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Resumen

En el presente trabajo se desarrollé una red de intercambiadores de calor para el proceso
de separacion de especies quimicas del reformado del glicerol en fase liquida de dos
sistemas de separacion, llamados Primer y Segundo Sistemas de Separacion,
respectivamente, empleando el software de simulacién PRO/IIl. Luego de analizar las
temperaturas de las corrientes, se llevo a cabo la integracion de calor entre corrientes
calientes y frias en funcién de la segunda ley de la termodinamica y de Heuristicas. En los
dos sistemas de separacion se llevo a cabo la integracién de calor entre los condensadores
y los reboiler o alimentaciones a las columnas de destilacion. También, fue posible la
obtencidn de utilidades como agua de alimentacion de calderas y vapor de presion
intermedia. También se demuestra la reduccion del consumo de fuel oil de 33 °API para
calentar agua en el Primer Sistema de Separacioén. El costo de compra de los
intercambiadores de calor en el Primer Sistema de Separacién fue igual a $ 4080239,75,
con ahorro de costo de compra y de vapor de los reboiler del 10,35% y 12,58%,
respectivamente, costo de agua de entrada a la caldera de $13054,76 y ahorro de compra
de fuel oil de 33 °API de 6848810,94 $/afo. En el Segundo Sistema de Separacion, el costo
de compra de los intercambiadores de calor fue de $ 2168824,95. La disminucion de costo y
de vapor en los reboiler fue igual a 15,98% y 46,15%, respectivamente. La generacion de
vapor de presion intermedia y agua de entrada a la caldera fue de $39744,12, y de
$12193,65 respectivamente. En base al analisis de los costos se determind que el costo de
capital de los intercambiadores de calor se recuperara por la generacion y/o ahorro de

utilidades.

Palabras clave: intercambiadores de calor, integracion de calor, servicios publicos,

glicerol.
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Abstract

In the present work, a heat exchanger network was obtained for two different separation
processes of chemical species from the aqueous phase reforming of glycerol. These
processes are called the First and Second Separation Systems, respectively. The software
used for the energy integration is PRO/Il. Heat integration was carried out based on the
second law of thermodynamics and Heuristics. Heat integration between the condensers
and the reboilers or feeds to the distillation columns was carried out. Utilities such as boiler
feed water and intermediate pressure steam were also generated. The reduction of 33 °API
fuel oil consumption for water heating occurred for the First Separation System. For this last
separation system, the purchase cost of the heat exchangers was equal to $4,080,239.75.
Also, the reboilers’ purchase cost and steam savings are 10.35% and 12.58%, respectively.
Moreover, the boiler feed water cost of $13,054.76 and savings of $6,848,810.94/year of
33°API fuel oil was also achieved. In the Second Separation System, the purchase cost of
the heat exchangers was $2,168,824.95. The decrease in cost and steam in the reboilers
was equal to 15.98% and 46.15%, respectively. The generation of intermediate pressure
steam and boiler feed water was $39,744.12 and $12,193.65, respectively. Based on the
cost analysis, it was determined that the capital cost of the heat exchangers will be

recovered by generating and saving utilities.

Key words: heat exchangers, heat integration, public services, glycerol.
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Capitulo |

Introduccion

Antecedentes

El incremento del costo de la energia y el impacto ambiental que este produce se ha
convertido en un tema importante en el sector industrial. EI consumo de energia se prevé
gue incremente dos veces mas rapido entre 2020 y 2050. Por otra parte, existen dificultades
para satisfacer esta demanda con las fuentes de energia disponibles, por ello se estima una
crisis energética global. La mayoria de las emisiones de gases de efecto invernadero
provienen principalmente de la quema de combustibles fésiles, carbén, gas natural y
petréleo para uso energético. Ademas, la Agencia de Proteccion Ambiental (EPA) estimo un
74% de las emisiones totales son causadas por esta actividad (U.S. Energy Information

Administration (EIA), 2021).

El costo de produccién de energia incluye el costo para construir, operar, alimentar y
mantener plantas de energia, asi como el costo de compra de energia en los casos en que
la empresa de servicios publicos no posee generadores. En 2021, la demanda de bienes de
consumo Y la energia necesaria para producirlos ha superado la oferta. Esta diferencia ha
contribuido a mayores precios de los combustibles utilizados para producir energia. (U.S.

Energy Information Administration (EIA), 2021).

El incremento del costo ha impulsado la busqueda de métodos que contribuyan de
manera efectiva al ahorro de la energia que se requiere en las operaciones unitarias. Uno
de los métodos es la integracidén energética, la cual consiste en disefiar redes de
intercambio de calor, de modo que las corrientes del proceso que se requieren enfriar lo

hagan con el uso de las corrientes que se deseen calentar y reciprocamente.

La integracion energética es un procedimiento termodinamico, estructurado para una

optimizacion econdmica de cada red de intercambiadores de calor en donde las cantidades



20

de energia que se disponen en el proceso son aprovechados para suministrar energia en
otras corrientes con menor temperatura (Dominguez, 1976). La sintesis de redes de
intercambiadores de calor busca utilizar la energia excedente que poseen las corrientes de

proceso calientes para calentar las corrientes frias (Seider et al., 2009).

Por otra parte, la destilacion consume una gran cantidad de energia. Esta operacion
de separacion posee una reducida eficiencia termodinamica. Sin embargo, es usada para
separar productos quimicos organicos. En la destilacién es importante tomar en cuenta los
requisitos de calentamiento en los hervidores y de enfriamiento en los condensadores a la

hora de disefiar redes de intercambiadores de calor (Seider et al., 2009).

Luego de la crisis del petréleo en la década de 1970, naci6 la idea de un sistema
energético apoyado en el hidrogeno, el cual ofrece una variedad de beneficios como
portador de energia limpia, sin embargo, no se encuentra libre en la naturaleza y por ello
trae la necesidad de producirlo (Ball & Weeda, 2015), por ejemplo, mediante el reformado

con vapor de hidrocarburos, o del del reformado del glicerol en fase liquida.

Esta ultima tecnologia ocurre en menores temperaturas de reaccién en
comparacion a las empleadas para obtener la misma especie quimica mediante reformado
con vapor de gas natural, y el hidrégeno que se obtiene muestra un menor contenido de CO

en la corriente de salida (Buffoni et al., 2000).

Los intercambiadores de calor estan involucrados en los procesos de separacion de
especies quimicas. La energia requerida por estos equipos puede ser provista por otro
proceso de intercambio de calor, con el fin de obtener un ahorro de energia usada en el

proceso. Este ahorro se consigue con un disefio de redes de intercambiadores de calor.

Las ventajas que presenta el reformado en fase liquida del glicerol para la
produccién de hidrogeno es que se puede encontrar facilmente en una amplia gama de
biomasa, no hay necesidad de su vaporizacion y el proceso permite la explotacion a fondo

de los beneficios ambientales del uso del hidrégeno como energia. El uso de glicerol esta
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motivado por su disponibilidad como consecuencia del aumento de la produccién de
biodiésel en el mundo. Ademas, el glicerol es no volatil y, por tanto, es apto para la
produccién de hidrégeno mediante reformado en fase acuosa (APR), evitando cualquier

demanda de energia extra para su vaporizacion (Menezes et al., 2011).

Planteamiento del problema

Las refinerias, los complejos petroquimicos y las industrias quimicas son grandes
consumidores de energia proveniente de combustible, vapor y electricidad. En las industrias
guimicas, se consume una gran cantidad de energia en el proceso de separacion. El ahorro
del consumo de energia en este proceso puede ser eficaz en la reduccién de costos del
producto. Por lo tanto, se busca la reduccion del consumo de energia a través de la

integracion de calor (Masoumi & Kadkhodaie, 2012).

Con un optimo disefio de las redes de intercambiadores de calor se obtiene un
minimo consumo de energia. Mediante un sistema de recuperacion de calor que constituye
un conjunto de intercambiadores de calor se puede desarrollar una red de intercambiadores
de calor. Las redes de intercambio de calor son ampliamente utilizadas en las industrias de
procesamiento de gas y petroquimicas, para intercambiar energia térmica entre varias
corrientes de proceso con diferentes temperaturas de suministro (EL-Temtamy & Gabir,

2012).

Con el uso de redes de intercambiadores de calor se logra ahorrar una gran cantidad
de costos de utilidades, como los costos de vapor y agua de enfriamiento, también los
costos de calentadores y enfriadores. No obstante, aumentara la inversion para la
implementacién de intercambiadores de calor adicionales que se requieran usar en el
proceso. Consecuentemente, se deberd establecer un equilibrio entre los costos de capital y

los costos de funcionamiento (EL-Temtamy & Gabr, 2012).

Freire (2021) disefid dos sistemas de separacidn de especies quimicas obtenidas

mediante la reaccion de reformado del glicerol en fase liquida. No se ha reportado en la
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literatura la implementacién de redes de intercambio de calor en dichos sistemas de

separacion.

Justificacion e importancia

El ahorro de energia es considerado una prioridad en el disefio de plantas de
proceso o en la modificacion de plantas en operacién. Desde el punto de vista econdmico,
el aprovechamiento de energia en las industrias quimica y petroquimica es de gran
relevancia, ya que reduce las demandas de calentamiento y enfriamiento, y por tanto, su
costo energético. Por otra parte, es importante el ahorro de energia ya que se encuentra
relacionado con la disminucién de emisiones contaminantes que proviene de los
combustibles usados en plantas de proceso (Serna Gonzalez, Ponce Ortega, & Jiménez

Gutiérrez, 2003).

La conservacion de la energia es un tema importante por el agotamiento de los
recursos energéticos fosiles, el incremento de la demanda de energia, las regulaciones
ambientales, los cambios climéticos y la globalizacion del mercado. Es por esta razon que la
industria de procesos quimicos utiliza la estrategia de sintesis de redes de intercambiadores

de calor (Huang et al., 2012).

La importancia en el proceso de sintesis de redes de intercambio de calor en
general, es el poder ceder la energia disponible de una determinada cantidad de corrientes
calientes a otras corrientes frias que lo necesiten, asi logrando un ahorro energético

(Batista, 2015).

No ha sido reportado en la literatura la implementacién de redes de intercambio de
calor en el disefio de separaciéon de especies quimicas del reformado del glicerol reportado

por Freire (2021), los cuales posibilitaran la reduccién del costo de operacién.
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Objetivos

Objetivo general

Disefiar una red de intercambiadores de calor para el proceso de separacion de

especies quimicas del reformado en fase liquida del glicerol.

Objetivos especificos

Colectar informacion de corrientes calientes y frias que se emplearan para el disefio

de la red de intercambiadores de calor.
Revision bibliografica sobre el disefio de redes de intercambiadores de calor.
Revision bibliogréafica sobre el proceso de reformado en fase liquida del glicerol.
Optimizar el niumero de intercambiadores de calor en funcion del costo del proceso.

Disefiar una red de intercambiadores de calor 6ptimo para el proceso de separacion

de especies quimicas del reformado en fase liquida del glicerol.

Analizar el costo y los beneficios del disefio de la red de intercambiadores de calor

para dicho proceso.

Hipotesis

¢, Con el disefio de una red de intercambiadores de calor para el proceso de
separacion de especies quimicas del reformado en fase liquida del glicerol se podra reducir

el costo de dicho proceso?

Variables de investigaciéon

Variables independientes

Numero de intercambiadores de calor.



