pasan a través del lecho. El lecho adsorbente sigue
reteniendo moléculas de gas hasta que alcanza su capacidad maxima.

- Despresurizacion: La despresurizacion es el primer paso de la regeneracion
(desorcion) del lecho adsorbente. A medida que la presion desciende, las moléculas de
gas del lecho adsorbente se liberan y el gas resultante se descarga del depdsito de
adsorcion. Este gas se conoce como “gas de cola” y sirve como combustible.
Normalmente abandona el proceso a la presion atmosférica.

=> Purga: El lecho adsorbente se purga con el gas de cola para regenerarlo
completamente.

-> Represurizacién: La represurizacién se hace con la mezcla de gases hasta que se
restablecen las condiciones del proceso de adsorcion.

La secuencia mencionada anteriormente se da de manera ciclica en todos los adsorbedores,
de forma alternada, de manera de obtener un flujo constante del gas purificado a la salida.

A continuacién se resumen las caracteristicas principales de los métodos de purificacion
propuestos, en la Tabla 6.4
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Tabla 6.4 - Resumen de las principales tecnologias para purificar hidrégeno.

Método Pureza alcanzada | Recuperacion de Aplicacién
(%) hidrégeno (%) P
Poliméricas 92 - 98 > 85 __Gran escala.
Aplicaciones industriales
Membranas
De Paladio > 99,9999 Hasta 99 _ Pequena escala.
Aplicaciones en laboratorio.
Destilacién criogénica 90 - 98 95 _ Gran escala.
Aplicaciones industriales.
Adsorcion por cambio de Gran escala.
presién (PSA) 99,999 80 - 90 Aplicaciones industriales.

Antes de seleccionar el método mas conveniente para la purificacion del hidrégeno es
necesario recordar que el nivel de pureza a alcanzar para ingresar al circuito de refrigeracion es
de, al menos, del 99,99 %. Por lo tanto se descartan rapidamente los métodos de destilacion
criogénica y membranas poliméricas, debido a que la pureza alcanzada no es suficiente.

Entre las opciones restantes, se descartan las membranas de paladio debido a su imposibilidad
de utilizarlas a escala industrial. Se selecciona, entonces, un sistema de adsorcion por
cambio de presién (PSA) para purificar a la corriente de hidrégeno que ingresa a la subplanta.

En la Seccion 6.6 se detallan las cuestiones acerca de su seleccién. Se define una presion de
entrada al sistema de 15 bar, y una temperatura de 30 °C. En el apartado correspondiente
se profundiza acerca de la seleccién de estas variables.

Como no es posible contar con las caidas de presidén que sufre el gas al atravesar el lecho, con
fines practicos se supone que la presién de salida de la corriente de hidrégeno purificada es la
misma que la presion de operacion, 15 bar. Respecto a la temperatura, el proceso no indica
que hay un cambio sustancial en esta variable, por lo que se supone que también permanece
constante e igual a la de operacion, 30 °C. Con respecto a la recuperacion, se asume una
recuperacion promedio dentro del rango informado por el fabricante, del 85 %. Finalmente,
quedan definidas las propiedades de la corriente de salida del sistema PSA. En estas
condiciones ingresa el gas al ciclo de licuefaccién. Se resumen en la Tabla 6.5:

Tabla 6.5. Propiedades de la corriente de salida del sistema PSA.

Caudal masico [kg/h] 74,24
Temperatura [°C] 30
Presion [bar] 15
Pureza [%)] 99,9999
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6.5.2 - Ciclo de licuefaccion

Como se menciond en la Seccién 6.4, el ciclo elegido para realizar el proceso de licuefaccién
es el ciclo de Claude, debido a que presenta el mejor rendimiento liquido, frente a los otros
ciclos. A continuacion, en la Figura 6.7, se presenta el diagrama de flujo propuesto, con sus
respectivas modificaciones para adaptarlo a las condiciones del proceso. En las siguientes
secciones se indagara acerca de las condiciones de operacion y la configuracion éptima, por lo
que este esquema puede modificarse.

Compresor | Intercambiador
de calor |
L_'.'_] RV avavy
FAV A VAN 2 3
11 10 T
Turbina
Compresor Il Intercambiador

de calor Il

4
7
Intercambiador
de calor 1l
g
G Valvula J-T
3]
« Tangue receptor

Figura 6.7 - Diagrama tecnologico preliminar del ciclo de licuefaccion propuesto.

En forma resumida, el ciclo se desarrolla de la siguiente manera: el gas de entrada se combina
con el gas de retorno, y la corriente resultante se comprime en forma isotérmica (idealmente).
Luego la corriente pasa por un intercambiador de calor para enfriarse, a presion constante.
Posteriormente se separa una fraccion z del gas y se envia a una turbina de expansion. La
fraccion remanente continla avanzando por los intercambiadores de calor restantes y luego
ingresa a la valvula de expansion J-T. Aqui, el liquido subenfriado se expande, provocando su
enfriamiento y una disminucion en la presion. La corriente abandona la valvula como mezcla
liquido-vapor, que luego ingresa al tanque reservorio. Alli se almacena la fraccién liquida y se
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retorna la fraccion gaseosa al ciclo. Esta corriente de retorno, debido a que se encuentra a la
minima temperatura del sistema, sirve como fluido frio en los intercambiadores de calor Il y I
(ver Figura 6.7). Antes de entrar al segundo intercambiador, esta corriente se mezcla con la
fraccion z expandida en la turbina con el objetivo de enfriarla parcialmente y luego atraviesa los
intercambiadores restantes. Como ultimo elemento, un compresor aumenta la presién de la
corriente hasta la presién de entrada, cerrando asi el ciclo.

6.5.2.1 - Elementos del ciclo

6.5.2.1.1 - Valvula Joule-Thompson

El equipo critico en este ciclo es la valvula de expansiéon Joule-Thomson. Esta valvula lleva su
nombre debido al efecto J-T, que describe el cambio de temperatura de un gas o liquido real
cuando se lo hace pasar a través de una valvula o un sélido poroso mientras se lo mantiene
aislado para que no se intercambie calor con el medio ambiente. El fluido sufre una caida de
presion isoentalpica, lo cual provoca una disminucién de su temperatura. Este fenédmeno se
produce debido al coeficiente de Joule-Thomson variable, que se puede describir mediante la
siguiente ecuacion:

— (9T
H]_T - (ap )h

En general, para todos los fluidos este coeficiente es positivo, provocando que el efecto
generado sobre el fluido durante la expansion sea de enfriamiento. Sin embargo, hay algunas
excepciones. En particular para el hidrogeno, este coeficiente puede ser negativo, provocando
el efecto contrario, es decir, de calentamiento. Debido a que este coeficiente varia segun la
presion y temperatura de entrada, es necesario establecer los rangos de estas variables para
que sea positivo, y poder lograr el efecto deseado en el ciclo. En la Figura 6.8 se muestra la
curva de inversion para el hidrogeno a diferentes temperaturas y presiones’™. La pendiente de
la linea tangente en la curva presenta el valor del coeficiente de Joule-Thomson a cualquier
temperatura y presion.

0 Ref. N° 6
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Figura 6.8 - Curva de expansion Joule-Thomson para el hidrégeno. Extraido de Ref N° 6.

Como puede apreciarse, el coeficiente J-T invierte su signo para temperaturas de entrada
menores a los 100 K y a medida que la temperatura sigue disminuyendo, la presion de entrada
también puede ser menor, alcanzando valores cercanos a la presion atmosférica. También
puede notarse que el valor de la pendiente es maximo para los 100K y 18 MPa, y varia cada
vez menos conforme disminuyen estas variables.

En la Figura 6.9 es posible observar el efecto deseado para el hidrogeno en el ciclo: al
disminuir drasticamente la presion del fluido, se da un efecto de enfriamiento. En este caso, el
coeficiente J-T es positivo.
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Figura 6.9 - Efecto de enfriamiento Joule-Thompson en diagrama T-S del hidrégeno.

Sin embargo, para igual temperatura, si la presion es muy alta, al descomprimir puede
producirse un aumento en la temperatura. En este caso, el coeficiente es negativo, lo que
provoca el efecto contrario al deseado. Este efecto se ilustra en la Figura 6.10.

ENTROPY, Joules /gm °K

TEMPERATURE ,°R
TEMPERATURE ,°K

ENTROPY , Btu/lb“R

Figura 6.10 - Efecto de calentamiento Joule-Thompson en diagrama T-S del hidrégeno.
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El objetivo de incorporar la valvula de Joule-Thompson al sistema es obtener una fraccion de
hidrégeno liquido a su salida; esta fraccion depende de las condiciones de entrada y de salida
de la valvula. En todos los casos las condiciones a la salida deben corresponder a las de
saturacion y, a su vez, mientras mas cercana sea la entalpia de la mezcla en la salida a la del
gas saturado, mayor sera la fraccion de liquido obtenida.

h —h

G mezcla

Fraccion liquida = x = ——
G L
Condiciones de entrada

En la Figura 6.11 se representa la fraccién liquida en funciéon de la presién entrada para
diferentes temperaturas de entrada e iguales condiciones de salida.

® 35K 40K @ 45K

06 1T

04 +

02 -

Fraccion liquida

0.0 f f f f I f
2000 4000 6000 8000 10000 12000

Presion de entrada (kPa)

Figura 6.11 - Fraccion liquida en funcion de la presion de entrada para diferentes temperaturas de entrada. Presion
de salida constante e igual a 120 kPa.

De la Figura 6.11 se concluye que mientras mas baja sea la temperatura de entrada, mayor es
la fraccion liquida obtenida. También se observa que existe una presion de entrada 6ptima, que
permite obtener la fraccidn liquida mas alta. Este valor, a su vez, corresponde con la minima
entalpia para las condiciones de entrada (Figura 6.12).

244
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Figura 6.12 - Presion de entrada optima para temperatura de entrada fija en diagrama T-S.

Condiciones de salida

En la Figura 6.13 se representa la fraccion liquida y la temperatura de salida en funcién de la
presion de salida para determinadas condiciones de entrada.

@ Fraccion liqguida @ Temperatura de salida

0.55

0,50

0,45

040

0,35

Fraccion liquida

0,30

Temperatura de salida (K)

0.25 I I I I I t-15

200 400 600 800 1000 1200

Presién de salida (kPa)

Figura 6.13 - Fraccion liquida y temperatura de salida en funcién de la presion de salida. Condiciones de entrada
constantes e iguales a 7000 kPa y 40 K.
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De la Figura 6.13 es posible concluir que una mayor presion de salida permite obtener una

mayor fraccion liquida. Este efecto

también es posible verlo en el

diagrama

temperatura-entropia, donde, a medida que disminuye la presién (a entalpia constante), la

fraccion liquida disminuye (Figura 6.14).

50 Hydrogen
451 _
40}
35 923 9 kPa
— PrAERNN s
AN
- 1512 kPa
25¢ / \ / \ } \ 35 33 kPa
VS [
20+ fraccion liquida \ \
; \
15 | EI_B 0 |3_ |:|4\ ||2\
% e : Entalpia
10 : ' ' ' : : : 4
-5 0 5 10 15 20 25 30
s [kJ/kg-K]

Figura 6.14 - Fraccion liquida en funcion de la presion de salida siguiendo una trayectoria isoentalpica. Diagrama

Condiciones de operacion dptimas

T-S.

Por lo expuesto anteriormente, es preferible operar a la menor temperatura de entrada posible
(con su presion optima) y a la mayor presion de saturacion posible en la salida. No obstante,
mas adelante en el analisis, se explican otros factores que impiden operar en estas condiciones

ideales.

Cabe aclarar que no existe una valvula completamente isoentalpica. No obstante, para el
diseno, no se consideran las pérdidas de eficiencia en la valvula.
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6.5.2.1.2 - Turbina de expansidn

EEntran:ia
<djmm
w

turbina e
salida

Una fraccion de la corriente “3” se desvia hacia la turbina de expansion. Su funcién es la de
generar una corriente fria “e” que se adicione a la “7” y, de esta forma, satisfacer los
requerimientos energéticos de los intercambiadores | y II.

Su funcionamiento es similar al de la valvula de expansién J-T, pero en vez de operar de forma
isoentalpica lo hace de forma isentrépica.

La temperatura de la corriente de salida dependera de las condiciones de entrada y las de
salida.

Condiciones de entrada

En la Figura 6.15 se ilustra el efecto de la presién de entrada sobre la temperatura de salida
para distintas temperaturas de entrada. En todos los casos la presion de salida es la misma.

® 200K 150K @ 100K x Salida en condiciones de saturacion

100 T
LS e
4]
=
©
w
2 50 +
Y
3
©
8— 25

T ———
£ s » ~ > X
]
'_
0 I I f ; f
2000 4000 6000 8000 10000
Presion de entrada (kPa)

Figura 6.15 - Temperatura de salida en funcién de la presién de entrada para diferentes temperaturas de entrada.
Presion de salida constante e igual a 120 kPa.
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De la Figura 6.15 se concluye que mayores presiones y menores temperaturas de entrada
permiten obtener menores temperaturas en la salida.

Condiciones de salida

Para iguales condiciones de entrada, la presién de salida influye en la temperatura de salida,
este efecto se observa en la Figura 6.16.

100 -

g

40 —+

Temperatura de salida (K)

20 | : : :
500 1000 1500 2000

Presién de salida (kPa)

Figura 6.16 - Temperatura de salida en funcién de la presién de salida. Condiciones de entrada constantes e iguales
a 7000 kPa y 150 K.

De la Figura 6.16 se concluye que una menor presion de salida permite obtener menores
temperaturas.