Variables dependientes

Costo total del proceso de la integracién de calor.
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Capitulo 1l

Fundamentacién tedrica

Produccion de Hz a partir del reformado en fase liquida de glicerol

El biodiésel se ha transformado en uno de los biocombustibles mas rentables, cuyo
costo es el principal obstaculo para la correspondiente comercializacion. La recuperacion de
coproductos de biodiésel, como el glicerol, es una de las principales opciones a tomar en

cuenta para reducir el costo global de obtencién de biodiésel (Iriondo et al., 2008).

La disminucién de las reservas de combustibles fésiles y la contaminacién causada
por la respectiva combustion, atribuido a la continua demanda energética, promueve la
busqueda de alternativas para producir energia sustentable. Una de estas alternativas es la
produccion de hidrégeno a partir de recursos renovables. El glicerol es una fuente de
energia potencial, debido a su alto contenido en Hs, no es téxico y su manejo y
almacenamiento es sencillo. Entre los procesos de obtencion de H; a partir de glicerol se
encuentra el reformado en fase liquida, la cual representa una alternativa interesante, ya
gue en esta reaccion se da a temperaturas bajas y el hidrogeno obtenido presenta un

contenido de CO bajo (Iriondo et al., 2008).

Productos obtenidos en la reaccién de reformado de glicerol en fase liquida

En base al trabajo realizado por Tuza et al.(2013) el reformado del glicerol en fase
liquida. Los productos encontrados en la fase liquida fueron el acido lactico, Acetol,
Propilenglicol, 1,2-Butanodiol, Ciclopentanona, 2-5-hexanodiona, y 4-hidroxi-3-hexanona.
Esos productos estan de acuerdo con los reportados en otros trabajos de la literatura
(Callison et al., 2018). A continuacién, se muestran los usos de cada uno de dichos

productos en el campo de la Petroquimica.
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Acido lactico

Figural

Representacion de la molécula de Acido lactico.

OH

H,C

OH

Nota. Molécula de acido lactico. Recuperado de Directed agueous-phase reforming of
glycerol through tailored platinum nanopatrticles (p.623), por Callison et al.,2018, Applied

Catalysis B: Environmental.

El &cido lactico se utiliza como materia prima para la produccién de acido propionico
el cual es usado en la industria alimenticia para piensos y alimentos. El proceso de
produccion selectiva antes mencionado para obtener el &cido propiénico partiendo de acido
lactico es dificil por la alta energia de activacion que presenta el grupo hidroxilo en la

posicion a del grupo carboxilo (Liu et al., 2020).

El &cido lactico es usado para la produccion de plasticos biodegradables, de acido
polilactico y disolvente etil-lactato los cuales son méas amigables con el ambiente que sus

contrapartes provenientes del petréleo (Dong Shin et al., 2007).
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Acetol

Figura 2

Representacion de la molécula de Acetol.

O

OH
H,C

Nota. Molécula de Acetol. Recuperado de Ni/CaO-SiO; catalysts for assessment in steam

reforming reaction of acetol (p.2), por Vazquez Thyssen & Moreira Assaf, 2019,Fuel.

El acetol se usa para sintetizar imidazoles, los cuales pueden ser sometidos al
proceso de metilacién en fase gaseosa en presencia de zeolitas. De igual forma, sirve para

sintesis de polioles, acroleina o bronceadores (Vanoy & Apesteguia, 2013).
Propilenglicol.

Figura 3

Representacion de la molécula de Propilenglicol.

CH;
HO

HO

Nota. Molécula de Propilenglicol. Recuperado de Low-pressure hydrogenolysis of glycerol to

propylene glicol (p.228), por Dasari et al., 2005, Applied Catalysis A: General.

El propilenglicol es de la familia de los disolventes, utilizado cominmente en la
industria alimentaria, especificamente en los aromatizantes de alimentos comercializables.
Dependiendo de la condicion de trabajo, el propilenglicol reacciona con los componentes

usados dentro de la aromatizacién de alimentos y dicha reaccién puede proporcionar otros
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productos como acetales y cetales si reacciona con aldehidos y cetonas, mono diésteres si
reacciona con acidos organicos y finalmente dihidroxiésteres al reaccionar con lactonas

(Elmore et al., 2014).

1,2 — butanodiol

Figura 4

Representacion de la molécula de 1,2 — butanodiol.

H,C OH

HO

Nota. Molécula de 1,2 — butanodiol. Recuperado de Production of renewable hydrogen by
aqueous-phase reforming of glycerol over NieCu catalysts derived from hydrotalcite

precursors (p. 413), por Tuza et al., 2013, Renewable Energy.

El 1,2-Butanodiol se usa como materia prima en el proceso de deshidratacion
catalitica para generar n-butiraldehido en agua subcritica y supercritica. Dicho n-

butiraldehido se usa como plastificantes en la industria de los plasticos (Ott et al., 2005).

Ciclopentanona
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Figura 5

Representacion de la molécula de Ciclopentanona.

O

Nota. Molécula de Ciclopentanona. Recuperado de Cyclopentanone: A raw material for
production of C15 and C17 fuel precursors (p.295), por Hronec et al., 2014, Biomass and

Bioenergy.

La ciclopentanona se utiliza en la industria de los perfumes, con ella se puede
obtener distintas fragancias enriqueciéndola con isémeros cis como (Z)-3-(2-oxopropil) — 2-
(pent-2-en-1-il) ciclopentanona con distintos rendimientos que van desde el 62% hasta el

67% (Pan & Williams, 2014).

2,5 —hexanodiona

Figura 6

Representacion de la molécula de 2,5 — hexanodiona.

CH,
H4C

Nota. Molécula de 2,5 — hexanodiona.Recuperado de Molecular Mechanism of Hexane
Neuropathy: Significant Differences in Pharmacokinetics between 2.3-, 2.4-, and 2.5-

Haxanedione (p.178), por Tsuruta, 1984, Industrial Health.
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Los derivados de la dicetona como la HDN (2,5 — hexanodiona) son productos
guimicos de gran importancia, principalmente para la produccion de dioles o diaminas, que
poseen un gran potencial de mercado en el campo de los polimeros (poliéteres, poliamidas,
poliésteres), disolventes y tensioactivos. También se utilizan para producir ingredientes

farmacéuticos valiosos, como la pirrolidina (Iriondo et al., 2008).

4 — hidroxi — 3 —hexanona

Figura 7

Representacion de la molécula de 4 — hidroxi — 3 — hexanona.

CH,
H,C

(]

Nota. Molécula de 4 — hidroxi — 3 — hexanona. Recuperado de Gas-phase UV absorption
cross-sections and photolysis kinetics of 4-hydroxy-3-hexanone: Atmospheric implications

(p.46), por Aslan et al., 2017, Chemical Physics Letters.

La 4 — hidroxi — 3 — hexanona corresponde a la familia de los compuestos organicos
volatiles, que tienen un uso amplio como disolventes para resinas, celulosa, lacas y en la
elaboracion de perfumes, colorantes y plasticos. También se utilizan en alimentos, sintesis

de productos quimicos y farmacéuticos (Dib et al., 2018).

Intercambiador de calor

Definicién

Un intercambiador de calor es un equipo utilizado para aumentar o enfriar un

fluido, es decir, existen dos corrientes de flujo que intercambian calor sin mezclarse entre si,

obteniendo una corriente de flujo con las especificaciones requeridas por el operador. Los
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intercambiadores de calor se emplean considerablemente en varias industrias y su disefio

es variado (Cengel & Boles, 2011).

Ecuacion

Q [1]

A=—"
UFrAT,

En la ecuacion 1 se muestra como calcular el area de un intercambiador de calor,
donde Q es el calor, U es el coeficiente global de transferencia de calor, Fres el factor de
correccion de correccién para un intercambiador de calor y AT w es la fuerza impulsora de la

temperatura media logaritmica, en la ecuacion 2 se muestra como obtener su valor (Seider

et al., 2009).
[(Thl TC o) - (Tho - TC,i)] [ 2]
ATLM L (Thl TC 0)]
(Th 4] TCL

Coeficiente global de transferencia de calor ( Perry, 1992).

dQ [3]

dA: Elemento de area superficial que se pretende para transferir una cantidad de calor.
U: Coeficiente global de transferencia de calor
AT: Diferencia global de temperatura

Coeficiente global de transmision de calor.

U. =Tio T Tdio t Tmo T Tao + 7
0

d [3]
11 d, @oln (d_f) 1

— =ty Ty +—
Uo hio rai* di ka Tdo ho



Lo

. . , . 1
1;0: Resistencia de la pelicula interna = —

Taio: Resistencia de la suciedad interna
Tmo: Resistencia de la pared metalica

T4, Resistencia de suciedad externa

. . / 1
1,: Resistencia de la pelicula externa= =

(]

h: Coeficiente de pelicula de transmision de calor
d;: Diametro interno

d,: Diametro externo

k.,: Conductividad térmica del material

Tipos de intercambiadores de calor

Intercambiador de doble tubo
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En un intercambiador de doble tubo tenemos dos fluidos que ingresan por el tubo de

menor didmetro en comparacion con el otro fluido que ingresa por el espacio anular. Existe

un intercambiador de calor de doble tubo dos tipos de disposicion del flujo:

Los flujos paralelos de los dos fluidos dentro del intercambiador de calor hacen

referencia al flujo frio y el caliente que ingresan en el intercambiador por el mismo extremo,

pero no unidos y se mueven en la misma direccion. Ademas, tenemos la disposicion en
contraflujo donde los fluidos ingresan en el intercambiador de calor por los extremos

opuestos y fluyen en direcciones contrarias (Yunus A. Cengel, 2012).
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Figura 8

Intercambiadores de calor de doble tubo (contraflujo).

Entrada
frio
Entrada Salida
caliente caliente
—p —p

Salida
frio

Nota. Recuperado de Termodindmica (p.630), por Yunus A. Cengel,2012, The McGraw-Hill

Companies, Inc
Figura 9

Intercambiadores de calor de doble tubo (flujo paralelo).

Salida

frio

Entrada Salida

caliente caliente
— . 2

T Entrada
frio

Nota. Recuperado de Termodinamica (p.630), por Yunus A. Cengel,2012, The McGraw-Hill

Companies, Inc.
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Intercambiador de corazay tubo

Poseen un gran nimero de tubos que se presentan de manera paralela entre si, el
flujo se mantiene continuo y a contracorriente, es decir, el flujo frio y caliente ingresan por

extremos opuestos (Yunus A. Cengel, 2012).

Figura 10.

Intercambiador de calor de tubos y de coraza.

Salida de entradaa
los tubos la coraza Desviadores

Cabezal
del extremo
Cabezal anteior
del extremo
posterior

Tubos Coraza Salidade Entrada
la coraza hacia los
tubos

Nota. Recuperado de Termodinamica (p.630), por Yunus A. Cengel,2012, The McGraw-Hill

Companies, Inc.

Intercambiador de flujo cruzado. Este tipo de intercambiador también se lo
denomina intercambiador de flujo transversal, y funcionan con una corriente de gas o aire
gue va a enfriar al flujo, pero sin mezclarse, es decir, la temperatura del fluido tiende a ser la

temperatura del gas o aire (Geankoplis, 1998).
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Figura 11

Intercambiador de flujo cruzado.

Fluido de calentamiento

\( o de enfriamiento |
AW i

L \ —
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{ \ AU 22
Flujo de gas Flujo de gas ] © © &

Nota. Tomado de Procesos de Transporte y Operaciones Unitarias (p.303), por Geankoplis,

et al.,1998, CECSA. México.

Redes de Intercambio de Calor

La red de intercambiadores de calor (“HEN” por sus siglas en inglés) es una parte
fundamental de la optimizacion para la integracién de procesos, principalmente para
industrias que consumen mucha energia, como la quimica, petréleo y generacion de

energia (Li et al., 2021).

En la Figura 12 se muestra un ejemplo de una red de intercambiadores de calor, el
intercambio de calor ocurre entre dos corrientes frias (C1 y C2) y dos corrientes calientes
(H1 y H2); se utilizan cuatro intercambiadores de calor y 3 utilidades (dos calientes y una

fria).
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Figura 12

Configuracién de una red de intercambiadores de calor.

Pinch
H1 1) (3) >
H2 T @) >
«~®
B0 C2

©

&—®

C1

Nota.
Recuperado de Product and process design principles Synthesis, Analysis, and Evaluation

(p.268), por Seider et al., 2009, John Wiley & Sons, Inc.

El disefio de una HEN es un aspecto importante del disefio de procesos quimicos.
Comunmente, se pueden alcanzar ahorros de energia del 20 al 30%, junto con ahorros de
capital. Este disefio implica la colocacion de intercambiadores de calor de proceso y de
utilidades para calentar y enfriar las corrientes del proceso desde el suministro hasta las
temperaturas objetivo especificadas. El objetivo es reducir los costos de capital y operativos

(Zhang et al., 2012).

Durante las ultimas décadas, la sintesis y el disefio de una HEN se han estudiado y
aplicado en muchos disefios practicos. Para recuperar mas energia o mejorar el uso de
energia para un proceso, se ha considerado la integracion entre la HEN y su sistema de
energia asociado, teniendo en cuenta la integracion de una HEN con los ciclos organicos de
Rankine, ciclo de absorcion, sistemas de trigeneracion, sistemas de destilacion de

membrana térmica y red de agua (Luo et al., 2016).

Utilidades empleadas en una industria

Entre las utilidades calientes estan el vapor a alta presién (“hps”, por sus siglas en

inglés), presion intermedia (“ips”, por sus siglas en inglés) y baja presién (“ips”, por sus
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siglas en inglés); y las utilidades frias son el agua de alimentacién de calderas (“bfw”, por
sus siglas en inglés), agua de enfriamiento (“‘cw”, por sus siglas en inglés) y refrigeracion.

Cada utilidad cuenta como distintas fuentes (Seider et al., 2009).

El sistema de utilidades asume el papel de suministro de agua caliente y fria para las
HEN en forma de mdltiples niveles de presion de vapor y agua de refrigeracion. En las
industrias de proceso, la HEN y el sistema de utilidades generalmente se tratan como dos
partes separadas y se disefian secuencialmente. La mayoria de las corrientes de vapor
utilizadas en las HEN como utilidades calientes pueden retornar al sistema de utilidades en
forma de agua condensada después de calentar las corrientes frias. La recuperacion del
calor sensible del condensado de vapor es util para reducir el consumo de vapor como
utilidad caliente en la HEN y vapor como fuente de calor generar agua de alimentacion de la
caldera (bfw). Ademas, el calor en exceso de la corriente caliente del proceso se puede
utilizar como fuente de calor para las corrientes de utilidades (precalentamiento del agua de
alimentacioén de la caldera, generacion de utilidades frias y generacion de energia) del

sistema (Luo et al., 2016).

Costos utilidades

Como se muestra en la Tabla 1, las utilidades incluyen vapor para calentar a dos o
mas niveles de presion, electricidad, agua de enfriamiento, agua de proceso, agua
desmineralizada de alimentacion de calderas, refrigeraciéon a diferentes niveles de
temperatura, combustibles como gas natural, tratamiento de aguas residuales, eliminaciéon
de residuos y vertedero. Frecuentemente, el mayor costo de las utilidades es el del vapor

(Seider et al., 2009).
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Tabla 1

Costos de utilidades.

Utilidad Factor tipico en unidades Factor tipico
de ingenieria en Unidades Sl

estadounidenses

Vapor para calendar

Vapor, 450 psig $6,60/1,000 Ib $14,50/1,000 kg
Vapor, 150 psig $4,80/1,000 Ib $10,50/1,000 kg
Vapor, 50 psig $3,00/1,000 Ib $6,60/1,000 kg
Agua de enfriamiento $0,075/1,000 gal $0,020/m?
(cw)
Agua de alimentacion $1,80/1,000 gal $0,50/m3
de calderas (bfw)
Gas natural $3,20/1,000 SCF $0,136/SCM
Tratamiento de aguas $0,15/Ib $0,33/kg
residuals

Nota. Recuperado de Product and process design principles Synthesis, Analysis, and

Evaluation, por Seider et al., 2009.

Método de Intervalo de Temperatura

Los altos precios del petréleo a mediados de la década de 1970 llevaron a los
ingenieros de procesos a desarrollar nuevas estrategias para modernizar las plantas
guimicas y disefiar nuevos procesos. Se enfatizo la integracidn térmica, con el objetivo
principal de reducir el costo de las utilidades de calentamiento y enfriamiento. Linnhoff y
Flower (1978) difundieron el método de intervalo de temperatura. Por otra parte, Papoulias y
Grossmann (1983) determinaron un programa lineal de enteros mixtos para obtener una red

con la menor cantidad de intercambiadores de calor con utilidades minimas.

El Método de intervalo de temperatura (TI) consiste en determinar los requisitos
minimos de utilidades de un proceso e identificar el mejor grado posible de recuperacion de

calor que se puede lograr en funcion de la diferencia de temperatura minima dentro de la
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red de intercambiadores de calor. EI método trata el problema en dos etapas: (i) en la
primera etapa se generan las redes preliminares que muestran el mayor grado posible de
recuperacion de energia, y (ii) en la segunda etapa, estas redes preliminares se utilizan
como puntos de partida a la hora de buscar la red mas satisfactoria desde otros puntos de
vista, por ejemplo, un menor nimero de intercambiadores de calor mediante el aumento del

valor de las utilidades (Linnhoff & Flower, 1978).

En el ejemplo 9.2 de Seider et al. (2009) se establece un disefio de una red de
intercambiadores de calor que utilice la menor cantidad posible de utilidades, de modo que
las diferencias de temperatura mas cercanas nunca se encuentren por debajo de un valor
minimo (AT min).

Uno de los métodos para determinar la recuperacién maxima de energia es el

intervalo de temperatura, en el cual esta constituido de los siguientes pasos:

1. El primer paso es ajustar las temperaturas de origen T® y objetivo T utilizando ATmin. Esto
se logra restando ATmin a las temperaturas de las corrientes calientes, mientras que las

temperaturas de las corrientes frias se mantienen sin ningan cambio.

2. Se ordenan decrecientemente las temperaturas ajustadas. Esto se utiliza para crear una

cascada de intervalos de temperatura en donde se llevan a cabo los balances de energia.

3. Para calcular la diferencia de entalpia se utiliza la siguiente expresion:

AH; = (XCh — XC)i(To — Ty) [ 6]

En donde }.C,, es la sumatoria de C en las corrientes calientes y Y.C. es la sumatoria de C
en las corrientes frias pertenecientes a cada intervalo de temperatura. Los términos T, y T;

son las temperaturas inicial y final respectivamente.

4. Efectuar la cascada de calor mediante los residuos de cada intervalo. Estos residuos
formados se pasan al consecutivo intervalo de menor temperatura, en acuerdo con la

segunda ley de la termodinamica.
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5. Si se muestran valores negativos, se dispone de un déficit de calor entre las corrientes en
analisis. Para eliminar este déficit, se selecciona el menor valor negativo, y se le adiciona
al valor de entalpia del intervalo con mayor valor de temperatura. Se realiza una segunda
cascada y se obtienen en los extremos los valores de las utilidades minimas de enfriamiento

y calentamiento.

Disefio de una HEN que cumpla con los objetivos del MER

Los problemas de sintesis de la HEN han atraido importantes investigaciones debido
a los grandes ahorros que se pueden conseguir en términos de costos de energia. A
medida que los costos de energia continllen aumentando, la industria tendr4 mayores
incentivos para aplicar la integracion de calor de la manera mas amplia posible en sus

instalaciones (Errico et al., 2007).

El principal objetivo en la sintesis de red de intercambiadores de calor es utilizar
eficientemente la energia en las corrientes de proceso caliente para calentar las corrientes
de proceso frio. Para alcanzar este ultimo objetivo, es preciso calcular la recuperacion de
energia maxima (“MER”, por sus siglas en inglés) antes de obtener una red de
intercambiadores de calor; es decir, se requiere determinar las utilidades minimas de
calentamiento y enfriamiento en la red de los flujos de proceso. Este primer paso se
denomina segmentacion MER, y es Util porque determina los requisitos de utilidad para la

red mas eficiente termodindmicamente (Seider et al., 2009).

Una sintesis de redes de intercambiadores de calor se define como un sistema de
corrientes calientes a temperaturas de entrada conocidas gue tienen que enfriarse a
temperaturas de salida especificadas, y corrientes frias a temperaturas de entrada frias
determinadas que tienen que calentarse a temperaturas de salida especificadas. La
estructura 6ptima de los intercambiadores de calor se obtiene con el fin de maximizar la

recuperacion de calor entre corrientes frias y calientes y, en efecto, minimizar el uso de



41
utilidades. Una HEN que satisface el limite inferior termodinamico de los requisitos de
utilidades se define como aquel que cumple con los objetivos del MER (Errico et al., 2007).

Disminucién de ciclos de calor

A menudo, las HEN requieren cambios destinados a disminuir el nimero de
intercambiadores de calor. Este es el caso que se tiene al unir dos intercambiadores de

calor que se encuentran en ambos del Pinch, y que forman un ciclo de calor.

Un ciclo de calor es una red interna en una HEN, que se forma por las corrientes
frias y calientes comunes entre dos o mas intercambiadores de calor. Un ejemplo de ciclo
de calor se muestra en la Figura 13, en donde el calor fluye entre los intercambiadores de

calorlyCo2,3yH.

Figura 13

Ciclo de calor.

H1
H2 >
C1
- c2
C3

Nota. Recuperado de Product and process design principles Synthesis, Analysis, and

Evaluation (p.268), por Seider et al., 2009, John Wiley & Sons, Inc.

Las coincidencias en los ciclos entre el Pinch se pueden eliminar y el nimero de
coincidencias en una HEN se reduce al minimo. Esta eliminacion de unidades se denomina

comunmente ruptura de ciclos de calor (Huang et al., 2012).
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Hasta la fecha se han desarrollado varios enfoques para romper ciclos de calor a
través del Pinch. Todos se basan mas en el analisis de problemas que en procedimientos
sistematicos estrictos. Ademas, no tienen en cuenta el costo total, pero se limitan a la
exploracion de una Unica compensacion, energia-nimero de unidades, es decir, el objetivo
es reducir el numero de unidades con la minima penalizacion de energia (Huang et al.,

2012).