Condiciones de operacion optimas

Para lograr la menor temperatura en la salida se deberia operar con altas presiones y bajas
temperaturas en la entrada, y bajas presiones en la salida. Sin embargo, se debe evitar las
condiciones de saturacion en la salida, dado que la formacion de gotas puede estropear la
turbina.

Las condiciones de operacion de la turbina estan condicionadas por las presiones de la valvula
de expansion y la temperatura en “3”. Mas adelante en el analisis se indaga en sus efectos.
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6.5.2.1.3 - Compresor |

'Qcompresor
1 | | 2

compresor

Este compresor es una pieza fundamental en el ciclo dado que permite alcanzar la presion que
es requerida en la véalvula J-T. La compresion entre los puntos 1 y 2 se da, idealmente, de
manera isotérmica. Sin embargo, se sabe que un compresor no puede operar en estas
condiciones, sino que el calor generado en la compresion se transfiere al fluido provocando un
aumento en su temperatura. La mayoria de los compresores operan en referencia a una curva
politrépica, tal que la presion y el volumen del gas se encuentran relacionados en cada
momento segun la siguiente expresion:

P. Vn = constante

1]

Si el proceso de compresion fuera isotérmico, el indice politrépico “n” seria igual a la unidad y el
trabajo W necesario para comprimir isotérmicamente con un volumen especifico inicial, V,,
desde una presioén inicial, P,, a una presion final, P4, se calcularia como:

P
_ 1
W =PV, In(z")

Mientras que si la compresion fuera isoentropica (adiabatica y reversible), la ecuacién tomaria
la siguiente forma:

W = [y/(y — DIP, vy |2, /p )" 1]

Donde y es el coeficiente adiabatico, obtenido como el cociente entre los calores especificos a
presion (C,) y a volumen (C,) constante.

Como no es posible comprimir un gas sin evitar el efecto de sobrecalentamiento, se propone la
siguiente alternativa, que permite operar en estas condiciones. Se trata de comprimir al gas en
una etapa, con una etapa de enfriamiento posterior. De esta manera, se contrarrestan los
efectos de sobrecalentamiento, y la corriente que abandona el sistema de compresion -
enfriamiento tiene la misma temperatura que a la entrada. Para disefar este sistema se utilizd
el simulador de procesos Unisim Design™. En la Seccion 6.5, se detallan sus condiciones
operativas.
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6.5.2.1.4 - Intercambiador de calor |

En este equipo la corriente de salida del compresor se enfria desde el estado “2” hasta el
estado “3” intercambiando calor con la corriente que ingresa, que se calienta desde el estado
“9” hasta el estado “10”, de manera isobarica.

A~

A

La temperatura de la corriente “3” tendra impacto sobre la temperatura en la salida de la turbina
y también en el caudal que es necesario desviar a la misma.

6.5.2.1.5 - Intercambiador de calor Il

En este equipo la corriente que no se derivé a la turbina, la fraccién “1-z”, se enfria desde el
estado “3” hasta el estado “4” intercambiando calor con la corriente que ingresa, que se calienta
desde el estado “8” hasta el estado “9”, de manera isobarica.

N
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6.5.2.1.6 - Intercambiador de calor Il

En este equipo la corriente caliente se enfria desde el estado “4” hasta el estado “5”
intercambiando calor con la corriente que ingresa, que se calienta desde el estado “G” hasta el
estado “7”, de manera isobarica. La temperatura de “5” corresponde a la entrada de la valvula
J-T, por ende definir su valor es muy importante para el ciclo.

11 s

s

6.5.2.1.7 - Tanque receptor

La funcién del tanque es separar las fases de la corriente “6”: una parte saldra del sistema en
estado liquido y la otra se recircula en estado gaseoso. Esta corriente, a su vez, permitira el
intercambio de calor en el intercambiador llI.

6.5.2.1.8 - Compresor I

Su funcion es elevar la presién de la corriente “10” para igualarla a la de la presién de entrada,
a fin de evitar el retroceso de la corriente.

m:nmprasﬁr t 10

11

w '
compresor

De igual manera que para el compresor |, se diseha una etapa de compresion seguida de
enfriamiento para poder tener una temperatura constante a la salida.
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6.5.2.2 - Balances de masa
Siguiendo la nomenclatura de la Figura 6.7 se plantean los balances de masa, como sigue:

mentrada + mll - ml - mZ - m3

= * —_ = =
m, =m, 1 -2 m,=m,

m =m_*z
e 3

— * _ —
m.=m, (1 x)—m7

6.5.2.3 - Presiones

Para establecer las presiones, se considera que la presion en “e” es igual a la presion en “7”

esto para evitar el retroceso de la corriente y, ademas, se considera que la corriente resultante
posee la misma presion.

Para resolver el sistema es necesario definir Pyy.4a, P2 Y Ps, €l resto de las presiones dependen
de estos tres valores.

P =P =

)2
1 entrada 11

Las caidas de presion en el sistema se desprecian.
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6.5.2.4 - Balances de energia

Para resolver el sistema se deben definir las siguientes temperaturas: Tenvagas T3 T4: T5, Y T10-
Con ellas es posible determinar las entalpias correspondientes. Luego, para obtener el resto de
las temperaturas del sistema se deben resolver los siguientes balances:

Intercambiadores
_mz* (hs_hz) =m9* (hlo_h9)
-m, " (h,—h) =my* (hy —hy)

-m,* (hy—h) =m " (h, = h)

Nodos
* * — *
entrada hentrada + mll hll - ml hl
m *h +m_*h_.=m_*h
e e 7 7 8 8
Turbina
Se = S3
Valvula J-T
h6 = h5

he ¥ h. son la entalpia del gas y del liquido, respectivamente, para las condiciones de
saturacion de “6”. En relacion con el balance de masa, para obtener la fraccién de liquido ala
salida de la valvula se plantea la siguiente ecuacion:

Compresor | y lI

Ambos compresores se consideran isotérmicos, de la manera que se indicé anteriormente. Por
lo tanto:
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6.5.2.5 - Resolucion del ciclo

Para la resolucion del ciclo se deben definir las siguientes variables: Mg, iagar Z, Pentragar P2y P,
Tenragas T3 T4s 15, Y T10. El Objetivo es resolver el ciclo con la menor recirculacion posible, esto
con el fin de reducir el tamano de los equipos y la potencia del compresor. Para lograr esto, la
fraccion liquida debe ser lo mas alta posible y la fraccion desviada a la turbina lo mas baja
posible.

6.5.2.5.1 - Relacion entre las variables

La presion, la temperatura y el flujo masico en la entrada del ciclo estan definidas por la salida
del sistema PSA, estos valores corresponden a 1500 kPa, 303 Ky 74,24 kg/h respectivamente.
No obstante, para el resto de las variables la eleccion de un valor es compleja, dado que un
valor ventajoso para un equipo puede ser perjudicial para otro. A continuacion, se detallan las
variables de mayor conflicto:

=> Como se ha explicado en la seccién 6.5.2.1.1- “valvula de Joule-Thompson”, se busca
operar con la mayor presion de saturacion posible en “6”. Esto, con el fin de aumentar la
fraccion liquida obtenida. No obstante, aumentar la presion en “6” implica su aumento
en “e”, lo cual provoca que la temperatura de salida sea menor y, en consecuencia, se
requiera desviar mayor flujo por la turbina.

= Una mayor fraccion liquida puede obtenerse al reducir la temperatura en “5”, sin
embargo, esto aumenta la energia que debe intercambiar “G” en el intercambiador IlI.
Ademas, si la fraccidon de gas que vuelve por “G” es muy pequena, no podria satisfacer
el requerimiento energético del intercambiador.

-> Una menor temperatura en “3” permite reducir la temperatura en “e”, lo cual es
ventajoso para el intercambio de calor en los intercambiadores | y Il. Sin embargo, la
reduccion de la temperatura en “3” aumenta la fraccion de hidrogeno que debe
desviarse a la turbina.

6.5.2.5.2 - Criterios de seleccion

“n [TAgRl)

Son multiples las posibles soluciones al ciclo. Aun bajo valores fijos de “z” y “x”, se puede
resolver el ciclo con diferentes temperaturas intermedias. Por ende, es necesario fijar ciertos
criterios para abordar a una unica solucion:

-> Se prioriza obtener la menor relaciéon entre m; y Mgnyrada-

m 1

1
(1-2)*x

entrada

- Se establece una fuerza impulsora minima en los intercambiadores de 5 °C.
-> Si es posible, se busca que la temperatura en “5” sea igual a “4” con el fin de eliminar la
necesidad del intercambiador de calor Ill.
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6.5.2.5.3 - Procedimiento empleado para la resolucidn

Para resolver el ciclo se siguen los siguientes pasos:

1) Se escogen las condiciones de operaciéon de la valvula: presién y temperatura de
entrada, y presion de salida.

2) Seiguala la temperatura “5” a la “4”.

3) Inicialmente se iguala la temperatura “10” a la de entrada, luego se escoge una
temperatura en “3” y se ajusta “z” hasta que la temperatura en “9” sea inferior a la de “3”
y la “8” inferior a “4”.

4) Se modifica la temperatura en “10” para que sea inferior a la temperatura en “2”.

5) Se repiten los pasos 3) y 4) hasta obtener el menor “z” posible.

6) Se repiten los pasos del 1) al 5) para obtener la menor relacion m;/Mgyiada-

6.5.2.5.4 - Resultados

El sistema se resolvid utilizando el programa Engineering Equation Solver™, el mismo no
cuenta con una herramienta de optimizacion, por ende, se debié resolver de forma manual. Por
este motivo no fue posible realizar muchas iteraciones a fin de abordar a valores 6ptimos
exactos. Los resultados se exhiben en la Tabla 6.6.

Tabla 6.6 - Valores de temperatura, presion y flujo masico para cada corriente del ciclo.

Corriente Entrada 1 2 3 4 5 6 7
Temperatura (K) 303 280,9 280,9 205 40 40 20,96 20,96
Presion
(kPa) 1500 1500 7000 7000 7000 7000 120 120
Flujo masico
(kg/h) 74,24 355,2 355,2 355,2 2124 212,4 212,4 138,1
Corriente 8 9 10 11 e G L
Temperatura (K) 33,95 199,9 275 275 47,23 20,96 20,96
Presion
(kPa) 120 120 120 1500 120 120 120
Flujo masico
(kg/h) 280,9 280,9 280,9 280,9 142,8 138,1 74,24

Finalmente, en el Anexo E, se muestra el diagrama definitivo para la subplanta de licuacion,
incluyendo todas las corrientes involucradas en el sistema, junto con sus valores de flujo
masico, presion y temperatura. Se aclara que en este diagrama, los nombres de las corrientes
no coinciden con los presentados en esta seccion para la resolucién del ciclo. Se fijaron de esta
forma para que la explicacién sea mas sencilla y coincida con los diagramas presentados de
bibliografia.
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6.6 - Dimensionamiento y seleccion de los equipos

6.6.1 - Sistema PSA

Dada la complejidad asociada al disefio de sistemas de este tipo y a la etapa de disefio en la
que se encuentra este proyecto, se optd por no disefiar al sistema PSA a utilizar. En la
actualidad, diversas empresas producen estos equipos debido al creciente interés a nivel
mundial en la industria para obtener hidrégeno de alta pureza. Los principales productores de
este tipo de sistemas son las empresas UOP™, Linde™, Air Liquide™, y Xebec™.

En el proceso, el gas de ingreso a la subplanta de licuacién tiene las siguientes condiciones,
que se resumen en la Tabla 6.7.

Tabla 6.7 - Propiedades de la corriente de ingreso a la subplanta.

Caudal de entrada [kg/h] (Nm®/h) 94,67 (1235,7)
Temperatura [°C] -19,2
Presion [kPa] 111,9

Composiciones molares (%)

Hidrégeno 99,65
Etanol 0,33
Acetato de etilo 0,018
Acetaldehido 0,003

Se considera que la corriente se encuentra impurificada Unicamente con etanol, con fines
practicos, dado que es la impureza que mayor concentracion tiene.

La empresa Xebec™ ofrece catalogos’' con diversos sistemas PSA capaces de adaptarse a
distintos procesos productivos, en funciéon del caudal de gas a procesar. Se selecciona
entonces un sistema que sea adecuado para los requerimientos del proceso. En la Tabla 6.8 se
resumen sus caracteristicas, y en la Figura 6.17 se muestra su configuracion.

" Ref. N° 7
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Tabla 6.8 - Sistema PSA seleccionado.

Modelo H-3200
Caudal de operacién [Nm3/h] 1000 - 3000
Presion maxima de operacion [bar] 18

Temperatura de la alimentacion [°C] 10 - 60 (20 - 45 preferentemente)

Potencia consumida [kW] 0,2-0,5

Figura 6.17 - Configuracion del sistema PSA seleccionado.

Este sistema consiste de nueve adsorbedores, y permite alcanzar, segun indica el catalogo,
purezas de hasta 99,9999 % v/v. La recuperacion tipica informada se encuentra entre el 80 - 90
% y depende, principalmente, de la composicién de la alimentacion y las impurezas. Cuenta
con una vida util mayor a los 15 afos.

Como indica el catalogo, la presion maxima de operacion se encuentra a 18 bares y la
temperatura de entrada, que es igual a la de operacion, entre los 10 y los 60 °C,
preferentemente entre los 20 y los 45 °C. Esto es debido a que en este rango de temperaturas,
se alcanza la mayor eficiencia de adsorcién. En la Seccién 6.5.1, se detallaron las condiciones
de operacion seleccionadas.
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6.6.2 - Compresores

6.6.2.1 - Compresor 1
Como se mencioné en la seccidon 6.5.1 - “Purificacién de la corriente de hidrégeno”, previo a la

entrada del sistema PSA, es necesario instalar un compresor para poder acondicionar esta
corriente. Se resumen las caracteristicas requeridas en la Tabla 6.9:

Tabla 6.9 - Condiciones operativas del compresor 1.