Hay algunos métodos puramente heuristicos, por ejemplo, el que consiste en
eliminar la coincidencia con la carga de calor mas pequefia. Ultimamente, se obtuvo un
método para romper ciclos de calor que se basa en el uso del limite inferior de la
penalizacion de energia incurrida al eliminar una coincidencia. Los enfoques se
desarrollaron para el modo de disefio de base, en donde se elimina el intercambiador de
calor de las HEN existentes, es decir, consideraron la posibilidad de reequipar las HEN. La
unidad extraida se puede utilizar en la misma HEN para mejorar la recuperacién de calor o

en otros servicios (Jezowski et al., 2001).

En los primeros estudios de los métodos para la integracién de calor se mostré que
en una HEN con Npx intercambiadores de calor existen, Nux - Nux, min Ciclos de calor
independientes, es decir, subredes que exhiben flujos de calor ciclicos entre dos 0 mas
corrientes. Para realizar la ruptura de ciclos de calor, primero se identifican el ciclo que se
desea eliminar, frecuentemente, se elimina el intercambiador de calor mas pequefio en el
circuito de calor porgue el costo del area que se ahorra al eliminar un intercambiador
pequefio generalmente es mayor que el costo incurrido en aumentar el area de un

intercambiador grande en la misma cantidad (Seider et al., 2009).

Simuladores

Aspen Plus

Los simuladores de procesos en estado estacionario Aspen Plus y Aspen Hysys son

usados para predecir el comportamiento de procesos 0 un conjunto de operaciones
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unitarias, por medio de las relaciones que existen entre ellos. Las relaciones y conexiones
gue se hallan en el proceso determinan, sobre los balances de masa y energia, el equilibrio
guimico y de fase y las tasas de transformacién quimica. De este modo, es factible simular
el comportamiento de plantas existentes o proyectadas, con el propésito de optimizar las
especificaciones de disefio o aumentar la rentabilidad y eficiencia de una operacion en

proceso (Gil Chaves et al., 2016).

Aspen Plus maneja la estrategia secuencial, al igual que otros simuladores como
Pro/ll. Asi, estd compuesto por un conjunto de unidades de simulacién o programa
(subrutinas o modelos) simbolizadas a través de bloques e iconos, a las que se les debe
suministrar la informacién necesaria para resolver los balances de masa y energia. Aspen
Plus tiene diferentes mddulos para calcular equipos de intercambio de calor. Estos modulos
permiten el intercambio de calor para desarrollar diferentes tipos de célculo, con varias
funciones que incluyen ajustes de las condiciones termodinamicas de una corriente,
célculos detallados de intercambiadores de calor, caidas de presion, evaluacion y disefio de
intercambiadores de calor, rehervidores para calcular el tipo de Hervidor y condensadores,

entre otros (Gil Chaves et al., 2016).

El simulador comercial Aspen Plus permite la adecuacion y ajuste de las condiciones
de operacién necesarias para obtener resultados que permiten estudiar el comportamiento y
viabilidad de columnas como una alternativa para la disminucién del consumo de energia en

procesos de destilacion (Pulido et al., 2009).

Hysys

Aspen Hysys es un simulador de procesos ampliamente utilizado a nivel industrial,
en particular en el disefio conceptual y las etapas de ingenieria de detalle, control,
optimizacion y seguimiento de procesos en un proyecto. Las aplicaciones mas importantes
de aspen Aspen Hysys corresponden a las industrias de procesamiento de petréleo y gas,

refinerias y otras industrias de separacion. Todas estas practicas emplean este disefio de
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simulador que permite obtener la integracion de los modelos de estado estacionario y

dinamicos en una Unica unidad (Gil Chaves et al., 2016).

Software Pro |l

Pro/ll es un sistema de simulacion para ingenieros de procesos en las industrias
guimicas, petroleo, gas natural, procesamiento de sélidos y polimeros contiene una gran
biblioteca de compuestos quimicos, variados métodos de prediccion de propiedades
termodinamicas y técnicas modernas de simulacion de operaciones de unidades. Puede
realizar célculos de balance de masa y energia para modelar procesos en estado
estacionario. Se incluyen sistemas practicos, procesamiento de entrada extenso y
verificacion de fallas para ayudar a los usuarios sin experiencia. Este software se puede
aplicar en disefios de procesos, evaluacion de configuraciones de plantas alternativas,
modernizar y renovar las plantas existentes, evaluar, documentar y cumplir con las
regulaciones ambientales, dar soluciones a problemas, optimizar el rendimiento y la

rentabilidad de la planta (Lam, 2010).

Las herramientas de software se usan considerablemente para la simulacion,
integracion y optimizacion de procesos, lo que favorece a las empresas de las industrias de
procesos a lograr sus objetivos de excelencia operativa. Las principales funciones de
software son, modelos de plantas de proceso, que es especialmente importante en el
modelado de sistemas que aldn no existen, disefiar o modernizar instalaciones de procesos
complejos; predecir los gastos de capital; evaluar las opciones de optimizacion e integracion

(Lam, 2010).

Heuristicas relacionadas con el disefio de redes de intercambio de calor

Seider et al. (2009) reporta cincuenta y siete Heuristicas para el disefio de procesos

industriales. Diez Heuristicas se refieren a intercambiadores de calor, y son las siguientes:

La Heuristica 25 establece que, a menos que se requiera otra especificacién como

parte del disefio del separador o reactor, para proporcionar el intercambio de calor
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necesario para calentar o disminuir la temperatura de corriente de fluido la fluidez del
proceso, con o sin utilidades en un intercambiador de calor externo que utilice un flujo a
contracorriente. Sin embargo, si el proceso requiere un calentamiento superior a 750 °F,

use un horno si el fluido del proceso no se descompone (Seider et al., 2009).

La Heuristica 26 se reporta que las aproximaciones de la temperatura minima casi
optima en los intercambiadores de calor dependen del nivel de temperatura y se distribuye

de la siguiente manera:

10 °F o menor para temperaturas por debajo de la temperatura ambiente.

e 20 °F para temperaturas iguales o por encima de la temperatura ambiente hasta 300

°F.
o 50 °F para temperaturas mayores que 300 °F.

e 250 °F a 350 °F en un horno para la temperatura de los gases de combustion por

encima de la temperatura de entrada del fluido del proceso.

La Heuristica 27 reporta que cuando se ocupa agua de refrigeracion para enfriar o
condensar un proceso, se puede asumir una temperatura de entrada del agua de 90 °F (de
una torre de enfriamiento) y una temperatura maxima de salida del agua a 120 °F (Seider et

al., 2009).

Ademas, la Heuristica 28 indica que para hervir un liquido puro o una mezcla de
liquidos a punto de ebullicién en un intercambiador de calor separado, se utiliza una fuerza
impulsora de temperatura global de 45 °F para asegurar la ebullicién nucleada y evitar la

audicién indeseable de la pelicula (Seider et al., 2009).

Seider et al. (2009) mencionaron en Heuristica 29 que, al enfriar y condensar una
corriente en un intercambiador de calor, se debe realizar un analisis de zonas, con el fin de
asegurarse de que el Delta de temperatura entre la corriente caliente y la fria sea igual o
mayor que la temperatura minima de aproximaciéon en el interior del intercambiador de calor.

El analisis por zonas se efectla fraccionando el intercambiador de calor en una serie de
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segmentos y aplicando un balance energético a cada segmento para determinar las

temperaturas de entrada y salida del segmento, tomando en cuenta los cambios de fase

Otra Heuristica es la 31 en la cual se establece las caidas de presion del

intercambiador de calor segun Seider et al. (2009) de tal manera:

e 1,5psiy para la ebullicién y la condensacion.
e 3 psiyparaun gas.

e 5 psiy para un liquido de viscosidad inferior.
e 7-9 psipara un liquido de alta viscosidad.

e 20 psi para un flujo fluido de proceso que pasa por un horno.

Le Heuristica 32 se refiere al enfriamiento de una corriente de proceso muy caliente
hasta por lo menos 1150 °F antes de enviarlo a un intercambiador de calor para un

enfriamiento adicional y/o condensacion (Seider et al., 2009).

La Heuristica 54 reporta que, sobre el dimensionamiento de los intercambiadores de
calor de carcasa y tubos, los tubos suelen tener 3/4 in. O.D., 16 ft de largo y 1 in. de espacio
triangular. Una carcasa de paso de tubo Unico de 1 ft de diametro interior exhibe un area
exterior de tubo de aproximadamente 300 ft?; 2 ft de diametro interior, 1330 ft% y 3 ft de

diametro interior, 3200 ft? (Seider et al., 2009).

Seider et al. (2009) establecen en la Heuristica 55 que en el lado del tubo es para
fluidos corrosivos, de alta temperatura, incrustantes, peligrosos, alta presion y mas
costosos. El lado de la carcasa es para fluidos mas viscosos, mas limpios, de caudal mas

bajo, que se evaporan y se condensan.

Seider et al. (2009) establecen en la Heuristica 55 que en el lado del tubo es para
fluidos corrosivos, de alta temperatura, incrustantes, peligrosos, alta presion y mas costoso.
El lado de la carcasa es para flujos viscosos, mas limpios, de caudal méas bajo, que se

evaporany se condensan.
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La Heuristica 56 trata sobre intercambiadores enfriados por aire en los cuales los
tubos suelen tener un diametro exterior de 0,75 a 1in. La relacion entre el area de la
superficie de la aleta y el &rea descubierta del tubo es grande, de 15 a 20. La potencia del
ventilador esta en el rango de 2 a 5 Hp por millén de Bttu/h transferidos, o alrededor de 20
Hp por 1000 ft? de tubo fuera del &rea de superficie sin aletas. La temperatura minima de
aproximaciones es de 50 °F, la cual es mas alta que con los intercambiadores empleados
por agua. Sin aletas, los coeficientes generales de transferencia de calor U serian de 10
Btu/h ft2 °F. Con las aletas, U =80 a 100 Btu/h ft? °F, con base en el area de la superficie

descubierta del tubo (Seider et al., 2009).

En la Heuristica 57, Seider et al. (2009) describen los flujos de calor tipicos en
calentadores, a juegos con 12000 Btu/h ft2 en la seccion radiante y 4000 Btu/h ft2 en la
seccion de conveccién, con cargas térmicas casi igual iguales en las dos secciones. La
velocidad tipica del liquido de proceso en los tubos es de 6 ft/s. La eficiencia térmica de los
calentadores a fuego (“fired heaters” por su traduccién en inglés) modernos es del 80 al
90% mientras que los calefactores a fuego mas antiguos pueden tener eficiencia térmica de

solo el 70 75%.

Trenes de destilacién con integraciéon de calor

La destilacion es la técnica de separacién mas utilizada en la industria de procesos
su principal desventaja es el alto consumo de energia térmica. Los requisitos de calor de las
columnas de destilacion a menudo representan la mayor parte del costo total de energia de
la planta. El ahorro de energia la destilacion es entonces un campo esencial en la
investigacion en petroquimica. La integracion adecuada de las columnas de destilacion con
el proceso general a menudo dan como resultado una reduccién significativa del consumo

de energia en muchos casos (Mascia et al., 2007).

Sin embargo, la tendencia en el disefio de procesos es utilizar esquemas de

separacion diferentes de las secuencias de columnas simples, en particular, que pueden
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proporcionar reducciones significativas de los requisitos de calor a nivel de la columna. El
acoplamiento técnico entre dos columnas en una secuencia se puede adoptar para reducir
el consumo de energia del proceso. El uso de secuencias de destilacion complejas, como
las acopladas térmicamente, para la separacién de mezclas multicomponente puede ofrecer
ahorros de energia en torno al 30% con respecto a los trenes de destilacion convencional

(Mascia et al., 2007).