Presion de entrada (bar) 1,11

Presion de salida (bar) 15
Caudal de operacién (m®h) 1051

Potencia requerida (kW) 116,4

Se selecciond de catalogo’ un compresor de la marca Adicomp™. En la Tabla 6.70 se resumen
sus caracteristicas.

Tabla 6.10 - Caracteristicas del compresor seleccionado.

Modelo BVG

Maximo caudal de operacion (m®h) 3000
Maxima presion de descarga (bar) 20
Potencia maxima (kW) 200

6.6.2.2 - Compresor 2

Este compresor es el elemento fundamental en la planta de licuefaccion. Debe tener
caracteristicas particulares para trabajar con hidrégeno. Primero, la lubricacion del compresor
debe ser sin aceite para la contaminacion del gas y asi no dafar la turbina posteriormente.
También se deben instalar detectores de fugas de hidrégeno debido a que, en contacto con el
aire, el hidrogeno es altamente explosivo. Ademas, debe ser capaz de elevar la presion hasta,
al menos, 70 bares. En la Tabla 6.11, se presentan las caracteristicas principales requeridas
para el compresor en el proceso de licuefaccion.

"2Ref. N° 8
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Tabla 6.11 - Condiciones operativas del compresor 2.

Presion de entrada (bar) 15
Presion de salida (bar) 70
Caudal de operacion (m3/h) 4702

Potencia requerida (kW) 281,4

Se selecciond de catdlogo™ un compresor de la marca Atlas Copco™. Se trata de un
compresor de tipo piston, libres de aceite, capaces de operar con distintos gases de procesos,
entre ellos el hidrogeno. A continuacion, en la Tabla 6.12 se resumen sus caracteristicas.

Tabla 6.12 - Caracteristicas del compresor seleccionado.

Modelo HNX2

Maximo caudal de operacion (m®h) 7875
Maxima presion de descarga (bar) 80
Potencia maxima (kW) 315

6.6.2.3 - Compresor 3

Como se detalld anteriormente en la Seccion 6.5.2, también es necesaria la instalacion de otro
compresor dentro del ciclo para poder presurizar a la corriente de retorno, de manera de poder
mezclarse con la corriente de ingreso al ciclo. Este compresor debe tener las mismas
caracteristicas constructivas, debido a que la corriente a comprimir tiene condiciones similares
a las presentadas en el apartado anterior. En la Tabla 6.13 se resumen sus condiciones.

Tabla 6.13 - Condiciones operativas del compresor 3.

Presion de entrada (bar) 1.2
Presion de salida (bar) 15
Caudal de operacién (m®h) 3355

Potencia requerida (kW) 250,3

Se seleccioné de catdlogo™ un compresor de la marca KwangShin™. En la Tabla 6.14 se
resumen sus caracteristicas.

Tabla 6.14 - Caracteristicas del compresor seleccionado.

"3Ref. N° 9
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Modelo KSL

Maximo caudal de operacién (m®h) 5000
Maxima presion de descarga (bar) 20
Potencia maxima (kW) 340

6.6.3 - Turbina de expansion

Para poder alcanzar las bajas temperaturas a las cuales el hidrégeno se licua, se necesitan
turbinas de expansion criogénicas, que puedan trabajar con este compuesto. Al igual que en el
compresor, en la turbina tampoco se pueden producir fugas, por lo que se requieren detectores
de hidrégeno por seguridad.

La potencia generada por la turbina se obtiene como el producto entre el caudal que la
atraviesa, por el trabajo realizado, de la siguiente manera:

Pot =m.W = m.(h

final o hinicial

)

En la Tabla 6.15 se resumen los valores requeridos.

Tabla 6.15 - Condiciones operativas de la turbina del ciclo de licuefaccion.

Presién de entrada (kPa) 7000
Presion de salida (kPa) 120
Entalpia entrada (kJ/kg) 2632

Entalpia salida (kJ/kg) 738,6
Caudal masico de la corriente (kg/h) 142,8
Potencia generada (kW) 75,1

La empresa Atlas Copco™ ofrece catalogos’ con distintos tipos de turbinas de expansion
utilizadas en la industria del oil & gas. En particular, ofrecen una turbina con freno hidraulico,
especialmente utilizada en aplicaciones criogénicas de baja potencia, como es el caso de este
proceso. Tipicamente, se utiliza para trabajar con didxido de carbono e hidrégeno, y tienen una
potencia generada estimada de 250 kW. Por lo tanto, se considera que se puede adaptar al
proceso.

> Ref. N° 11
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6.6.4 - Intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor son una parte fundamental de cualquier sistema criogénico.
Deben ser compactos para reducir el riesgo de entrada de calor desde el ambiente, los motores
o0 los compresores. Para el sistema, deben mantenerse al vacio y también deben estar
aislados. En cuanto al material de construccion, debe ser un material capaz de soportar las
condiciones de disefio y funcionamiento y el entorno exterior durante toda la vida esperada, a
un costo inicial minimo y con un costo de reparacion y mantenimiento bajo. Debido a las bajas
temperaturas de funcionamiento que se encuentran en las aplicaciones criogénicas, los
materiales se vuelven fragiles, por lo que es necesario utilizar materiales adecuados. El
material mas comun utilizado para estos intercambiadores es el aluminio debido a su alta
conductividad térmica y resistencia a bajas temperaturas. En la industria de la licuefaccion de
hidréogeno suelen utilizarse intercambiadores de placas y aletas (Plate-Fin Heat Exchangers -
PFHE) debido a su gran area de transferencia de calor por unidad de volumen, a bajos costos
de capital. Normalmente, se encuentran disefiados para presiones de hasta 13 MPa’®. En la
Figura 6.18 se muestra una configuracion tipica de este tipo de intercambiadores.

Cold Fluid <15, 1] \

Hot Fluid

Figura 6.18 - Configuracion tipica de un intercambiador de tipo placas y aletas.

Para dimensionar los intercambiadores, se utilizd la siguiente ecuacién de disefio:

Q = U.AAT,

Siendo:

Q: Calor a intercambiar (kW)

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

A: Area de intercambio de calor (m?)

ATML: Diferencia de temperatura media logaritmica entre la entrada y la salida del equipo (°C)

6 Ref. N° 12
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El calor a intercambiar, Q, se calculé de la siguiente manera:

Q = m.cp. (T -T )

c,out c,in

) =mf.cpf.(T

f.out - Tf,in

donde el Cp se obtuvo’” para la temperatura promedio entre la entrada y la salida, para cada
corriente.

El coeficiente global, U, se estimé a partir de los coeficientes locales de transferencia de calor
de las corrientes frias y calientes, de la siguiente manera:

1 1
U 1,1

fria caliente

No es sencillo estimar los coeficientes locales para el hidrégeno en todo su rango de
temperatura, por lo que se tomé como base un estudio consultado’. En este estudio se llegd a
una correlacion para estimar el coeficiente de transferencia de calor para un amplio rango de
temperaturas de trabajo, en un intercambiador de calor de tipo placas y aletas de aluminio,
configuracion similar a la requerida en este proceso. El rango obtenido para el coeficiente
convectivo h fue de 2000 a 8000 W/m?K. La unica limitacion es que, en el experimento
realizado, las velocidades de flujo variaron entre 5 y 25 kg/h, mientras que en el proceso de
licuefaccién propuesto, las velocidades de flujo alcanzan velocidades de hasta 280 kg/h.

Si bien el flujo masico a utilizar en el proceso es superior al que se usé en los experimentos, se
decide seleccionar un coeficiente convectivo dentro del rango provisto. Si aumenta la velocidad
de flujo, se necesitaria un equipo proporcionalmente mas grande, ya que admite mayor
cantidad de fluido. Este aumento podria realizarse de manera tal que la velocidad lineal del
fluido dentro del equipo sea la misma que la que se utilizé en los experimentos, o dentro del
rango, y como el coeficiente es proporcional a esta velocidad, se supone que es el mismo.

Esta estimacion permite dimensionar, a grandes rasgos, los equipos de transferencia de calor
necesarios.

Se decide, entonces, tomar un coeficiente convectivo h de 4000 W/m?K para ambas corrientes.
El coeficiente global U resulta entonces de 2000 W/m?K.

En la Tabla 6.16 se resumen las caracteristicas de diseno obtenidas para cada intercambiador.

Tabla 6.16 - Caracteristicas de disefio para los intercambiadores del ciclo de licuefaccion.

. Calor a intercambiar Coeficiente global Area de
otereab el (kW) U U(W/m2K) | intercambio (m?)
1 104,85 5,49 2000 9,55
2 116,82 5,56 2000 10,62
"Ref. N° 6
8 Ref. N° 13
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6.6.5 - Sistema de refrigeracion

Analogamente a como se hizo para el sistema PSA, se decide no disefar al sistema de
refrigeracion requerido para enfriar a las corrientes de proceso luego de las etapas de
compresion. En cambio, se opta por seleccionar, de catalogos, sistemas de este tipo.

Como la temperatura minima a alcanzar es de 2 °C, aproximadamente, no hay limitaciones en
cuanto el tipo de fluido refrigerante a usar, debido a que todos los utilizados industrialmente
operan comodamente por debajo de esta temperatura.

La empresa FB Refrigeracion™ ofrece catalogos™ de distintos equipos de este tipo para una
gran variedad de aplicaciones industriales, en funcion de la capacidad de enfriamiento,
expresada en toneladas de refrigeracion.

A continuacion, en la Tabla 6.17, se resumen las distintas corrientes a ser enfriadas, junto con
la cantidad de calor a remover de cada una.

Tabla 6.17 - Resumen de las corrientes a ser enfriadas de la subplanta.

Corriente segun diagrama tecnolégico Calor a remover (kW)
4.2 99,4
4.5 246,3
4.17 345,7
Total 691,4

El total de calor a remover equivale a la capacidad de refrigeracion necesaria del circuito de
refrigeracion. Sumando los requerimientos de todas las corrientes, el calor total es de 691 kW,
que corresponden a 196 toneladas de refrigeracién (TR), aproximadamente.

En el catdlogo figuran varias alternativas posibles. Se decide seleccionar una central
compresora de amoniaco, con capacidad de hasta 200 TR en baja tensién, y hasta 360 TR en
media tension. Estas centrales se encuentran disefiadas para temperaturas de -10 °C y +35 °C,
para el evaporador y condensador, respectivamente.

" Ref. N° 14

263



6.6.6 - Tanque receptor

Normalmente se requieren dos tipos de almacenamiento de hidrégeno liquido. Uno es el
almacenamiento final para algun tipo de aplicacién, el cual se analiza en la siguiente seccion, y
el otro es el almacenamiento al final del ciclo donde parte del hidrogeno gaseoso se licua y otra
parte retorna al ciclo. Este estanque es igual al disefado para el almacenamiento, salvo por
contar con una via de retorno para el hidrogeno gaseoso. A efectos practicos, se disefia un
tanque adicional con las mismas caracteristicas que el tanque de almacenamiento.

6.6.7 - Tanque de almacenamiento

Para disefiar los tanques de almacenamiento del hidrégeno liquido, se toman como base 3000
kg.nz, siendo este el promedio de la cantidad que se suele transportar por ruta mediante
camiones®.

El tiempo de residencia para el hidrégeno liquido se obtiene mediante la siguiente ecuacion:

tres,LHZ o mLH2 / WLHZ

Para esta cantidad de producto a almacenar, se obtiene un tiempo de residencia de 31,6 hr =
1,32 dias.

El principal problema que se presenta al almacenar este compuesto es el fenbmeno de
“boil-off”, en el que el hidrégeno liquido se vaporiza parcialmente durante su almacenamiento.
Este fendmeno implica que la presion dentro del recipiente aumente, por lo que se debe contar
con un riguroso sistema de control. En la construccion de los tanques se coloca una valvula de
retorno para que el gas que se vaporiza vuelva al ciclo. Habitualmente, el llenado de los
tanques se debe hacer hasta un 85 % del volumen total del tanque para tener en cuenta la
expansion térmica debido a la ebullicion y garantizar una presidén constante®'. Estos tanques
son, generalmente, de forma esférica, debido a que esta configuracién minimiza la relacién
area de transferencia/volumen, y haciendo que el almacenamiento del hidrégeno sea mas
eficiente. Consisten en dos esferas concéntricas, y el espacio entre ellas sirve como una capa
de aislamiento para minimizar la transferencia de calor desde el exterior, debido a la baja
temperatura de almacenamiento de este compuesto. Normalmente, para tanques de este
tamario, se realiza una presion de vacio de aproximadamente 1 o 2 Pa®. En este espacio,
también se suelen colocar aislantes térmicos, tales como perlita, aerogeles, o esferas de vidrio.
La esfera interna se construye de un material especifico para soportar las bajas temperaturas y
condiciones de operacion, mientras que la esfera exterior se puede construir de materiales
econdmicos como el acero al carbono. En la Figura 6.19 se muestra un esquema de un tanque
de almacenamiento de hidrégeno convencional.

8 Ref. N° 15
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Figura 6.19 - Configuracion tipica para un tanque de almacenamiento de hidrégeno.

El volumen del tanque se define como:
Vt - mHZ(l + Vi)/pLH2

Siendo
V,;: Exceso de volumen para garantizar presion constante (15 %)

P12 Densidad del hidrégeno liquido, 70,8 kg/m?.

El volumen del tanque, resulta entonces: V,= 48.73 m®

El radio del tanque se puede despejar a partir de la siguiente ecuacion, para un tanque
esférico:
3
V = =mr

t 3
Luego, el espesor de pared requerido para el cilindro interno, t,,, se puede determinar en base a
la tensién maxima permitida, o, ,y un factor de seguridad, que ronda entre el 20 y el 30 %*. La
siguiente ecuacioén representa el espesor de pared para un tanque esférico:

t = P.r. FS/O'y

8 Ref. N° 12
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Donde:

P: Presion del tanque de almacenamiento (MPa)
t,: espesor de pared requerido (m)

o,: tension maxima permitida (MPa)

F,: factor de seguridad

La presion de operacion se suele fijar entre 120 y 140 kPa.

A partir del espesor de la pared y la densidad del material utilizado para construir el estanque,
se puede calcular la masa del estanque:

4 3 3
mt—meR[(r+tw) r]
Como la temperatura de almacenamiento es extremadamente baja (-255 °C), los equipos que
estan en contacto directo con el hidrégeno liquido (caferias, tanques, valvulas, etc.) deben
estar disefiados y fabricados de forma tal que puedan soportar esta temperatura. Ademas, la
formacion de hielo alrededor de las cafierias y valvulas se debe minimizar, ya que puede
contribuir a posibles roturas. Una ventaja del hidrégeno en estas condiciones es que no es
corrosivo, por lo que no es necesario contar con materiales preparados para la corrosion.
Entonces, las consideraciones principales para la seleccion de los materiales para el manejo de
este compuesto son la fragilizacion, la permeabilidad y la capacidad de soportar bajas
temperaturas. En un estudio de la NASA®, |a aleacion de aluminio 2219 se considera como el
material del estanque que cumple todos los requisitos de manera 6ptima, en comparacion con
otros materiales investigados. Las propiedades de este material ofrecen, a una temperatura
criogénica de 20 K, una densidad de 2825 kg/m® y una tensién limitada de o, = 172,4 MPa para
las condiciones de disefio del proceso.

Finalmente, con el material seleccionado, se resumen los parametros de disefio para un tanque
de almacenamiento de hidrégeno liquido, en la Tabla 6.18:

Tabla 6.18 - Parametros de disefio para el tanque de almacenamiento.

Volumen del tanque (m?®) 48,73
Radio interno del tanque (m) 2,27
Espesor de pared minimo (m) 0,0023
Material de construccion Aleacion de aluminio 2219
Masa del estanque (kg) 526,5
Presién de almacenamiento (kPa) 120

8 Ref. N° 17
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CAPITULO VII

ANALISIS DE RENTABILIDAD



1.1 - Objetivos

-> Realizar una estimacion de los costos de inversion y produccion.
- Definir un cronograma de ejecucion del proyecto.

- Efectuar un analisis de rentabilidad del proyecto.

1.2 - Introduccion

Alcanzado este punto del proyecto, en donde las condiciones de operacién y las diferentes
etapas han sido definidas, y donde también se han disefiado los equipos pertinentes para
lograr la produccién deseada, resta un ultimo paso -pero no por ello menos importante- para
culminar con esta etapa del desarrollo del proyecto. En este ultimo capitulo se realiza el analisis
econdémico.

El andlisis econdmico del proyecto busca ampliar el estudio de mercado realizado en el
Capitulo 1, ahora con datos mas precisos acerca de los productos y cantidades destinados a la
venta. Se analiza la inversion necesaria para la construccion y puesta en marcha del proyecto
asi como los costos de operacion, para finalmente analizar su rentabilidad. Esta informacion es
de suma utilidad para decidir si vale la pena pasar a una siguiente etapa en el disefio de la
planta productiva.

1.3 - Costos de inversion (CapEx)

La cantidad de dinero necesaria para la construccion de una planta y la puesta en operacion
del proyecto, ya sea de bienes industriales o servicios, es conocida como "inversién" de la
empresa o CapEx (Capital Expenditure). Esta inversién se puede integrar por capital propio,
créditos de organismos financieros nacionales y/o internacionales, y de proveedores.

La inversion total requerida para realizar y operar el proyecto se compone de dos partes:

- INVERSION FIJA TOTAL (IFT) es la cantidad de dinero necesaria para construir
totalmente una planta de proceso, incluyendo sus servicios auxiliares, y ubicarla en
situacion de poder comenzar a producir. Se trata de la suma del valor de todos los
activos de la planta. Los activos fijos pueden ser tangibles o intangibles. Los primeros se
integran con la maquinaria (que incluye el monto de su montaje), terreno, edificios,
instalaciones auxiliares; y los segundos son las patentes, conocimientos técnicos,
gastos de organizacion.
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- INVERSION EN CAPITAL DE TRABAJO (IW) o también llamado "capital de giro",
comprende las disponibilidades de capital necesario para que una vez que la planta se
encuentre instalada y puesta en régimen normal de operacion, pueda operar a los
niveles previstos en los estudios técnico-econdmicos. Es el capital adicional con el que
se debe contar para que comience a funcionar el proyecto, esto es financiar la
produccién antes de percibir ingresos por ventas. El monto de este capital varia dentro
de limites muy amplios, dependiendo de la modalidad del mercado al cual va dirigida la
produccién, de las caracteristicas del proceso y las condiciones establecidas por la
procedencia y disponibilidades de las materias primas.

El célculo de la inversion total (IT) se realiza mediante la siguiente ecuacion:

La Inversion Fija Total se divide, a su vez, en componentes directos e indirectos. A
continuacién, en la Tabla 7.1, se presentan los componentes tenidos en cuenta para la
estimacion de la I;.

Tabla 7.1 - Componentes directos e indirectos de la inversion fija total.

Componentes directos Componentes indirectos

Gastos de estudio e investigaciones Ingenieria y supervision
previas del proyecto

Equipos principales Gastos de construccién
Instalacién de equipos Honorarios al contratista
Canerias Contingencias

Instrumentacion y control

Construccion

Terreno y mejoras

Gastos de puesta en marcha
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1.3.1 - Estimacion de la inversion fija

La estimacion de la inversion fija de un proyecto puede variar desde una aproximacion rapida
hasta un calculo detallado preparado con exactitud a partir de un completo diagrama de flujo,
con sus especificaciones, dependiendo de cuanto es lo que se sabe acerca del producto y de
cuanto tiempo y esfuerzo se dispone para realizar dicha estimacion. A continuacién se presenta
el método utilizado.

1.3.1.1 - Método de los factores (Chilton)

Este es un método mediante el cual puede extrapolarse la inversion fija de un sistema completo
a partir del precio de los equipos principales del proceso con instalacién. Fue desarrollado por
Chilton en 1949, y permite determinar una estimacion de la inversion fija mediante la seleccion
cuidadosa de los factores dentro del rango dado. El punto de partida en este método es la
estimacién de la inversion de los equipos principales de proceso, se lo denomina lz. La
Inversion Fija, luego, puede obtenerse mediante la siguiente ecuacion.

IF = IE. 1+ Zfi). (1 + Zf”)
Siendo:

I Inversién Fija del proyecto (sin contar el terreno).

Ie: valor del equipo principal instalado.

f. factores de multiplicacion para la estimacién de los componentes de la inversion
directa.

fi: factores de multiplicacion para la estimacion de los componentes de la inversion
indirecta.

Los factores de multiplicacion mencionados se resumen en la Tabla 7.2.
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Tabla 7.2 - Método para estimar I por factores.

Valor del equipo instalado de proceso

Factores experimentales como fraccion del I¢

Tuberias de Proceso f,
- Proceso de sélidos 0.07-0.10
- Proceso mixto 0.10-0.30
- Proceso de fluidos 0.30-0.60
Instrumentacién f,
- Control poco automatizado 0.02 -0.05
- Control parcialmente automatizado 0.05-0.10
- Control complejo, centralizado 0.10-0.15
Edificios de fabricacion f;
- Construccion abierta 0.05-0.20
- Construccién semiabierta 0.20-0.60
- Construccién cerrada 0.60-1.00
Plantas de servicios f,
- Escasa adicion a las existentes 0.00-0.05
- Adicién considerable a las existentes 0.05-0.25
- Plantas de servicios totalmente nuevas 0.25-1.00
Conexiones entre unidades fs
- Entre las unidades de servicios 0.00-0.05
- Entre unidades de proceso separadas 0.05-0.15
- Entre unidades de proceso dispersas 0.15-0.25
Inversion Directa le.(1+>F)
Factores experimentales como fraccion de la
Inversién Directa
Ingenieria y construccion fiq
- Ingenieria inmediata 0.20-0.35
- Ingenieria compleja 0.35-0.50
Factores de tamario f,
- Unidad comercial grande 0.00-0.05
- Unidad comercial pequefia 0.05-0.15
- Unidad experimental 0.15-0.35
Contingencias fis
- De la compania 0.10-0.20
- Variaciones imprevistas 0.20-0.30
- Procesos exploratorios 0.30-0.50
Factor de Inversién Indirecta f=>f+1

Inversion Fija

le=le.(1+5F).,
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La AACE International (Asociacion Americana de Ingenieria de Costos), ha desarrollado una
practica recomendada (RP 18R-97)% que permite definir los rangos esperados en la precision
de los costos y relacionar dichos rangos con el Nivel de Madurez en la Definicién de los
Entregables del Proyecto. Esto ultimo, es un indicativo del nivel de avance de la ingenieria del
proyecto. En la Tabla 7.3 se muestra esta clasificacion.

Tabla 7.3 - Nivel de Madurez en la Definicion de los Entregables de un Proyecto y precision esperada.

Caracteristicas

Caracteristicas secundarias

primarias
Clase de Avance de Uso de la Metodologia Precision esperada
estimacion ingenieria estimacion
V 0-2% Factores de capacidad; [Desde: -20 a -50%
modelos paramétricos; |Hasta: +30 a +100%
criterio; analogia
v 1-15% Estudio de Factores de equipos o [Desde: -15 a -30%
factibilidad modelos paramétricos [Hasta: +20 a +50%
1 10-40 % Autorizacion de | Costos unitarios semi [Desde: -10 a -20%
presupuesto o detallados Hasta: +10 a +30%
control
Il 30-75% Control detallado o| Costo unitario con  |Desde: -5 a -15%
oferta minima estimacion de |Hasta: +5 a +20%
parametros
I 65 - 100 % Oferta para Costo unitario Desde: -3 a -10%
licitacion / compra detallado Hasta: +3 a +15%
de equipos

El proyecto de prefactibilidad de producciéon de acetaldehido se encuentra, actualmente, entre
las clases Il y IV de la Tabla 7.3. Por lo tanto, el nivel de precision esperado varia desde el -30
% hasta el +50 %, tomando el extremo de los intervalos. Se considera aceptable, entonces,
estimar a la inversion fija mediante el método de factores.

A continuacién, en la Tabla 7.4, se resumen los valores seleccionados para cada factor.

Tabla 7.4 - Factores para la estimacion de la inversion fija.

Factores para la inversion directa

Factores para la inversion indirecta

Tuberias de proceso (f;) 0,45 Ingenieria y construccion (fl,) 0,275
Instrumentacion (f,) 0,075 Factores de tamano (fl) 0,025
Edificios de fabricacion (f;) 0,8 Contingencias (fl) 0,3
Plantas de servicios (f,) 0,15
Conexiones entre unidades 0,1

(fs)

8 Ref. N° 1
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1.3.1.2 - Costo de los equipos

Para calcular el costo de los equipos involucrados, se puede contar con datos extraidos de
bibliografia, o también con presupuestos informados por fabricantes de equipos que se ajusten
a las condiciones requeridas del proceso. En el caso ideal, seria conveniente contar con
presupuestos lo mas aproximados posibles para cada tipo de equipo. Sin embargo, no es lo
mas habitual, sino que se cuenta con estimaciones tabuladas de diferentes equipos utilizados
en la industria, junto con factores de correccion para poder llevarlos a las condiciones
necesarias en el proceso. También puede darse el caso de que se cuente con precios
desactualizados, o informados para otra capacidad de disefio, por lo que existen distintos
métodos de correccién para poder solucionar estos problemas. A continuacién se resumen
brevemente estos métodos.

Indice de costos

Un problema que se da normalmente es que la informacion sobre el precio de los equipos o de
plantas similares corresponde a periodos anteriores y se deben hacer modificaciones debido al
cambio de las condiciones econdmicas a través del tiempo. Esta actualizacién puede realizarse
mediante el uso de los indices de costos. Este indice es un numero adimensional que muestra
la relacion entre el precio de un bien en un tiempo "t" y el precio del mismo bien en un tiempo "t
base". Si se conoce el precio pasado en una fecha determinada, el precio presente se puede
calcular por la siguiente ecuacion:

indice a tiempo presente
indice a tiempo del precio original

Precio presente = precio original .

Los indices de costos se pueden usar en una estimacion general, pero ningun indice toma en
cuenta todos los factores, tales como avances tecnoldgicos especificos 0 condiciones locales.
Los indices mas comunes permiten una estimacion aproximadamente correcta si el periodo de
tiempo involucrado es menor de 10 afios. Muchos tipos de indices se publican regularmente.
Algunos de ellos se pueden utilizar para la estimacion de los valores de adquisicién de los
equipos; otros se aplican a la mano de obra u otros campos especificos como construccion o
materiales.