Se obtiene una secuencia acoplada térmicamente eliminando los condensadores y/o
los servidores de una configuracion de columna simple. Entonces, la caracteristica distintiva
de los esquemas acoplados térmicamente con respecto a los de la columna simple es que
en una configuracion acoplada técnicamente algunas unidades estan interconectadas por

corrientes de acoplamiento térmico (Mascia et al., 2007).

La integracion de calor radica en aprovechar la energia disponible en el producto del
fondo de una columna de destilacion para calentar la correspondiente alimentacion. Dado
gue la temperatura del fondo es casi siempre mas alta que la de la alimentacién, con
frecuencia se emplea un intercambiador de calor de alimentacion del fondo (Ralph

Schefflan, 2016).

El método que tiene un potencial mucho mayor es aplicable cuando dos columnas
operan a temperaturas tales que la temperatura superior de una columna esta a una
temperatura mas alta que el fondo de la otra, con el mismo orden de magnitud en el proceso
de enfriamiento y calentamiento, respectivamente. El procedimiento consiste en utilizar un
lado de un intercambiador de calor anico como hervidor de la columna 1 y el otro lado

comenzado en la columna dos, como se muestra en la figura 14 (Ralph Schefflan, 2016).
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Figura 14

Integracion de calor entre dos columnas de destilacion.

Nota. Recuperado de Teach Yourself the Basics of Aspen Plus (p.200), por Ralph Schefflan,

et al.,1899, John Wiley & Sons, Inc.

En la Figura 15 se muestran tres configuraciones de integracion de calor. Estas
Ultimas alternativas se utilizan para reducir considerablemente los costos de la energia. En
la configuracién que se observa en la Figura 15a la alimentacion se divide en partes iguales
(Fu= FL), mientras que el producto de vapor de la columna de alta presion proporciona el
calor que necesita la columna de baja presion. En la segunda alternativa la alimentacion
ingresa a la columna de alta presion en cuanto el producto del fondo se conecta a la
columna de baja presién. La integracion de calor en esta configuracion se venga el sentido
del flujo masico. Por otra parte, la Ultima configuracion es contraria a la segunda siendo que

la alimentacién ingresa a la columna de baja presion, y el producto de fondo se conecta en
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la columna de alta presién. En esta Ultima configuracion la integracion de calor se da en

direccion contraria a la de flujo masico (Seider et al., 2009).

Figura 15

Alternativas de integracion de calor en columnas de destilacion.
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Nota. H y L significan alta y baja presion, respectivamente. Recuperado de Product and
process design principles Synthesis, Analysis, and Evaluation, por Seider et al., 2009, John

Wiley & Sons, Inc.

La Figura 16 muestra cdmo se puede realizar la integracion de calor en una
secuencia de destilacion entre dos columnas, para la separacion de tres productos. En la
Figura 16a, se aumenta la presion de la primera columna de destilacién de modo que el
condensador de la primera columna pueda proporcionar el calor para el rehervidor de la
segunda columna, lo que se conoce como integracion directa. En la Figura 16b, la presion
de la segunda columna se incrementd de modo que el condensador de la segunda columna
pueda proporcionar el calor para el rehervidor de la primera, lo que se conoce como
integraciéon hacia atrds. Ambas configuraciones consiguen una reduccion significativa en el

requerimiento de energia (Smith, 2016).
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Figura 16

Integracion de calor entre dos columnas de destilacion.
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Nota. Recuperado de Chemical process design and integration (569), por Smith et

al.,(2016), John Wiley & Sons.

indice de costo

El indice de costos de plantas de ingenieria quimica (CEPCI) es ampliamente
utilizado para actualizar los costos de capital de los proyectos de ingenieria de procesos. A
menudo se requiere predecir o actualizar el costo de capital de las nuevas plantas en
funcion de los datos historicos de las plantas que se construyeron anteriormente o los
costos actuales. Los indices de costos estan disponibles para estimar el incremento de

costos a lo largo de los afios (Mignard, 2014).

Seider et al. (2009) mencionaron que, los costos generalmente aumentan con el
tiempo debido a la inflacién. Por esta razoén, los cuadros y ecuaciones se aplican a una
fecha en particular, generalmente mes y afo, o a un promedio de un afio en particular. Las

cotizaciones de los proveedores suelen aplicarse solo durante un mes o dos. Para
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actualizar el costo a la fecha presente, el costo de compra en una fecha previa se multiplica
por la razén entre el indice de costo correspondiente a la fecha presente (I, Ecuacion 7), I, y

el indice de costo en la mencionada fecha previa (lpase, ECUacion 7).

| ) [7]

Costo = Costo base (
base

El indice de costos de plantas de proceso mas comun a nivel mundial es el indice
de costos de plantas de ingenieria quimica (CEPCI), que ha aparecido todos los meses en
la publicacion de la revista Ingenieria Quimica (Chemical Engineering, por su traduccion en
inglés) desde 1963. Aunque se basa principalmente en datos de costos de EE. UU., la falta
relativa de indices de costos locales y especializados para las industrias de proceso entre
los paises del mundo, podria explicar su adopcion generalizada. El predominio del dolar
estadounidense como moneda internacional también ha favorecido el uso de un indice

basado en los EE. UU (Mignard, 2014).

Costos de equipos

Las consideraciones del costo del equipo y otros gastos concurrentes con la
inversion de capital juegan un papel crucial en la seleccion de entre las alternativas de
disefio. Por lo comun, los datos de costos de equipos se presentan en forma de graficos y /
0 ecuaciones de costo de compra en funcién de uno o mas factores de tamafio del equipo.
Los graficos muestran claramente el efecto de los factores de tamafio en el costo y pueden
leerse rapidamente; sin embargo, las ecuaciones son exactas en comparacion con los
graficos que usan coordenadas logaritmicas. Las ecuaciones por lo regular se basan en los

materiales de construccién mas comunes (Seider et al., 2009).

La forma de las ecuaciones es una modificacion de la ecuacion:

Cp = A( Factor de tamaiio, S)? [ 8]
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Donde Ay b son constantes. Tomando el logaritmo natural de ambos lados,
agregando términos adicionales de orden superior como con un polinomio y resolviendo

para CP se obtiene:

Cp = exp{Ay + A1[In(S)] + A;[In(S)]* + -} [9]

Los costos de compra del equipo de procesamiento quimico mas utilizado son de
bombas, motores eléctricos, ventiladores, sopladores, compresores, intercambiadores de
calor de carcasa y tubos y tubos dobles, calentadores de uso general (hornos), recipientes a

presion y torres, bandejas, y empaques (Seider et al., 2009).

Costo de compra de intercambiadores de calor

Hay disponible una amplia variedad de intercambiadores de calor para calentar,

enfriar, condensar y vaporizar corrientes de proceso, particularmente liquidos y gases.

Intercambiadores de calor de carcasay tubo. Estos intercambiadores cubren una
amplia gama de variables geométricas que incluyen el diametro del tubo, el grosor de la
pared, la longitud, el espacio y la disposicion, tipo de deflector y espaciado; cantidad de
pasos de tubo y carcasa; y disefios de cabeza fija, cabeza flotante, tubo en U y hervidor de

agua.

El costo de compra de cada uno de estos cuatro tipos de intercambiadores de calor

se determina a partir de la ecuacion 10.

Cp = FPFMFLCB [ 10]

donde Fw es un factor para varias combinaciones de materiales de tubo y carcasa en
funcion del area de superficie, A, en pies cuadrados de acuerdo con la ecuacion 11.

A )b [11]

Fy=a+(—
M a+<100
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En relacién a la Ecuacion 10 el factor F. es una correccion de la longitud del tubo. El
factor de presién, Fp, se basa en la presion del lado de la carcasa, P, en psig y viene dada

por la siguiente ecuacion:

F, —09803+0018<P)+00017(P)2 [12]
P ' 100 ' 100

El area, A, generalmente se basa en el area de superficie externa de la tuberia

interna. La ecuacion de Costo Base es la siguiente:

Cp = exp{11.667 — 0.8709[In(4)] + 0.09005[In(4)]?} [13]
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Capitulo Il

Metodologia

Introduccioén

El disefio de una red de intercambiadores de calor para el proceso de separaciéon de
especies quimicas del reformado en fase liquida del glicerol se realiz6 empleando el
software de simulacion PRO/II (AVEVA, 2020). El paquete termodinamico empleado fue

NRTL, este fue tomado en base al trabajo obtenido por Freire (2021).

Primer sistema de separacién

Para explicar el método de resolucion de la simulacién, se emplearan los nombres
de las corrientes y los equipos que se muestran en la Figura 53 y la Tabla 6 del Capitulo IV,
Resultados y Discusién. Para resolver la simulacion con integracion de calor en el primer

sistema de separacion, se aplicé el método que se describira a continuacion.

Analisis de temperatura de corrientes calientes y frias

En un inicio se examinaron los datos obtenidos por Freire (2021) los cuales se
pueden observar en la Tabla 2. En este analisis se tomd en cuenta la segunda ley de la
termodinamica, la cual indica que no se puede proporcionar energia desde una corriente de
menor temperatura a otra de mayor temperatura. Cumpliendo la mencionada ley, también

se tomaron en cuenta las Heuristicas descritas por Seider et al. (2009).
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Tabla 2

Datos del primer sistema de separacion.

T1 T2 T3 T4
Temperatura 250,40 316,1 412,7 464,5
en el
destilado [°F]
Temperatura 281,60 4778 531,6 607,2
en el fondo
[°F]

Precalentamiento en la alimentacion

La alimentacion a la primera columna de destilacién esta ingresando como liquido a
77 °F. Para reducir el calor del reboiler en dicha columna se realiz6 un precalentamiento
usando el producto destilado de la misma columna que se encuentra como liquido saturado,

por tanto, se intercambia calor sensible.

Heuristica 26 para intercambiadores de calor

Para la especificacion del intercambiador de calor para precalentar la primera
columna se utiliza la Heuristica 26 mencionada en Seider et al. (2009), en donde se
especificd una temperatura minima de aproximacion de 20 °F, como se muestra en la

Figura 17.
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Figura 17

Especificacion temperatura minima de aproximacion en E1.

Heat Exchanger - Specifications

Help
S pecification: Minirum Internal T emperature &pproach e
Value: | 20| F
Relative Taolerance: | EI.EIEIEI'I|
Area; | fr2
U alue: | BT hir-ft2-F
b airnurn Allowable LIsa: | BTUr-F

OKtaPFD | | Cancel |  Cancelto PFD |

Exit the window after saving all data

Para el caso del precalentamiento de la segunda columna se utilizaron las corrientes
de producto destilado de la tercera y cuarta columnas. También se aprovechd la corriente
del fondo de la cuarta columna de destilacion. En este caso la temperatura minima de
aproximacion para los tres intercambiadores de calor es de 50 °F ya que estas tres Ultimas

corrientes poseen una temperatura superior a 300 °F.

Heuristica 28

Por otra parte, se considero la Heuristica 28 mencionada en Seider et al. (2009) para
realizar la integracion de calor y se us6 una fuerza impulsora de temperatura total maxima
(ATum) de 45 °F para asegurar el proceso “nucleate boiling” y evitar la ebulliciéon “film
boiling”.