Si los indices de costos son confiables, indican el grado de desarrollo de un pais. En la mayoria
de los paises desarrollados, algunos indices se actualizan en forma permanente, diaria o al
menos por semana. Sin embargo, en otros paises, la actualizacion es mensual, anual o no se
realiza nunca. En situaciones extremas, mas aun, sin datos estadisticos, la inversion y
particularmente las grandes inversiones, se convierten en muy dificiles y de alto riesgo. Si no
existen indices de costos, se recomienda considerar los valores e indices del pais del cual
seran importados los equipos.
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Factor costo - capacidad (x)

La inversion fija no crece en la misma proporcion que lo hace el tamafio. Por este motivo,
cuando se dispone de datos para un proyecto similar, pero de diferente capacidad del deseado,
pueden aproximarse los precios de plantas o equipos mediante la siguiente ecuacion:

Q, "
IA = IB' (Q_B)

Donde:
= |,= Inversién deseada para la capacidad Q,
-> Ig= Inversién conocida para la capacidad Qg
-> x= factor costo - capacidad

En estudios donde se han analizado 200 diferentes plantas de procesos quimicos y 75
diferentes tipos de equipos, se determind que el valor promedio para el factor costo-capacidad
es de 0,67-0,68 (Remer, 1990). Entonces, en ausencia del factor costo-capacidad para el
equipo que es necesario cambiar la capacidad, se recomienda usar el factor 0,67. Esto significa
que, para duplicar o triplicar la capacidad, el precio aumenta un 60 % o un 110 %
respectivamente. Es importante observar que este método de estimacion determina solamente
el precio de adquisicidon del equipo, al cual se le debera adicionar el gasto de su instalaciéon
(mano de obra, materiales, gastos de construccion) que elevaran el valor hallado.

Costos de importacion

El precio de los equipos a ser importados es dado en términos FOB (Free On Board), el cual
abarca tres conceptos: costo de la mercancia en el pais de origen, transporte de los bienes y
derechos de exportacion. Bajo el término FOB, el comprador es responsable de la mercancia
desde que sobrepasa la borda del buque en el puerto de embarque.

Otro término frecuente es el CIF, el cual abarca tres conceptos: costo de las mercancias en el
pais de origen, costo del seguro y costo del flete hasta el puerto de destino. Luego de dejar la
carga, las responsabilidades pasan del vendedor al comprador, el cual debe hacerse cargo de
los costos de importacion y el flete hasta el punto de destino (la planta). El costo del envio
internacional depende del origen de la carga, las dimensiones del equipo en cuestion, del costo
del mismo y del tipo de contenedor que se utilice.

Finalmente si al CIF se le suma el seguro y el traslado hasta el punto de destino, se obtiene el
término CIP, el cual hace responsable al vendedor hasta la entrega de la mercancia en planta.

Estos términos (FOB, CIF y CIP) son utiles en el comercio internacional. Sin embargo, para
equipos nacionales solo se contempla el costo de compra, seguro y transporte hasta la planta.
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Para estimar el precio de los equipos principales se utilizo el software “CapCost”, desarrollado
por varios autores® en el libro “Analysis, Synthesis and Design of Chemical Processes”. Por
otro lado, para aquellos equipos que no fueron tenidos en cuenta en la estimacién, se
considera un 10 % adicional respecto al total del valor de compra de los equipos principales.
Luego, con fines practicos, y dada la falta de informacién con respecto a los costos de envio e
impuestos, se decide afectar al valor de compra de los equipos por un factor de 1,2 para
contemplar estos costos. Finalmente, se adiciona un 20 % al precio final para incluir el costo de
la instalacién en planta.

En la Tabla 7.5 se resumen los costos de los equipos mas importantes en la planta, informados
céomo FOB.

Tabla 7.5 - Costo de los equipos principales del proceso (FOB)

Equipo Precio (USD)
Subplanta de reaccién
Reactores 107.800
Catalizador*! 843.740

Subplanta de separacion

Separador flash (T-301) 49.600
Absorbedor (T-302) 66.000
Torre de destilacion acetaldehido (T-303) 87.400
Torre de destilacion etanol (T-304) 146.000
Torre de destilacion acetato de etilo (T-305) 103.000
Subplanta de licuacién de H,
Sistema PSA 548.000
Compresor 1 860.000
Compresor 2 620.000
Compresor 3 550.000
Intercambiador | 35.320
Intercambiador I 17.450
Turbina de expansion 86.900
Vélvula J-T 2.000
Tanque receptor 96.500
Sistema de refrigeracion 690.000

8 Ref. N° 2
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— Equipos auxiliares —

Intercambiadores de calor™?

Intercambiador 1 14.100
Intercambiador 2 77.300
Intercambiador 3 73.500
Intercambiador 4 11.200
Intercambiador 5 43.300
Intercambiador 6 10.600
Intercambiador 7 5.470
Intercambiador 8 17.700
Intercambiador 9 4.960
Intercambiador 10 9.040
Intercambiador 11 4.450
Intercambiador 12 4.450
Intercambiador 13 6.570
Intercambiador 14 10.200
Calderas
Caldera de vapor 100.000
Equipo Precio (USD)
Caldera de fluido térmico 204.000
Refrigeracion
Torre de enfriamiento de agua 144.000
Compresor 604.000
Condensador 87.800
Valvulas de expansion térmica 4.240
Impulsion de fluidos
Soplador (S1) 24.650
Soplador (S2) 11.800
Bomba (B1) 10.200
Bomba (B2) 9.880
Bomba (B3) 14.200
Bomba (B4) 7.850
Tanques de almacenamiento™
Acetaldehido 164.000
Acetato de etilo 94.400
Hidrégeno 96.500
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Fluido térmico 121.900
Fluidos auxiliares™
Fluido térmico 36.330
Amoniaco 1.320
Agua 62
Electricidad
Centro de transformacion de tension 18.300
Total 6.957.980

" El precio del catalizador se obtuvo consultando directamente a los proveedores, para el didmetro de
particula requerido en el proceso, a través de la pagina de Alibaba. Este precio resulté de 188,9 USD/kg.
Como se cuenta con el valor CIF, no se afecta a este costo por el 20 % considerado para contemplar los
costos de envio, ni tampoco el 10 % por los equipos adicionales. Sélo se tiene en cuenta la instalacion.
"2 Para todos los intercambiadores de calor, incluyendo al reactor, se seleccioné como material de
construccion el acero al carbono. Este es el material mas econdmico y es adecuado para fluidos que no
provoquen corrosion. Ninguno de los fluidos que pasan por estos equipos presentan esta caracteristica.
"3 El volumen de los tanques de almacenamiento de producto se obtuvo fijando un tiempo de residencia
promedio para el fluido a almacenar. Se tomé un t,.,=15 dias. Para el hidrégeno, se detallé su calculo en
el capitulo referido al estudio de la subplanta de licuacion.

“ Para estimar los volimenes requeridos de fluidos auxiliares se calculd el volumen que ocupan en
cada equipo y en las tuberias (40 metros), considerando una velocidad de 1 m/s en intercambiadores y
tuberias. Se adiciona un 25 % al total para contemplar el tanque de almacenamiento.

Para el sistema de vapor se considerod el agua necesaria para inundarlo.

Para los sistemas con agua, se considerd que la misma se renueva cada afo.

1.3.1.3 - Costo del terreno

A fines de estimar el costo del terreno es necesario contar, por un lado, con el precio de m? de
superficie para la localidad en donde se desea instalar la planta y, por otro lado, con una
estimacién de la superficie necesaria para instalar los equipos involucrados en el proceso.

Cabe destacar que el proceso de produccién de acetaldehido ha sido disefiado considerando el
emplazamiento de la planta productiva aledafia a la planta de produccién de la materia prima,
el bioetanol; esto se ve justificado con la disminucién de costos, tanto de transporte como en la
fase de acondicionamiento de materia prima.

La planta de produccion de bioetanol esta prevista a ser instalada sobre un terreno ubicado en
la Ruta Provincial 307 de la provincia de Tucuman, cercana a la localidad de Acheral (Figura
7.1), y dicho terreno posee una superficie de 12 Ha. Se estima que ese area es suficientemente
extensa como para albergar ambas plantas productivas por lo que, para el trabajo actual, se
considera que el terreno ya esta adquirido y por ello se informa un costo de terreno nulo.
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Figura 7.1- Ubicacion del lote elegido para la instalacién de las plantas productivas.

1.3.1.4 - Estimacidn de la Inversidn en Capital de Trabajo (l,;)

Existen variados meétodos para estimar el capital de trabajo, entre los cuales se pueden
mencionar:

= Tomar el 10 % de la inversion fija total (estimacion aproximada para industrias quimicas
y alimenticias que se tiene en cuenta en ausencia de otros datos);

=> Calcular los requerimientos de capital para operar la planta durante un determinado
periodo de tiempo, en funcién de las condiciones de comercializacion y en base a los
costos de produccion sin depreciacion.

En este caso, debido a la ausencia de datos, se decide estimar a la I, como el 10 % de la I;.

1.3.1.5 - Inversion Total (1)

Una vez obtenido el costo total de los equipos en planta e instalados, se estima la Inversion Fija
mediante el método de los factores, como se menciond con anterioridad. Para ello se utiliza la
siguiente ecuacion:

IF= IE- a+ Zfl_) -1+ Zfli)
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donde
=> Ic: valor de los equipos principales instalados

= f;: factores para la Inversion Directa (ver Tabla 7.4)
- fl; : factores para la Inversion Indirecta (ver Tabla 7.4)

A partir de la suma directa entre la |z y el costo de terreno se obtiene la Inversion Fija Total
(IFT). En este caso, por lo detallado en la Seccién 7.3.1:

IFT = IF

Finalmente se calcul6 la Inversion Total (IT) como:

IT = IFT +IW

Donde |, representa el capital de trabajo.

En la Tabla 7.6 se presentan los valores obtenidos en esta estimacion.

Tabla 7.6 - Estimacion de la Inversion.

Componente Monto (USD)
Costo de equipos en planta 9.083.288
Costo de equipos instalados 10.899.946
Inversion Fija 46.311.144
Inversion en Capital de Trabajo 4.631.114
Inversion Fija Total 50.942.258
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1.4 - Costos de produccion (OpEx)

Los costos de produccion son los gastos involucrados en mantener un proyecto en operacion o
una pieza de un equipo en produccion. Para un determinado periodo de tiempo, pueden
dividirse en dos grandes categorias: los costos variables, que son proporcionales a la
produccién, y los costos fijos, que son independientes de la produccion. A continuacion, en la
Tabla 7.7, se resumen los costos de produccion tenidos en cuenta en el analisis.

Tabla 7.7 - Costos de produccion.

Costos variables Costos fijos
Costo de materia prima Costos de inversion:
Costo de depreciacion
Costo de mano de obra directa Costo de impuestos
. Costo de seguros
Costo de supervision Costo de financiacion
Costo de servicios Costo de ventas y distribucion
Costo de mantenimiento Costo de direccion y administracion
Costo de suministros Costo de investigacion y desarrollo

Costo de laboratorio

Costo de regalias y patentes

La estimacion de costos operativos permite, conjuntamente con otras variables econdmicas,
determinar la rentabilidad de un proyecto. De esta forma, el calculo de costos contribuye a
realizar inversiones que sean rentables y a seleccionar entre varias alternativas aquélla que
tenga el mayor retorno sobre la inversion.

Asimismo, la estimacién permite determinar la estructura de costos y asi evaluar los costos que
tienen mayor influencia en la rentabilidad y poder disefar alguna estrategia de reduccién de
costos o, simplemente, ajustar la estimacion para esos componentes del costo de produccion
gue son mas relevantes.
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1.4.1 - Costos variables

1.4.1.1 - Costo de materia prima

Este costo se obtiene mediante el producto de la cantidad de materia prima utilizada por su
precio de venta. A pesar de que la planta de produccidon de acetaldehido es una adicion a la
existente planta de produccién de bioetanol (materia prima del proceso), se considera al precio
de este bien como el precio de venta. Esto es, a fines de poder estimar el valor agregado de
destinar una parte de la produccién a la generacion de otro producto con valor comercial.

El precio de venta del bioetanol en Argentina esta regulado por el Estado y, actualmente, es de
0,69 USD/Lt¥ (0,87 USD/kg). Por otro lado, de los balances de masa del proceso se tiene que
la cantidad de materia prima para obtener la produccién deseada, en base nominal, es de 1614

kg/afio.

Luego, mediante la siguiente ecuacion, se obtiene el costo de materia prima:

M

1.4.1.2 - Costo de mano de obra directa

CP:WM

.P
P VentaMP

Este costo incluye los sueldos de los operarios involucrados directamente en el proceso. Para
estimar el costo de mano de obra se utiliza el método de Wessel (Figura 7.2).
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La capacidad de la planta, definida en base nominal, es de 1,37 ton/h, que equivalen a 32,877
ton/dia. Se selecciona la curva paramétrica “C”, dado que se trata de una planta que sélo
procesa fluidos. Se lee en el eje de ordenadas el valor de mano de obra. Este resulta de 26
horas-hombre/dia.etapa.

Para obtener la cantidad de horas hombre necesarias, se debe contar con la cantidad de
etapas totales que se tienen en el proceso. A continuacién, en la Tabla 7.8, se resumen estas
etapas.

Tabla 7.8 - Etapas del proceso.

Operaciones Etapa

Reaccion 188

Separacion flash + absorcién

Destilacion (3 equipos)

Calderas

Sistema de refrigeracion

Licuacion de hidrégeno
Total

O Y Y e Y Y

El numero de horas hombre por dia es de 156. Considerando turnos de 8 horas diarias, se
requieren 20 operarios por dia. A este valor hay que adicionar los dias no laborables, tales
como feriados, vacaciones y francos. Para considerar estos factores se adiciona un cuarto
turno. Finalmente se estima 208 horas hombre por dia y 26 operarios por dia.

Ademas, es necesario contar con una estimacion acerca del precio de la hora hombre. La
Federacion de Sindicatos de Trabajadores de Industrias Quimicas y Petroquimicas de la R.A.
(F.E.S.T..Q.yP.R.A) se encarga de establecer convenios colectivos para los trabajadores en la
industria. Se considera para la estimacion operarios de categoria “A”: aquellos que efectuan
tareas en planta y/o secciones productivas, en procesos de fabricacion o parte de él, que
requieren conocimientos del proceso y experiencias necesarias adquiridas a través del trabajo
realizado. Para esta categoria, el precio base de la hora hombre es de 472,65 $/hh, méas un 1
% anual por antigliedad.

Al precio de la hora hombre, se le deben adicionar las cargas sociales. Para Argentina, estas
cargas se componen de la siguiente manera® : jubilacion (16 %), PAMI (2 %), Obra Social (6
%), Fondo Nacional de Empleo (1,5 %), Seguro de Vida Obligatorio (0,3 %) mas un porcentaje
a definir segun cotice la ART. A falta de datos, se considera este uUltimo componente como un
10 %.

Luego, tomando 10 afos de antigledad y, ademas considerando un adicional del 35 % por las
cargas sociales, el precio de la hora hombre resulta de 700 $/hh (3,79 USD/hh).

8 En la planta se requiere operar dos reactores en simultaneo, en uno ocurre la reaccion y en el otro la
reactivacion.
8 Ref. N° 3
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1.4.1.3 - Costo de supervision

Este costo comprende los salarios del personal responsable de la supervision directa de las
distintas operaciones. Habitualmente, se lo obtiene como un porcentaje que ronda el 10 al 25 %
respecto del costo de mano de obra directa. Para obtener este costo, se considera el valor
medio del intervalo (17,5 %).

1.4.1.4 - Costo de servicios

Energia eléctrica

Para estimar este costo se necesita contar con el consumo total en kWh de la planta y su
precio segun la empresa distribuidora. Los equipos principales considerados para el analisis
son los presentados en los Capitulos 5 y 6. En la Tabla 7.9, se resumen estos equipos con sus
respectivos valores de potencia.

Tabla 7.9 - Equipos considerados para el consumo energético.

Equipo Potencia (kW)

Compresores de la subplanta 648,1
de licuacion de H,

Compresor del sistema de 233,8
refrigeracion

Forzador 1 22,5

Forzador 2 1.5
Ventiladorgs d.e la ti)rre 42,3

de enfriamiento

Bomba B1 1,55
Bomba B2 0,25
Bomba B3 15,2

Bomba B4 6.5
Total 97,7

* Para los ventiladores de la torre de enfriamiento se consider6 para el consumo total a la potencia
consumida, 12,3 kW, y a la potencia requerida en el motor, 30 kW.
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El ente regulador de este servicio es la Empresa de Distribucion Eléctrica de Tucuman S.A.
(E.D.E.T.S.A.). Segun sus categorias de consumo, la planta entra dentro de la Tarifa 4 (grandes
demandas). El costo total de electricidad se compone de un cargo fijo sin derecho a consumo
mas el costo del servicio en funcion de los kWh consumidos. Para esta tarifa, la energia se
factura en tres bandas horarias durante el dia:

-> Horas pico (o punta): Horas durante las cuales el sistema esta muy solicitado y, por
ende, mas caro. En general de 18 a 23 hs.

=> Horas valle (o nocturnas): Horas durante las cuales el sistema esta menos solicitado y,
por ende, mas barato. En general de 23 a 06 hs.

-> Horas resto: El resto de las horas que no corresponden a ninguna de las otras dos
categorias, con costo intermedio.

A su vez, estos precios se encuentran segmentados en baja y media tensién. El primero
corresponde a un consumo de hasta 160 kW, mientras que para el segundo a partir de los 160
kW hasta los 15.000 kW. Por lo tanto, se toma el precio indicado para media tension®. Dado el
uso de media tension, en la lista de costos de equipos se adiciona un centro de transformacion,
que permite reducir la tension para alimentar a los equipos de baja tension.

A continuacién se resumen los costos mencionados:

- Cargo fijo: 12.062,35 $/mes

- Periodo horas de punta: 12,777 $/kWh
=> Periodo horas de resto: 12,771 $/kWh
-> Periodo horas de valle: 12,764 $/kWh
- Promedio ponderado: 12,770 $/kWh

Para obtener el costo anual de electricidad se parte del consumo eléctrico total de los equipos
principales (Tabla 7.9). Este valor se afecta por 1,3 para contemplar el resto de los equipos de
la planta que no entraron dentro de la categoria de “equipos criticos” y los edificios
administrativos. El consumo se toma sobre unidades de horas, por ende, se lo multiplica por las
horas diarias (24 horas) y los dias de operacién anuales (240 dias/afio). Finalmente, el costo
anual variable se obtiene al multiplicar el consumo anual por el promedio ponderado del precio
de la electricidad. A este valor se le adiciona el costo fijo para los meses de operacion para asi
obtener el costo total anual:

Consumo anual (kWh/aio) = Consumo de equipos (kW) * 24 (h/d) * 240 (d/afio) * 1,3
Costo variable anual($/ano) = Consumo anual (kWh/aho) * precio ponderado ($/kWh)
Costo fijo anual ($/aio) = Costo fijo mensual ($/mes) * 8 (mes/afio)

Costo anual total ($/afio) = Costo variable anual ($/aiio) + Costo fijo anual ($/afio)

% Ref. N° 4
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Combustible

Para la estimacion de este costo se tiene en cuenta la cantidad de combustible requerida para
operar las calderas de la planta, presentadas en el Capitulo 5. La potencia total consumida
resulta de 2800 kW, aproximadamente, y se consideré una eficiencia del 85 % para ambas
calderas.

A la hora de seleccionar el combustible a utilizar es necesario analizar tanto sus propiedades
energeticas como su disponibilidad y accesibilidad. Los compuestos mas utilizados en la
industria son el diésel, el gas licuado de petrdleo, el gas natural, la biomasa y los
biocombustibles, entre otros. El gas natural es uno de los combustibles mas utilizados, sobre
todo en paises productores de este recurso, ya que se cuenta con numerosas redes de
distribucion, como es el caso de Argentina. Tucuman se encuentra dentro de la region del NOA
y esta abastecida de este servicio mediante el ente regulador GASNOR S.A. Debido a su
disponibilidad se selecciona al gas natural como primera alternativa para el combustible a
utilizar en la planta.

Teniendo en cuenta que la planta base, de produccion de bioetanol, provee la materia prima
para producir el compuesto de interés y sabiendo que este biocombustible puede utilizarse
como material de combustion en calderas, se lo selecciona como segunda alternativa.

Es necesario contar, para cada combustible a analizar, con su calor de combustion, que es la
energia que entrega en el proceso. Se resumen estos valores en la Tabla 7.10.

Tabla 7.10 - Calores de combustion.

Combustible Calor de combustién (MJ/m3)
Gas natural 36,7
Etanol 47,0

Luego, con los calores de combustién, la capacidad de las calderas y su eficiencia, se calcula
el caudal de combustible necesario para cada alternativa. En la Tabla 7.11 se resumen estos
valores, junto con el precio de cada uno.

Tabla 7.11 - Requerimientos de combustible.

Combustible Caudal volumétrico (m3/h)
Gas natural 323,3
Etanol 252,3

Por ultimo, se analiza el costo de cada una de las alternativas propuestas. Para ello se
obtuvieron los precios de cada combustible.
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El precio del gas natural, provisto por la empresa GASNOR S.A., se encuentra categorizado
segun consumo®'. Para consumos entre los 1000 a 10000 m®/dia, corresponde el servicio G.
Como el caudal a utilizar de este combustible cae dentro de este rango se lo selecciona como
adecuado para obtener su precio. El costo total esta formado por un cargo fijo mas el cargo por
consumo, mas un cargo adicional por reserva fija. A continuacion se resumen estos costos:

- Cargo fijo: 20.929,4 $/mes
- Cargo por m* de GN: 0,367 $/m3
-> Cargo por reserva mensual (m*/dia): 12,74 $/m3

Para el etanol, se tomo el precio de venta de la planta de bioetanol. A continuacion, se resumen
los costos obtenidos en la Tabla 7.12.

Tabla 7.12 - Costos para las distintas alternativas.

Combustible Costo (USD/aihio)
Gas natural 124.670
Etanol 2.051.880

Se puede notar que si bien los requerimientos de etanol son menores que para el gas natural,
el costo de utilizar este ultimo es mucho menor al de usar etanol y, por lo tanto, se lo selecciona
como combustible.

El costo de combustible se obtiene de la siguiente manera:

Costo variable anual($/afio) = consumo anual (m3/afio) * precio m3 ($/m3) +
+ cargo por reserva($/m3) * consumo por dia (m3/dia) * 240 dias/afio
Costo fijo anual ($/afio) = costo fijo mensual($/mes) * 8(mes/aiio)

Costo anual total ($/afo) = Costo variable anual($/aiio) + Costo fijo anual ($/afio)

“Ref. N° 5
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Agua de red

Este costo tiene en cuenta el consumo de agua de red utilizado en el proceso, sin considerar la
correspondiente a los sistemas cerrados, que fue incluida en los costos fijos. Para estimar el
consumo, se tiene en cuenta el agua de reposicion en la torre de enfriamiento. Por afio, este
equipo requiere una cantidad total de 980.000 m?, aproximadamente. Dado que la torre pierde
agua en el proceso, producto de la evaporacion, es necesario suministrar un adicional para
contrarrestar estas pérdidas, llamado agua de reposicién. Por lo general, esta cantidad de agua
a reponer se suele estimar como un 10 % del total. Por lo tanto, se selecciona este valor para
obtener el costo anual de este servicio.

La empresa a cargo de la distribucién de este servicio es la Sociedad de Aguas de Tucuman
(S.A.T.). Para la categoria No Residencial, el precio del agua de red es de 32,47 $/m3%,

En la Tabla 7.13 se resumen los costos de los servicios requeridos en el proceso. Todos los
costos variables se obtuvieron para el 100 % de la capacidad de produccion, en base nominal.

Tabla 7.13 - Costo de servicios.

Servicio Costo (USD/aiio)
Energia eléctrica 490.908
Combustible 124.670
Agua de red 16.625

1.4.1.5 - Costo de mantenimiento

Este rubro incluye los costos de materiales y mano de obra empleados en planes de
mantenimiento preventivos y en reparaciones debidas a roturas o desperfectos en el
funcionamiento. Se estima como un porcentaje de la inversion fija, por lo general de entre el 2 'y
el 3 %. Se toma el valor medio del intervalo (2,5 % de la I¢), por ausencia de datos.

1.4.1.6 - Costo de suministros

Incluye los materiales usados por la planta industrial excluyendo los items que ya fueron
considerados en los rubros correspondientes a materia prima, materiales de reparacion o
embalaje. Se estima este costo como el 20 % del costo de mano de obra directa.

2 Ref. N° 6
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1.4.1.] - Costo de laboratorio

Incluye el gasto de los ensayos de laboratorio para el control de las operaciones y el control de
la calidad de los productos. Dada la ausencia de datos para el calculo, este costo se puede
estimar como un porcentaje del costo de la mano de obra directa del 2 - 20 %. Se fija el valor
medio del intervalo (11 % de la MO directa).

1.4.1.8 - Costo de regalias y patentes
Este rubro abarca cualquier licencia de produccion que deba pagarse sobre la base del

porcentaje de operaciéon de la planta. Se considera que como son procesos conocidos en la
industria no es necesario tener en cuenta este costo.

1.4.1.9 - Conclusiones respecto a los Costos Variables

A continuacion, en la Tabla 7.14, se resumen los costos variables anuales, y en la Figura 7.3 se
muestra su distribucion.

Tabla 7.14 - Costos variables.

Componente Costo (USD/aiio)

Materia prima 8.609.858
Mano de obra directa 189.196
Supervision 33.109
Servicios 622.151

Mantenimiento 1.157.779
Suministros 37.839
Laboratorio 18.919

Costo variable total 10.668.851
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Distribucién de los costos variables

Suministros
0.4%
Mantenimiento
10.9%
Servicios

5.8%
Supervision
0.3%

Mano de obra
1.8%

Materia prima

80.7%

Figura 7.3 - Distribucion de los costos variables.

Puede notarse que el componente de mayor peso en la estructura de costos es el de la materia
prima (80,7 %). Este resultado es frecuente en la industria quimica.

1.4.2 - Costos fijos

1.4.2.1 - Costo de inversion

Este costo se conforma por cuatro componentes principales: depreciacion, impuestos, seguros
y financiacién. A continuacion se detalla cada uno de ellos.
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Depreciacion

La depreciacion es la pérdida de valor que sufre un determinado activo como consecuencia del
paso del tiempo, sea por el desgaste por su uso o por su obsolescencia. Considerar la
depreciacion de un bien en la contabilidad, supone acercarse o ajustarse a su valor real en
cada momento. Si no se tuviera en cuenta la depreciacion, no se cumplirian las normas
contables y se tendria una imagen errénea de la empresa. Esto podria afectar a las decisiones
que se tomen puesto que no se basan en datos fiables. En contabilidad financiera, la
depreciacién es un costo indirecto. Los principales objetivos para cargar un costo de
depreciacién pueden resumirse como:

1) recuperacion del capital invertido en bienes de produccion;
2) determinar con seguridad costos indirectos de produccion para registro de costos;
3) incluir el costo de depreciacion en gastos de operacidn con propdsito de impuestos.