Heuristica 31

Para el caso de la caida de presién en los condensadores y rehervidores se tomé en

cuenta la Heuristica 31 reportada por Seider et al. (2009), en donde se indica que el valor

de la caida de presion de es 1,5 psi. De la misma manera, para los intercambiadores de

calor, los cuales se usan para el precalentamiento de las columnas se us6 una caida de



presion de 5 psi. En las Figuras 18 y 19 se muestran dichas especificaciones de caida de

presion.
Figura 18

Caida de presién en intercambiadores de calor.

Heat Exchanger
Help Owerviews  Status MNotes
it |E'I | Drezcription:

Hot Side Cold Side

| Process Stream... | Process Stream... specification...
Configuration...
Zones Analyzis...

Preszure Drop: Preszure Drop:

| 5| psi | 5| psi [ ] Standard Heat
Thermodynamic System: Thermodynamic System:; Curves
| Default NRTLO] ||| | |Default (NRTLO) |~ i |

Cancel |
Exit the windaw after zaving all data
Figura 19
Caida de presion en los condensadores.
Heat Exchanger
Help Owerview  Statuz Motes

I it |EE D escription:

Hat Side Cold Side

| Frocess Stream... Specification...

Itility Stream...
Attach to Colurmn. ..

Prezzure Drop:

psi [ ] Standard Heat

Thermodynamic Systern; Thermodynarnic Systern: Curves
| Default [NRTLOT) ||| [Defaul (NRTLD) | ik |
Cancel |

E«it the window after zaving all data
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Cabe mencionar que el flujo que retorna a la columna de destilacion tiene que
presentar la presion en la cual se encuentra el plato nimero uno, por lo cual se hace uso de

una bomba para aumentar la presién de la corriente, como se muestra en la Figura 20.

Figura 20

Especificacién en la bomba.

Pump
Help Owerview  Status  Motes
Uit | Fz | Drescription:
Product Stream: S20 Thermodynamic System: | Default [MRTLO1] | ~

Freszzure Specification
() Outlet Pressure;

| Purnp Efficiency:

@F = | | Percent
reszure Hize: 15 i
_ - Mechanical E fliciency:
() Prezsure Ratio: | |:| Percent
E: | Cancel |

E uit the window after zaving all data

Condensadores externos en las columnas

Para realizar la integracion de calor se colocé de manera externa los
condensadores, para lo cual se debe desactivar el condensador en la columna como se
muestra en la Figura 21. Para realizar esta Ultima actividad se debe ingresar en la columna
y de igual forma en la parte de Condenser desmarcar en la pestafia Column with Condenser
y finalmente OK. Luego, al eliminar el condensador de T1, hay solo una especificacion
activa como se muestra en la Figura 22. Como T1 ya no posee condensador para la
corriente de salida, la corriente que sale del primer plato es el producto en fase vapor,
proveniente del plato nimero dos de la columna correspondiente reportada por Freire

(2021).



Figura 21
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Eliminacién del condensador interno en la primera columna.

Column - Condenser

ok Define  Range Help

Overview

I|:| Column with Condenzer I

Condenger Type
Partial

Bubble Temperature

Subcoaled,
Fixed Temperature

Subcoaled, Fized
Temperature Drop

Subcooled Reflus Onby

Fised Temperature

Fived Temperature Drop

Condenzer Data
Fresszure:

Temperature Estimate:

Fised Temperature:
[Degrees Subcooled:

Chky:

[ Ur
| # 108 BT /hr

Cancel |

OF. to PFD

| Cancel o PFD I

Exit the window after zaving all data
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Figura 22
Modificacion en las especificaciones en la primera columna.

Column - Specifications and Variables

Help Owerview
Add Specifications and YWanables

S pecifications: Active:

Cut 1 COL1SPECT - Stream 52 Flowrate of component H20 on a 'wet basis in lb-moldhr = ]

4870, 358638 within the default tolerance
Ihzert

COL1SPECZ - Stream 52 Flowrate of component ACETOL on & Wet basis in lbmal/hr =
Reset| 2 | 104053 within the default tolerance

Yariables: Active:
Cut 1 | Column T1 Duty of Heater REBOILER |

Inzert

Reset

The number of active specifications. 1 equals the number of Variables, 1

Data changes in this window will reinitialize columi estimates

0FK. to PFD

Exit the window after zaving all data

Cancel Cancel to PFD

Cambio de especificaciones en las columnas

Para que el simulador realice los calculos con el condensador externo se calcula el
flujo molar del componente pesado. Se toma en cuenta la especificacion de la simulacion
obtenida por Freire (2021) que se muestra en la Figura 23 y se multiplica por un factor, que
es la razon entre el flujo de vapor que proveniente del plato nimero uno y el producto del
destilado, también tomados de este Ultimo trabajo académico. Este nuevo valor se coloca
en la especificacion, la cual hace referencia a la corriente S2 que es el vapor que ingresa al
condensador externo. No se consideroé el valor de 0,0295682 (Figura 23) porque esa
especificacion era para el destilado, ahora se tiene una corriente de vapor que viene del

plato uno, esta corriente ingresa al condensador que se coloca de manera externa.
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Figura 23
Especificacién de la simulacion sin integracion de calor en T1 (Freire, 2021).

Column - Specifications and Variables

Help Owverview
Add Specifications and Yanables

Specifications:

Active:
Cut . COLISPECT - Stream 52 Flowrate of component HZ20 on a Wet baziz in lb-molthr =
| : 4870.358638 within the default tolerance
e
2 QUISEEC? - Stream 52 Flowrate of component ACETOL on a Wet basis in lb-malfhr =
Reset 0. 029568 Awithin the default tolerance
Y anables: Active:
Cut 1 | Column T1 Duty of Heater COMDEMSER
lzert | 2 | Column T1 Duty of Heater BEBOILER
Feset

The number of active specifications, 2 egquals the number of Yarnables, 2

Data changes in this window will reinitialize column estimates

0k to PFD

E xit the window after zaving all data

Cancel Cancel to PFD

El calculo del flujo molar se realiza de la siguiente manera:

0,0295682 67026 0,04069
¥ —— =
’ 4870,5 ’

También, se realiza este calculo para las demas columnas de destilacion. Las

nuevas especificaciones de las columnas 2,3 y 4 se muestran en las Figuras 24, 25y 26.

1

7
0,028784893 *

324134 0036
0,021000552 » /810 _ 1 06981
* =
’ 28,8880
36,1811
0,045183646 % ———— = 0,0774

21,0326



Figura 24

Modificacién en las especificaciones en la segunda columna.

Column - Specifications and Variables

Help Owverview
Add Specifications and W ariablez
Specifications: Active:
Cut ] COLZSPECT - Stream 54 Flowrate of component ACETOL on & 'Wet basiz in lb-mol/hr = ]
2360935285 withit the default tolerance

Inzert —
e COLZ5PECE - Stream 54 Flowrate of component 12PG on 3 'Wet basis in [bemol'hr = [.0E36

Resst within the default tolerance

Variables: Active:
Cut 1 | Colurmn T2 Duty of Heater REBOILER |

The number of active specifications, 1 equals the number of Variables, 1

Data changes in this window will reinitialize colunn estimates

0K to FFD

Enit the window after zaving all data

Cancel Cancel to PFD
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Figura 25

Modificacion en las especificaciones en la tercera columna.

Column - Specifications and Yariables

Help Overview
Add Specifications and Y ariables
Specifications: Active:
Cut 1 COL3SPECT - .St.leam SE Flowrate of component 12PGE on a'wet basis in lb-mol/hr = ]
e 28. 72735286 within the default tolerance
Stream 56 Flowrate of component LACTIC on a Wet basis in lb-moldhr =

Inzert
ol 2 I.I;UJ-’EE%
Resst 0.06331 fithin the default tolerance

Y aniables: Active:
Cut | 1 | Column T3 Duty of Heater REEOILER |
Ingert

The number of active specifications, 1 equals the number of Yariables, 1

Data changes in thiz window will reinitialize column estimates

Cancel Cancel to PFD

OF to FFD

Exit the window after saving all data

Figura 26

Modificacién en las especificaciones en la cuarta columna.

Column - Specifications and Yariables

Help Owervigw
Add Specifications and ¥ ariables
Specifications: Active:
Cut ] COL4SPECT - .Sllream 58 Flowrate of component LACTIC on a 'Wet basis in lb-rmolfhr = |
— 20.95857 247 within the default tolerance
Stream 58 Flowrate of component GLYCEROL on a'wet basis in b-moldn =

Insert
= QLASFEC? -
Fieset [1.0774 fuithin the default tolerance

‘ariables: Active:
Cut | 1 | Column T4 Duty of Heater REBDILER |

The number of active specifications, 1 equals the number of Y ariables, 1

Data changes in this window will reinitialize column estimates

OK to PFD

Exit the windaw after saving all data

Cancel Cancel to PFD
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A continuacion, se comprueba que el flujo de destilado sea igual al correspondiente

de la simulacién con condensadores internos reportados por Freire (2021).

Especificaciones en los platos de alimentacion y reflujo

Otra de las especificaciones que hay que cambiar a la hora de colocar el

condensador externo es en el plato de alimentacion y el reflujo. Como se muestra en la

Figura 27, se modificé en la ventana Column - Feeds and Products, en donde se coloca el

flujo de vapor proveniente del plato uno, ya que en la primera etapa ya no existe

condensador a nivel de la columna. La corriente de reflujo de la columna que recepta la

alimentacién ingresa al plato uno y la alimentacion ingresa al plato 22. En este caso se

reduce una etapa a la columna porque se eliminé el condensador interno.

Figura 27

Modificacién en la ventana Column - Feeds and Products.

Column - Feeds and Products

Help Owerview
Fend Tra Fesd Flash | Feed Flash Default Canwention
310 22| Separate ~ () %apor and liquid to be on the
521 1( Separate ~ feed tray.
(®) Flash the feed adiabatically, n-1
vapor anta the tray above —D—gt
and liquid onto the feed tray. —_—
Product Type of Product Phaze Tray Rate
=2 Dverhead v [Wapor v 1 E702. 76 |Ibemoléhr
53 Biottoms ~ | Liquid v 2 129,494 | Ib-molhe
Autogenerate Calunin Pzeudo Strearns
Condenzer
Purmparound(z) Auta Paeuda Streams..
[ Reboiler
0K to PFD i | Cancel Cancel to PFD

Eit the window after zaving all data



Reboiler externo en la columna T1

Para colocar de manera externa el reboiler de T1 y realizar la integracion de calor
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con los condensadores de T3y T4, lo primero que se realiz6 es eliminar el reboiler que esta

de manera interna en la columna, desmarcando la opciéon Column-Reboiler, como se

muestra en las Figuras 28 y 29.

Figura 28

Modificacidon en Reboiler de la columna T1.

Column
Help Owerview  Statuz  Motes
Pressure Condenser... Unit: | T |
Profile... .
Dezcription:
Q_
Fegds — D — HeaterE anld |
Products. . Tray ;@l 22| Mumber of Stages: 25
Hydraulics/ . Mumber of ltkerations:
Convergence | Packing =] Initial
Data... . Estimates... Algarithm: Calculated Phases:
T
E;Eﬂiencies |nzide-Clut | - |Vapor-Liquid | w
Thermo- | Pumparounds
dynamic 15 Inzert / Remove Traps... |
Systems. . |
Reboiler__. = Performance
Specifications Print Options. .. |
ik Cancel |

E«it the window after

zaving all data
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Figura 29
Eliminacién del Reboiler interno en la columna T1.