Comunmente son cuatro los métodos de depreciacion que se utilizan: Linea Recta, Porcentaje
Fijo, Fondo de Amortizacion y Suma de Digitos Anuales. Todos los métodos se basan
estrictamente sobre el tiempo. Cada método de depreciacion posee caracteristicas uUnicas que
lo hacen atractivo de acuerdo a las diferentes filosofias de administracion. Sin embargo, con
fines impositivos se podra usar el permitido por la ley. En Argentina el método utilizado es el de
la linea recta, por lo que se selecciona este método para estimar el costo de depreciacion
interna.

El valor depreciado anual puede ser calculado con la siguiente férmula:

Valor depreciado anual = D = e. (IF - L)

Donde:

-> e: factor de depreciacion anual.

= (- L): Inversion Fija depreciable.

= | Inversion Fija.

=> L: valor residual al final de la vida util del proyecto.

El valor residual es el valor que tiene un bien o un proyecto al final de su vida util, una vez
deducidos los gastos por depreciacién. Desde otro punto de vista, el valor residual es el importe
que la empresa espera obtener al vender el bien cuando finalice su vida util. Estimar este valor
no es sencillo, ya que se debe contar con informacion detallada acerca del bien o del proyecto,
segun sea el caso. Como una primera estimacion, se puede considerar al valor residual como
un 10 % de la Inversion Fija.

Para el método de la linea recta, el factor de depreciacion anual se obtiene de la siguiente
manera:

1
e =—
n
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Siendo n la vida util del proyecto en afios. Este factor se mantiene constante durante toda la
vida util, por lo que el costo de depreciacion también es constante. Este valor se define en 20
anos, siendo este un valor adecuado para plantas de este tipo, teniendo en cuenta la vida util
de los equipos involucrados en el proceso.

Impuestos

A este rubro le corresponden los impuestos fijos a la propiedad. Puede variar de acuerdo con
las leyes vigentes y depende del lugar donde esta ubicada la planta industrial, ya que las que
estan situadas en ciudades pagan mas impuestos que las correspondientes a regiones menos
pobladas. No se incluyen aqui los impuestos sobre la ganancia. En ausencia de datos, se
estima entre el 1 al 2 % de la Inversion Fija.

Seguros

Los seguros dependen del tipo de proceso e incluyen seguros sobre la propiedad (incendio,
robo parcial o total) para el personal y para las mercaderias (pérdidas parciales, totales), entre
otros. Normalmente el monto anual de este rubro se estima entre el 0,5 al 1 % de la Inversion
Fija.

Financiacion

Este componente tiene en cuenta el pago de intereses por capital prestado. Dado que se
considera que el proyecto se afronta con capital propio, no se consideran costos de
financiacion.
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1.4.2.2 - Costo de venta y distribucion

Este componente del costo de produccion incluye los salarios y gastos generales de oficinas de
ventas, los salarios, comisiones y gastos de viaje para empleados del departamento ventas, los
gastos de embarque y transporte, los gastos extras asociados con las ventas, los servicios
técnicos de venta y la participacion en ferias, entre otros. Este costo se calcula como un
porcentaje (del 1 al 5 %) de los ingresos por ventas anuales.

1.4.2.3 - Costo de direccion y administracion

Este costo incluye todos los gastos de la administracién de la empresa, como por ejemplo los
salarios del personal administrativo y los gastos generales, tanto de insumos como de
servicios. Ademas, contempla los gastos de direccion de la empresa, como por ejemplo el
salario de la conduccién superior, el pago a servicios de asesoramiento legal, contable y de
auditoria.

Se puede estimar este costo como un porcentaje del 20-40 % del costo de mano de obra
directa. Se toma el valor medio del intervalo.

1.4.2.4 - Costo de investigacion y desarrollo

Este costo corresponde a los gastos involucrados en las actividades de investigacion vy
desarrollo orientadas a la innovacion de los productos y de los procesos. Incluyen los salarios
del personal directamente relacionado con este tipo de tareas, los gastos fijos y de operacién
de toda la maquinaria y equipos utilizados, el costo de materiales y suministros, gastos
generales directos y costos varios. En esta etapa del proyecto no se cuenta con informacion
acerca de este rubro, por lo que se estima su costo como un porcentaje (0 - 5 %) de los
ingresos por venta anuales.
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1.4.2.5 - Conclusiones respecto a los Gostos Fijos

A continuacién, en la Tabla 7.15, se resumen los costos fijos anuales, y en la Figura 7.4 se
muestra su distribucion.

Tabla 7.15 - Costos fijos.

Componente Costo (USD/aio)
Inversion 3.241.780
Venta y distribucion 510.391
Administracion y direccion 56.759
Investigacion y desarrollo 425.326
Costo fijo total 4.234.257

Distribueién de los costes fijos

Investigacion y desarrollo
10.0%

Direccion y administracion
1.3%

Ventas y distribucion
12 1%

Inversien

Figura 7.4 - Distribucién de los Costos Fijos

El componente mayoritario en la estructura de costos corresponde al rubro de inversion (76,6
%), seguido por ventas y distribucion (12,1 %) e investigacion y desarrollo (10,0 %).

El costo de produccion total se obtiene como la suma de los costos variables y los costos fijos.
En la Figura 7.5 se muestra su distribucion.
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Distribucidn de los costos de produccién

Costos fijos

28 A%

Costos variables

71.6%

Figura 7.5 - Distribucién de los costos totales de produccion.

Los costos variables resultaron ser el componente mayoritario dentro de la estructura de costos
totales (71,6 %). Luego, la capacidad de produccién tendra un gran impacto sobre los costos
totales de produccion.

Finalmente, afectando al costo de produccion total por la produccion de acetaldehido en base
nominal, se obtiene el costo de produccion unitario. En la Tabla 7.16 se resumen los resultados
obtenidos:

Tabla 7.16 - Resumen de costos.

Costo de produccion total 14.903.111
(USD/aiio)
Costo de produccion unitario 1,242
(USD/kg)
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1.5 - Cronograma

En la Figura 7.6 se presenta el cronograma propuesto para el proyecto. Se considera el periodo
de planificacion, construccién y puesta en marcha de dos afos, hasta alcanzar los niveles de

produccion de disefio.

Mes

2 4 6 8 10 12 14 16 18 20

Ingenieria basica
Ingenieria detallada
Obras civiles

Compra de equipos

Montaje de equipos
principales

Montaje
electromecénico

Comisionamiento

Pruebas hidrdulicas
Puesta en marcha

Optimizacion

22

24

Figura 7.6 - Cronograma propuesto para el proceso.
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1.6 - Justificacion de la inversion

1.6.1 - Ingresos por ventas

Los ingresos por ventas, para cada afo del proyecto, estan ligados directamente al porcentaje
de utilizacion de la planta. Como todo proyecto, no es posible operar al 100 % de la capacidad
instalada al comienzo del mismo, sino que se comienza con un determinado porcentaje y luego
se aumenta la capacidad afio a afio hasta alcanzar el 100 %. Se decide comenzar en el primer
ano del proyecto con un 75 % de la capacidad instalada,y aumentar un 15 % anual. De esta
manera, se alcanza el 100 % de utilizacion para el tercer afio del proyecto. Con esto fijado, se
pueden calcular los ingresos por venta para cada afio, afectando a la produccién por el
porcentaje de utilizacién para ese afo.

Como se mencioné con anterioridad, tanto el acetaldehido como los productos secundarios de
la reaccién se comercializan. En la Tabla 7.17, se resumen los precios de venta considerados
para cada uno de estos productos, junto con su producciéon anual (para la capacidad nominal).

Tabla 7.17 - Produccién y precio de venta para los productos del proceso.

Producto Produccion (ton/aio) Precio de venta
(USD/kg)
Acetaldehido 8.575,7 1,749
Acetato de etilo 849,0 1,504
Hidrégeno 369,6 2,0
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1.6.2 - Cuadro de fuentes y usos del proyecto

La rentabilidad es un parametro que permite medir la factibilidad de un proyecto. Para
estimarla, primero es necesario conocer los flujos de caja del proyecto. El flujo de caja se
define como la diferencia entre los ingresos por ventas y los costos operativos, (sin los costos
de depreciacion), después del pago de impuestos. Se obtiene de la siguiente manera:

FC =V—-C-t[V-C-e(,- L)

Donde:

-> FC: flujo de caja,

V: ingresos por ventas,

C: costos de produccion,

t: tasa impositiva,

e: factor de depreciacion legal
= (lg-L): inversidn fija depreciable.

>
>
N
>

Para obtener el flujo de caja por afio de una manera mas sencilla, se integran los datos
necesarios en un cuadro, denominado Cuadro de Fuentes y Usos. Dicho cuadro muestra cual
es el origen o fuente de los fondos y cual es su destino final, es decir, su uso. Las fuentes se
obtienen como la suma de los ingresos por ventas mas el capital propio, siendo este ultimo el
capital necesario para afrontar la inversion inicial del proyecto. Los usos, en cambio, se definen
como los costos de produccion mas el activo fijo y el activo de trabajo, es decir el capital
destinado a la inversion. La diferencia entre las fuentes y los usos da como resultado el
Beneficio Neto Antes de Impuestos (BNAI). Descontando a este valor los impuestos, se obtiene
el Flujo de Caja.

Como se menciond en la Seccion 7.4.2.1, el método legal para el calculo de depreciacion en
Argentina es el de la linea recta, que coincide con el seleccionado para la depreciacion interna.
En cuanto a la tasa impositiva, se tomé un valor del 35 %.

En la Tabla 7.18 se muestra el cuadro de fuentes y usos del proyecto, junto con los valores del
flujo de caja para cada afio.
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Tabla 7.18 - Cuadro de fuentes y usos. Valores expresados en USD.

Aio 1 2 3-20
Utilizacion (%) 70 85 100
Fuentes (a)
Capital propio 50.942.258
Ventas netas 11.909.139 14.461.098 17.013.057
anuales
Total (a) 62.851.398 14.461.098 17.013.057
Usos (b)
Activo fijo 46.311.144
Activo de trabajo 4.631.114
pfo° ds:‘;c"i'gn 11.702.455 13.302.782 14.903.110
Total (b) 62.644.713 13.302.782 14.903.110
BNAI = (a)-(b) 206.685 1.158.316 2.109.946
Impuestos 72.340 405.411 738.481
Beneficio Neto 134.345 752.905 1.371.465
Depreciacion 2.084.001 2.084.001 2.084.001
Flujo de caja 2.218.347 2.836.907 3.455.467
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1.6.3 - Rentabilidad

Para evaluar la rentabilidad, se utilizaron dos métodos dinamicos y uno estatico. La diferencia
radica en que los métodos dinamicos tienen en cuenta el valor temporal del dinero, mientras
que los estaticos no. EI método estatico seleccionado es el Tiempo de Repago, mientras que
los dinamicos son el Valor Presente y la Tasa Interna de Retorno.

Previo a la resolucién de estos meétodos, es necesario establecer un estandar que permita
comparar los valores obtenidos, para luego extraer conclusiones. Este estandar se define como
Tasa de Rentabilidad Minima Aceptable (TRMA). Para seleccionarla, es necesario introducir el
concepto de riesgo de una inversion. Las inversiones de capital se realizan con la expectativa
de obtener una rentabilidad anual, pero siempre existe la posibilidad de que se produzcan
pérdidas. Este hecho es lo que se denomina el riesgo que acomparfa a toda inversion. En
general, cuanto mayor es el riesgo, mayor es la TRMA esperada y menor el tiempo previsto
para la recuperacion de la inversion. En la Tabla 7.19 se resumen los valores usualmente
considerados, en funcion del tipo de proyecto y el riesgo asociado.

Tabla 7.19 - TRMA segun el tipo de proyecto.®®

Tipo de proyecto Grado de riesgo TRMA (%)

Proyectos cortos, modificacion de

plantas existentes Bajo 10-15

Equipos especificos
Proyectos de mediano plazo Medio 15-25
Instrumentacion automatica

Nuevas instalaciones para un

Alto >25
nuevo producto

Dadas las caracteristicas del proceso, se considera que el grado de riesgo es medio, por lo que
se selecciona una TRMA del 20 %, tomando el valor medio del intervalo.

A continuacién se resumen los métodos mencionados para la evaluacién de la rentabilidad.

% Ref. N° 7
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1.6.3.1 - Valor Presente (VP)

Este método se basa en el valor presente del dinero, que explica que una unidad monetaria
recibida a futuro vale menos que la recibida en el presente, dado que si el dinero estuviese
disponible en la actualidad, el mismo podria ser invertido para ganar un rendimiento a lo largo
del tiempo. El método supone igualdad de oportunidades para la reinversion de los flujos de
caja a una tasa de interés asignada previamente (TRMA)

Se obtiene de la siguiente manera:

Donde:

= j: ano del proyecto;

- i TRMA;

= FC;: flujo de caja en el afio j;
= I;: Inversion total

Si el valor presente resulta mayor que cero, se considera que el proyecto es rentable.

1.6.3.2 - Tasa Interna de Retorno (TIR)

La Tasa Interna de Retorno representa la tasa para la cual el Valor Presente es igual a cero.
Sirve como indicador de la rentabilidad cuando se la compara con la Tasa de Rentabilidad
Minima Aceptable. La TIR se calcula de la siguiente manera:

0 , i I
B j§1 1+ T

7l

En donde “r’ es la Tasa Interna de Retorno.

Sila TIR es mayor a la TRMA, el proyecto se acepta, mientras que si es menor o igual a 0, se
rechaza.
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1.6.3.3 - Tiempo de Repago (nR)

El tiempo de repago se define como el minimo periodo de tiempo necesario para recuperar la
inversion original en forma de los flujos de caja del proyecto. Este tiempo se obtiene graficando
en el eje de abscisas al periodo de tiempo, en anos, y en el eje de ordenadas al flujo de caja
acumulado. Para obtener el flujo de caja acumulado, se parte de la inversion fija depreciable
para el ano 0, y luego, para cada afo, se le suma el correspondiente flujo de caja. De esta
manera, el tiempo de repago se lee directamente del grafico como el afo en el que el flujo de
caja acumulado corta el eje de abscisas, es decir, se hace cero.

Si el tiempo de repago es menor a la mitad de la vida util del proyecto, entonces se considera
qgue es rentable, en caso contrario, se rechaza.

En la Figura 7.7, se muestra el grafico para la determinacién del Tiempo de Repago.
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Figura 7.7 - Tiempo de repago.

En la Tabla 7.20, se resumen los resultados obtenidos para los tres métodos propuestos.

Tabla 7.20 - Indicadores de la rentabilidad del proyecto.

Valor presente (USD) -35.334.480
Tasa Interna de Retorno (%) 3,7
Tiempo de repago (afios) 12,6
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Como denota la Tabla 7.20, tanto los métodos dinamicos como el estatico indican que el
proyecto no es rentable. Al comparar la TIR con la TRMA se observa, que al considerar el
valor presente del dinero, el proyecto no resulta rentable (3,7 % frente a 20,0 %).

Por lo tanto, en estas condiciones, no es aconsejable continuar con el desarrollo del proyecto.

De manera meramente orientativa, se calculd6 a qué capacidad es necesario ampliar la
produccion para poder alcanzar la rentabilidad. Como se cuenta con el valor del equipamiento
para la capacidad actual, se afecté este valor con un factor costo capacidad (0,67,
recomendado para plantas quimicas), y luego se calculd la inversién fija para los nuevos
niveles de produccion propuestos. En cuanto a los costos operativos, se modificaron de manera
proporcional a la produccion, los rubros de materia prima, mano de obra y servicios, junto con
los ingresos por venta. Finalmente, para cada nivel de produccion, se obtuvieron los
parametros que permiten establecer la rentabilidad del proyecto. En particular, se tuvieron en
cuenta los métodos dinamicos, la TIR y el VP, ya que el tiempo de repago resulta en todos los
casos menor a la mitad de la vida util del proyecto. En las Figuras 7.8 y 7.9 se muestran los
resultados obtenidos.
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Figura 7.8. Variacion del valor presente con la capacidad de disefio.

304



25

20 e s

15

10

Tasa interna de retorno (%)

50000 100000 150000 200000 250000

Capacidad de disefic (ton/afio)

Figura 7.9. Variacioén de la tasa interna de retorno con la capacidad de disefio.

Del analisis de las figuras se desprende que la capacidad deberia aumentar al menos 24 veces
para poder alcanzar la rentabilidad. Si bien este analisis no es preciso, debido a las
estimaciones realizadas, sirve como un parametro de orientacion, en caso de que se desee
retomar el estudio del proyecto de todas formas.

1.6.4 - Alternativa propuesta

Como ilustra la Figura 7.10, la subplanta de licuacién de hidrégeno tiene un gran peso en la

inversion total. Sin embargo, el impacto del hidrogeno en los ingresos por venta es
significativamente menor (Figura 7.11)
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Distribucién de la inversion total

Subplanta de H2 Planta acetaldehido

50 6%

Figura 7.10 - Distribucion de la inversion total.

Hidrogeno
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Acetato de etilo

1]

Acetaldehido

88:1%

Figura 7.11 - Distribucién de los ingresos por venta.

Como puede observarse, los ingresos por venta del hidrogeno representan solo el 4,5 % de los
ingresos totales, mientras que los costos de inversion asociados a su subplanta de licuacién
son de, aproximadamente, el 50 % del total.

En base a esto, se analiza la alternativa de no incorporar esta subplanta y, en cambio, utilizarlo
como combustible en el proceso. Al no contemplar la planta para licuarlo, no es posible su
venta, por lo tanto, no se considera el precio del hidrégeno para quemarlo, en otras palabras, el
costo del combustible es nulo.

En la Tabla 7.21 se puede observar la rentabilidad tras aplicar los cambios.
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Tabla 7.21 - Indicadores de la rentabilidad del proyecto para la alternativa propuesta.

Valor presente (USD) -7,707,773
Tasa Interna de Retorno (%) 13.25
Tiempo de repago (afos) 6,3

Sin la incorporacion de la planta de licuacion de hidrégeno, se obtienen valores mas altos de
rentabilidad. No obstante, los valores aun no son lo suficientemente altos para que el proyecto
sea rentable.

Para esta alternativa también se efectia el andlisis de capacidad de disefio y rentabilidad
(Figura 7.12)
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Figura 7.12. Variacion de la tasa interna de retorno con la capacidad de disefio.

En base a la Figura 7.12 se obtiene que la capacidad de disefio deberia aumentar
aproximadamente tres veces para que el proyecto sea rentable. Este valor es
significativamente menor al obtenido para la planta original.

Finalmente, se concluye que el proyecto original no es rentable. Es posible obtener un mejor
resultado si se prescinde de la planta de licuacién de hidrégeno, no obstante, aun bajo esa
alternativa es necesario aumentar la capacidad de disefio. Se requiere un estudio de mercado

con mayor detalle, que permita descubrir si es posible comercializar una mayor cantidad de
producto.
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1.6.5 - Analisis de sensibilidad

El objetivo de este analisis es evaluar el impacto que tiene modificar distintas variables sobre la
rentabilidad del proyecto. Si ante un pequefio cambio en el valor de la variable seleccionada se
tiene un gran cambio en la rentabilidad, entonces es sensible a esa variable.

En particular, se seleccionan las variables consideradas como criticas al proceso, es decir las
gue se creen que tienen mayor incidencia sobre él:

=> Variacion en el precio de compra de la materia prima.
- Variacion en el precio de venta de los productos.

Para hacer este analisis, se toma una variacion de los precios mencionados del + 20 % y se
recalculan los indicadores de la rentabilidad tratados en la seccion anterior, en particular, la TIR
y el tiempo de repago. Con estos resultados, se obtienen los parametros relativos, en funcién
de la desviacion que tiene cada valor con respecto al caso base, es decir, sin modificar el
precio. En las Figuras 7.13 y 7.14, se muestran los resultados obtenidos.
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Figura 7.13 - Variacion de la TIR ante la modificacion en los precios de materia prima y producto.

Del andlisis de la Figura 7.13 se desprende que la TIR es mas sensible a la variacién en el
precio del acetaldehido, debido a la mayor pendiente que tiene la recta, con respecto a la
variacion en la materia prima. Ante un cambio del + 20 % en el precio del acetaldehido, la TIR
varia, respectivamente, un 30 y un 35%. En cambio, para la misma variacién en el precio de la
materia prima, la TIR varia, en ambos casos, un 15 % aproximadamente.
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Figura 7.14 - Variacion del tiempo de repago ante la modificacion en los precios de materia prima y producto.

El mismo analisis puede realizarse para el tiempo de repago (Figura 7.14). Nuevamente, la
pendiente de la recta se da para el caso de la variacion en el precio del acetaldehido. Ante el
mismo cambio en el precio de venta, el tiempo de repago varia un 20 y 30 %, mientras que
para la materia prima, esta variacion se da entre el 13y el 14 %.

Se concluye entonces, que la rentabilidad es mas sensible a variaciones en el precio de venta
del acetaldehido. Por lo tanto, en etapas posteriores del disefio de este proyecto es necesario
profundizar en el estudio de mercado de este compuesto, con el fin de tener una mayor
precision en su precio de venta y sus proyecciones a futuro, ya que la rentabilidad depende, en
mayor medida, de esta variable.
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Anexo A

Configuraciones normalizadas de intercambiadores de calor (TEMA)
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Anexo B

Recomendaciones de Carlson para la eleccion de un paquete termodindamico
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Anexo C

Diagrama de flujo completo del sistema de separacion de la planta
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Anexo D

Resumen de condiciones operativas, caudales y composiciones de cada corriente de la subplanta de separacion.

Nombre de la corriente segtin diagrama tecnolégico

2.2 3.1 3.2 3.3 34 3.5 3.6 3.7 Purga H2 3.8 3.9
Flujo molar 127,85 127,85 46,88 80,97 43,50 30,76 11,73 11,73 0,0022 39,08 72,65
FLUJOS [kmol/h]
TOTALES e
E(';J/z]mas'” 3.993,00 | 3.993,00 245,02 3.747,98 95,50 1.416,49 | 5.164,46 | 5.164,46 0,0045 1.722,47 | 3.441,99
:;%“]‘perat“"“ 280,3 -20,0 -20,0 -20,0 -18,2 0,7 13,7 13,7 13,7 20,4 76,8
CONDICIONES -

OPERATIVAS | Presion [kPa]| 111,90 111,90 111,90 111,90 111,90 111,90 111,90 101,32 111,90 101,32 101,32
Fraccion de 1,000 0,367 1,000 0 1,000 0 0 0 1,000 0 0
vapor
Etanol 1997,02 1997,02 4,195 1992,82 7.8 1250,68 324341 3243,41 0 3,44 3239,97
Agua 0,399 0,399 0,001 0,398 0,001 0,24 0,64 0,64 0 0,015 0,63

FLUJOS POR

COMPONENTES | Hidrégeno 86,666 86,666 86,662 0,004 86,661 0,001 0,004 0 0,0045 0 0
[Kg/h]
Acetaldehido | 1717,979 | 1717979 | 152,228 | 1565,752 0,291 151,937 | 1717,688 | 1717,688 0 1717,146 0,54
égfgam de 190,934 190,934 1,934 189,001 0,741 13,624 202,625 202,625 0 1,716 200,91
TOTAL 3993,00 3993,00 245,02 3747,98 95,50 1416,49 5164,46 5164,46 0,0045 1722,47 3441,99
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Anexo D (continuacion)

Resumen de condiciones operativas, caudales y composiciones de cada corriente de la subplanta de separacion.

Nombre de la corriente segtin diagrama tecnolégico

3.10 3.11 3.12 3.13 3.14 3.15 3.16 3.17 3.18 3.19 3.20 3.21
Flujo molar 10,86 10,86 70,70 8,90 8,90 1,95 1,95 1,95 43,32 27,38 27,38 27,38
FLUJOS [kmol/h]
TOTALES e
R;}:"]mas'“ 717,34 | 717,34 | 3.271,55 546,90 546,90 170,52 170,52 170,52 2.004,60 | 1.266,96 | 1.266,96 | 1.266,96
'[';%"]‘Perat”’a 64,7 65,7 77,9 158,4 68,1 187,2 20,0 20,0 77,9 77,9 77,9 20,0
CONDICIONES .

OPERATIVAS |Presion [kPa] [ 101,32 | 1.500,00 [ 101,32 | 1.500,00 | 101,32 1.500,00 1500 101,3 101,32 101,32 111,90 111,90
Fraccion de 0 0 0 0 0,477 0 0 0 0 0 0 0
vapor
Etanol 213,58 | 213,58 | 3238,83 211,41 211,41 1,67 1,67 1,67 1084,55 | 125428 | 125429 | 1254,29
Agua 0,25 0,25 0,61 0,241 0,241 0 0 0 0,38 0,24 0,24 0,24

FLUJOS POR

COMPONENTES |Hidrégeno 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
[Kg/h]
Acetaldehido | 44,40 44,40 0,000 43,874 43,874 0,026 0,026 0,026 0 0 0 0
éﬁf;am de 459,13 | 459,13 32,111 290,378 | 290,378 168,83 168,83 168,83 19,68 12,43 12,43 12,43
TOTAL 717,34 | 717,34 | 3271,55 546,90 549,90 170,52 170,52 170,52 2004,6 1266,96 | 1266,96 | 1266,96
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Anexo E

Diagrama de flujo completo de la subplanta de licuacion de hidrogeno
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Anexo F

Resumen de condiciones operativas, caudales y composiciones de cada corriente de la

subplanta de licuacion.

Nombre de la corriente segun diagrama tecnolégico

3.4 4.1 4.2 4.3 4.4 4.5 4.6 4.7 4.8 4.9
Flujomolar | 43 50 | 4350 | 4350 | 6,67 | 36,83 | 176,3 | 176,3 | 176,3 | 176.3 | 70,87
FLUuJos  |[kmol/h]
TOTALES e
E:;;":]mas'“ 95,50 | 95,50 | 95,50 | 21,26 | 74,24 | 3552 | 3552 | 355,2 | 355,2 | 142,8
Temperatura
-19,2 | 3134 | 30 30 30 74 | 1946 | 79 -68 -68
CONDICIONES [[°C] ’ ’ : : ’
OPERATIVAS
Presién [kPa] | 111,9 | 1500 | 1500 | 101,3 [ 1500 | 1500 | 7000 | 7000 | 7000 | 7000
Nombre de la corriente segun diagrama tecnolégico (continuacion)
410 | 411 | 412 | 413 | 414 | 415 | 4.16 | 417 | 4.18 | 4.19
Flujo molar | 7447 | 1055 | 1055 | 36,83 | 68,5 | 1394 | 1394 | 139.4 | 1394 | 139,4
FLuJos |[kmol/h]
TOTALES s
Fk':;;]’]mas'“ 142,8 | 212,4 | 212,4 | 74,24 | 1381 | 280,9 | 280,9 | 280,09 | 2809 | 280,9
Temperatura
2258 | 233 | 252 | 252 | 252 | -239 | -73,1 2 | 393 2
CONDICIONES |[°C] ’ ’ '
OPERATIVAS
Presién [kPa] | 120 | 7000 [ 120 | 120 | 120 | 120 [ 120 | 120 | 1500 | 1500
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