Column - Reboiler

Help Owerview

DEDIumn with Reboiler
Rebailer Type
K.ettle [Corventional]

Themaoziphan without B affles

Themuosiphon with B affles

Thermoziphon Reboiler Specification

Fieturn Liquid: ’—
Fieturn Y apor: ’—
Temperature: ’—
Temperature Change: ’—
Fate: ’—

bk alar E stimate

Feturn W apar:

R ate:
0K ta PFD i | Cancel |  Cancelta PFD

Ewit the window after zaving all data

Integracion de calor entre el Reboiler de T1 con los condensadores de T3y T4

Para realizar la integracion de la columna T1 con las columnas T3y T4, en un inicio
se verificé el perfil de temperaturas en el tope y en el fondo de todas las columnas del
primer sistema de separacion para evaluar con cuales equipos se podra realizar la
integracion. En este caso la integracion se realizo entre el hervidor de T1 con los
condensadores de las columnas T3 y T4. Estos ultimos condensadores funcionan como
hervidores y reducen el consumo energético en el Reboiler, es decir, disminuyen la

correspondiente carga energética.

Del plato 25 de la primera columna de destilacién sale un flujo de liquido, el cual
atraviesa el tren de intercambiadores de calor, que son el condensador de la columna T3y

el condensador de la columna T4 y luego al Reboiler de la columna T1 que es el que tiene
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la mayor carga de calor. La corriente que sale del Reboiler E9 es una mezcla liquido-vapor
(S39), razoén por la cual se utiliza un separador flash (F1) para obtener solo vapor (S40), el
cual ingresa la columna, y el liquido que se tiene es el producto del fondo (S3). En las

Figuras 30 y 31 se muestran las especificaciones que se colocan en el separador flash, en

donde se colocan las fases de las corrientes que se requieren.
Figura 30

Requerimientos del separador flash.

Help Owverview  Status Motes

Unit: Description: |

Firzt S pecification

Thermodynamic System:
|F'ressure Drop | w | D| pai |Default [MRTLOT) ~

Second Specification
(®) Unit 5pecification: |Duty | w | EI| % 106 BTU
() Product S pecification:

FParameter = value within the default tolerance

Temperature Estirmate: | F Product Phages... I

| Frint Options. . |

| Entrainment. .. |

Phaze Azsignment; Diefault o

oK | Cancel

Puzh to bring up the product phaszes window



69

Figura 31

Especificaciones de fases en el separador flash.

Flash Product Phases

Help
Froducts: Phazes:
= Liquid >
=40 W apor e
DK« | Cancel |
OKtoPFD | Cancel to PFD |

Exit the window after zaving all data

En el caso de condensadores y rehervidores se tiene que colocar una caida de
presion de 1,5 psia. En la bomba P6 se especifica las tres caidas de presion que van a
ocurrir en el transcurso de la integracion de calor, en total 4,5 psia, ya que se tendra caidas
de presién en los condensadores de T3y T4, y en el Reboiler E9. En la Figura 32 se

muestra dicha especificacion para aumentar la presion en la corriente.



Figura 32

Aumento de presién en la corriente que va a intercambiar calor.

Pump
Help Owerview  Status M ates
Unit; |F'E | D ezcription:
Product Stream: 535 Thermodynaric 5 ystem: |Defau|t [MRTLOT) | b
Freszzure Specification -
() Outlet Pressure: | R mplBliizieney
@F = | : 5| Percent
ressure Rize: ) i
R kechanical Efficiency:
() Prezsure Ratio: | |:| S
I:IR | Cancel |

E sit the window after zaving all data

La bomba P1 se usa para aumentar la presién previniendo la caida de presion que
se va a tener en los intercambiadores de calor E3, E4 y E5. En P1, se colocan los 15 psia

gue se van a tener por las caidas de presién, como se muestra en la Figura 33. Por otra

parte, las bombas P2, P3, P4 y P5 son para compensar la caida de presion en los
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condensadores, ya que, para ingresar al plato de una columna, las corrientes que salen del

fondo de una columna tienen que presentar la presion correspondiente a dicho plato, de

otra manera la simulacién no es posible.
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Figura 33

Especificacion de la bomba para caida de presién en los intercambiadores de calor en el

precalentamiento.

Pump
Help Owerview  Statug  MNotes

[t |F"I | Drezcription: |
Product Stream: - 520 Thermodynarnic Systern: |Default (MRTLO] | v

Preszzure Specification —

(®) Outlet Pressure: | 4E.EIE| psia Pump Efficiency:

] Percent
() Pressure Rise: |

b echanical Efficiency:

() Pressure Patio: | |:| Percent

| 0K I Cancel |

Exit the window after zaving all data

Controlador Feedback

El controlador Feedback, una subrutina proporcionada por PRO/II, es para que el
usuario coloque una especificacion que deba cumplir la simulacién variando otra
especificacion. Este tipo de controlador se emple6 para regular el flujo de liquido que se
genera en el reboiler de la columna T1, para que el flujo del fondo sea el mismo obtenido en
la simulacion sin integracion de calor, variando en este caso el calor en E9. En la Figura 34

se muestra lo mencionado en el presente parrafo.
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Figura 34

Especificaciones en el Controlador Feedback.

Feedback Controller

Help Overview  Statuz Mates

Ut [CH1 D ezcriphon:

S pecification
Stream 53 Flowrate of All Components on a 'wet basis in lb-moldhr = 128,52 within the default tolerance

‘anable
Heat Exchanger E9 Duby in « 1076 BTU Lirits and
Step Sizes...

Parameters

b awirnurn Mumber of [terationg: c Print Rezultz for Each [teration

Action if Minimurm/M aximurm Limitz are reached

() Acocept as Solved if Limits are Feached

() Fall Unit and Stop Calculations if Limits are Reached

(®) Fail Unit and Continue Calculations if Limits are Reached

Mext nit Calculated after Control Wanable i Changed: |Ealculated w

ik Cancel |

E xit the window after zaving all data

Segundo sistema de separacion

Para proveer el método de resolucién de la simulacién del segundo sistema de
separacion, se emplearan los nombres de las corrientes y los equipos que se muestran en
la Figura 54 y la Tabla 12 del Capitulo 1V, Resultados y Discusion. El método se describira a

continuacion.

Precalentamiento en la alimentacion

En la alimentacién a la primera columna se tiene una temperatura igual a 31,098 °F,
razén por la cual se aumenta dicha temperatura. Este procedimiento se aplica con el
propésito de obtener una baja carga energética en el reboiler de dicha columna. Para

alcanzar este ultimo propésito, se coloco un tren de intercambiadores de calor. En el primer
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intercambiador de calor se usa el producto liquido del destilado de T1, haciendo uso de la
Heuristica 26 detallada en Seider et al. (2009), que sugieren el uso de una temperatura

minima de aproximacion de 50 °F, como se muestra en la Figura 35.

Figura 35

Especificacién de la temperatura minima de aproximacién en E1.

Heat Exchanger - Specifications

Help
S pecification: kinimum ntemal Temperature Approach w
Value: | 50| F
Relative Tolerance: | 0.00m |
| Area: | ft2
U4 zlue: | BTUhr-ft2-F
b amirumn Allowable L9 | BT hr-F
OKtoPFD | g | Cancel Cancel to PFD |

E st the window after zaving all data

El segundo intercambiador de calor se utiliza para calentar la corriente de
alimentacioén con el producto liquido de T2. Seguidamente, en el tercer intercambiador de
calor se usa el producto liquido del destilado de T3. En el ultimo intercambiador de calor se
usa la corriente del fondo de la tercera columna de destilacién. En estos tres
intercambiadores de calor se usé una temperatura minima de aproximacion de 50°F. Cabe
enfatizar que un orden diferente de proporcion de calor mostrado en el presente péarrafo
posibilitara el incumplimiento de la diferencia de temperatura sugerido por Seider et
al.(2009), con el correspondiente no aprovechamiento del calor disponible en el destilado de

T2y T3.

Condensadores externos

Para colocar de manera externa los condensadores en las tres columnas de

destilacion se aplicé el procedimiento descrito en el apartado “3.2.6 Cambio de
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especificaciones en las columnas” del primer sistema de separacion para el calculo del flujo

de masa del componente clave pesado, con célculos mostrados a continuacion:

0,028784893 71,4560 0,06928
* =
’ 29,6858
0,021000552 93,6140 0,06805
¥ — =
’ 28,8883
0,045183646 38,0740 0,04518
¥ —
’ 21,0326

Estos nuevos valores se colocaran en la especificacion de la columna, en la pestafia
Performance Specifications, en la cual se desactiva el condensador en el interior de la
columna (ver Figura 36). Seguidamente se verificara que solo se tiene la opcién de variar el
calor en el reboiler y de colocar una sola especificacion. Se procede a colocar los valores,

como se muestran en las Figuras 37,38 y 39.

Figura 36

Eliminacién del condensador de T1 del segundo sistema.

Column - Condenser

Help Overview
[] Column with Condenzer
Condenzer Tope Condenzer Data

Fartial
Bubble Temperature
Subcooled,

Subcooled, Fised

Subcooled Reflux Only

Fixed Temperature Cancel
Fixed Temperature Drop OF. ta PFD | Cancel to PFD |

Exit the window after zaving all data
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Figura 37

Modificacién en las especificaciones en la columna T1 en el segundo sistema de

separacion.

Help Owverview
Add Specificationz and Y anables

Specifications: Active:

Cut COL1SPECT - Stream 56 Flowrate of component ACETOL on awet baziz in lb-moldhr = ]
1 29.538621 38 within the default tolerance

COLTSPECZ - Strearn SE Flowrate of component 12PG on a 'Wet basis in lb-mal’hn = IEI.EIEEI2B

Reset| 2 within the default tolerance

|Fizert

Yariables:

Active:
Cut | 1 | Colurmn T1 Dty of Heater REBOILER |
Inzert
Rezet
The number of active specifications, 1 equals the number of Yariables, 1
[rata changes in thiz window will reinitialize column estimates
0k to PFD ] Cancel Cancel to PFD

E:-:_it the w_linu:h:-w after zaving all data
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Figura 38

Modificacién en las especificaciones en la columna T2 en el segundo sistema de
separacion.

Celumnn - Specifications and Variables

Help Overvie
Add Specifications and Y ariables
Specifications: Active:
Cut COLZSPECT - Stream 58 Flowrate of component 12PG on & 'Wet basiz it lb-molthr = ]
| " 1 28. 7273633156 within the default tolerance
nser
—— C2 - Stream 58 Flowrate of component LACTIC on a wet basiz in lb-moldhr =
Reset| 2 006805 ithin the default tolsrance
Wariables: Active:
Cut | 1 | Column T2 Dty of Heater REBOILER |

Inzert

Feset

The nurmber of active specifizations, 1 equals the number of Wariables, 1

Data changes in this window will reinitialize column estimates

0K to PFD

Exit the window after saving all data

Cancel Cahcel to PFD
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Figura 39

Modificacién en las especificaciones en la columna T3 en el segundo sistema de

separacion.

Column - Specifications and Variables

Help Owerview
Add Specifications and Yarnables

Specifications:

Active:
Cut 1 COLISPECT - Stream 510 Flowrate of component LACTIC on a 'Wet basiz in lb-moldhr = O
_I " 20.35858267 within the default tolerance
nser
e QL35F - Stream 510 Flowrate of component GLYCEROL on & %W'et basiz in lb-maldr =
Resat [1.0451 8364E kyithin the default tolerance
Wariables: Active:
Cut | 1 | Column T3 Duty of Heater REBDILER |

Inzert

Reset

The nurmber of active specifications. 1 equals the number of Yariables, 1

Data changes in this window will reinitialize column estimates

0K ta PFD ik Cancel Cancel ta PFD

E it the window after saving all data

Integracion de calor en el segundo sistema de separacion

En el segundo sistema de separacion obtenido por Freire (2021) no fue posible
realizar la integracion de calor entre los hervidores y los condensadores de dichas
columnas, ya que las correspondientes temperaturas no permiten cumplir con la segunda
ley de la termodinamica. Por esta Ultima razén, solo se realiz6 el precalentamiento en la
alimentacién para reducir la carga energética en el reboiler. Dichas temperaturas se

muestran a continuacion en la Tabla 3.

Tabla 3

Temperaturas del fondo y del destilado en el segundo sistema de separacion.

T1 T2 T3
Temperatura del 340,21 413,29 265,9
destilado [°F]
Temperatura del 477,43 531,71 606,68

fondo [°F]
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Caida de presion en los condensadores

Como se menciono6 en la Heuristica 31, los condensadores tienen una caida de
presion de 1,5 psia. Por esta ultima razén, se hace uso de bombas que retornen la presion

al valor de entrada a la columna.

Obtencién de curvas de calentamiento y enfriamiento

Para obtener las curvas de enfriamiento y calentamiento de un intercambiador en
PRO/Il se selecciona la corriente que se va a calentar y en Tools, se selecciona la opcion
HCurve. Seguidamente aparece una ventana en donde elegimos Temperature Range y
colocamos la temperatura a la entrada y a la salida del intercambiador de calor
correspondiente a la corriente seleccionada. Finalmente, para obtener los valores de
entalpia con respecto a la temperatura se presiona en Tabular Results. El mismo
procedimiento se realizé para la corriente que se va a enfriar. Una vez ya obtenidos los
valores, se hace uso de la herramienta de Excel para obtener los graficos (AH vs T). El
procedimiento de obtencion de datos para obtener el grafico de curva de calentamiento se

muestra en la Figura 40.



Figura 40

Obtencién de curvas de calentamiento y enfriamiento.
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Para estimar los costos de compra de los equipos empleados para obtener la red de

intercambiadores de calor en los sistemas de separacion obtenidos por Freire (2021), se

utilizé la metodologia establecida por Seider et al. (2009).
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indice de costo actual

Debido a que los costos de los equipos reportados en Seider et al. (2009) se
encuentran en términos de un indice de costo CE igual a 500, en el costo de cada equipo se
realizé una correccién usando el indice de costo actualizado (CEPCI 2021, noviembre
(preliminar) y octubre (final)), el cual se tomo de la revista Chemical Engineering, siendo el

valor de 761,5, para estos ultimos meses indicados correspondientes al afio 2021.

Para realizar la correccién del costo del equipo se utiliz6 la ecuacion 14, en donde |

corresponde al indice de costo actual, Inase €S €l indice del afio 2006, que es igual a 500.

) [ 14]

Costo = Costo base (

base

Costos de intercambiadores de calor

Para determinar el costo base (Cg) de los intercambiadores de calor se utilizé la
ecuacion 15, la cual esta establecida para un indice de costo igual a 500. El area se

determina con la ecuacion 16, el calor (Q) se extrae de la simulacion.

Cp = exp{11.667 — 0.8709[In(4)] + 0.09005[In(4)]?} [15]
__ 0 [ 16]
4= U ATy

ATum, que es la diferencia de temperatura media logaritmica para el flujo a
contracorriente basada en las diferencias de temperatura de aproximacion en los dos
extremos del intercambiador de calor, se determina con la ecuacién 17, en donde Thiy Tho
son las temperaturas de la corriente caliente a la entrada y salida, respectivamente, yTciy
TcoS0n las temperaturas de la corriente fria a la entrada y salida del intercambiador de
calor, respectivamente. En relacién a los hervidores, el valor de AT v fue igual a 45 °F

(Heuristica 28, Seider et al. (2009))
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[(Thl TC 0) - (Tho - TC,i)]
In (Thl TCo ]
)

(Tho _TCL

ATy =

[17]

Coeficiente global de transferencia de calor.El coeficiente global de transferencia
de calor (U) tipicos para intercambiadores de calor de carcasa y tubos, se tomé de la Tabla
18.5 de Seider et al. (2009). El valor usado de coeficiente global de transferencia de calor
fue igual a 100 Btu/ (° F ft? h), que corresponde al valor promedio de solvente organico en el

lado de la coraza y agua en los tubos.

Costo de intercambiadores de calor

El costo de compra de intercambiadores de calor se obtiene usando la ecuacion 18,
en donde Fp es el factor de presion que se determina con la ecuacion 19. Para el célculo de
dicho costo se uso un factor de presion igual a 1. Fy es el factor de material de construccion
gue se obtiene mediante la ecuacion 20, el tipo de material que se eligi6 fue el titanio
porque al no encontrarse un material de construccién adecuado para todas las especies
guimicas que se separan en los procesos reportados por Freire (2021), se procedio a
seleccionar el material mas caro de entre todos los materiales sugeridos por Seider et al.
(2009). Este procedimiento de sobredimensionar los costos permite tener una idea del costo

de capital sin disponer de datos que permitan el correspondiente calculo.

Cp =FPFMFLCB [18]

F, —09803+0018<P)+00017<P)2 [19]
P ' 100 100
AP [ 20]
Fy = —
M a+(1oo)
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Costo de hervidores

Se determiné el costo de los hervidores utilizando la metodologia establecida en
Seider et al. (2009), siendo que el costo base se obtuvo con la ecuacién 21. El area se
determiné con la ecuacion 22, en donde Q es el calor que se extrae de la simulacion, U es
el coeficiente global de transferencia de calor, (100 Btu/ (° F ft? h)), AT.v es la diferencia de
temperatura media logaritmica, igual a 45 °F (Heuristica 28, Seider et al., 2009), y Fr es un

factor de correccion que es igual a 1.

Cp = exp{11.967 — 0.8709[In(4)] + 0.09005[In(4)]?} [ 21]
__ @ [22]
A= UF;AT,

Costo de utilidad ips

Los costos de la utilidad ips (“intermediate pressure steam”, por su traduccién en
inglés) se calcularon mediante la multiplicaciéon del costo por el calor que suministré el ips,
como se muestra en la ecuacion 23, el costo de dicha utilidad se tomé de Seider et al.

(2009) que es igual a 0,003 $/kg.

CU,IPS = IPScosto * Q [23]

Costo de utilidad bfw

bfw es una utilidad que esta en la temperatura de ebullicion, es decir es liquido
saturado. Para obtener bfw en la simulacién se coloca una corriente de agua en la entrada
del intercambiador de calor con una presion igual a 60 psia, y una temperatura igual a 90
°F. En el intercambiador de calor se coloca una fraccién de vapor de cero y una temperatura

de 110 °C.

El costo del agua de alimentacion a la caldera se obtuvo mediante la ecuacién 24.
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C _ Qbfw *Vox bfWosto [24]
bfW AHU

En donde Quw €s el calor del condensador que se extrae de la simulacién, V es el
volumen especifico, bfwcosto €S €l costo de dicha utilidad, la cual se tomé del valor de la
Tabla 23.1 del libro de Seider et al. (2009), que es igual a 0,5 $/m?y AHy es la entalpia de
vaporizacion la cual se tomo de la Tabla A-4 del libro de Termodinamica (Cengel & Boles,

2012).

Simulacién de la obtencién de utilidades

Para obtener bfw en el primer y segundo sistema de separacién se coloca una
corriente de agua a 90 °F y 60 pisa como se muestra en la Figura 41. Para conseguir un
liquido a 110 °C se usa un controlador Feedback, en donde se especifica la Temperatura
gue se requiere, y se coloca la variable, la cual es el flujo masico de agua en la corriente de

entrada como se indica en la Figura 42.



Figura 4l

Especificaciones en la corriente de entrada bfw.
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Figura 42

Especificaciones en el controlador para obtener bfw.
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Capitulo IV

Andlisis y discusion de resultados

Trenes de separacion con integracion de calor

Los trenes de separaciéon con integracion de calor obtenidos a partir del primer
sistema de separacion se observan en la Figura 53. La integracion de calor se realiz6 entre

el hervidor de la columna T1 y el condensador de las columnas T3 y T4.

Las mencionadas integraciones de calor realizadas en el primer sistema de
separacion fueron posibles ya que las temperaturas de las corrientes de producto de
destilado y fondo cumplen con la segunda ley de la termodindmica (Temperatura del fondo
de T1=281,6 °F, Temperatura del destilado de T3=412,7 °F, Tabla 4). Ademas, en la
integracion de calor de las columnas se cumple con la Heuristica 28 mencionada en Seider
et al. (2009), donde se indica que la diferencia de temperatura tiene que ser minimo de 45

°F para asegurar el proceso “nucleate boiling”.

La Tabla 4 presenta las temperaturas y el calor disponibles en el primer sistema de
separacion reportado por Freire (2021). Adicionalmente, en dicha Tabla se muestra el calor
de los hervidores luego de realizar la integracién de calor y los porcentajes de reduccion de

calor que se logra con el precalentamiento en la alimentacién a T1y T2.

Tabla 4

Datos de las temperaturas y calor en el primer sistema de separacion.

T1 T2 T3 T4
Temperatura en el destilado [°F] 250,40 316,06 412,74 464,54
Temperatura en el fondo [°F] 281,60 477,78 531,64 607,17
Calor en el condensador [Btu/h] -114333600 -1105100 -2168200 -937200
Calor en el reboiler [Btu/h] 130912400 2432300 2336500 1112900
Calor en el reboiler [Btu/h]? 114583000 1527800 2224100 1114900
Porcentaje de reduccion de calor® 12,47 % 37,18 %

aCalor obtenido luego de realizar la integracion de calor.

® Porcentaje de reduccion por la integracion de calor.
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Primer sistema de separacion

Temperatura minima de aproximacion

Como mencionan Seider et al. (2009) en la Heuristica 26, la temperatura minima de
aproximacion en los intercambiadores de calor depende de la magnitud de la temperatura
en la que ocurre el intercambio de calor. La temperatura de la corriente del destilado de la
primera columna es 251,14 °F (Tabla 4), por lo tanto, la temperatura minima de
aproximacion es de 20 °F. Esta especificacion es necesaria colocarla, como se muestra en

la Figura 43.
Figura 43

Temperatura minima de aproximacién en E1.
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Para el caso de T3 y T4, las temperaturas de las corrientes del destilado son 412,74
°Fy 464,54 °F (Tabla 4), respectivamente. Para estos Ultimos casos de temperatura, se
debe usar una temperatura minima de aproximacion de 50 °F (Heuristica 26, Seider et al.

(2009)). Esta especificacion se coloca como muestra la Figura 44.
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Figura 44

Temperatura minima de aproximacion en E2.
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Curvas de calentamiento y enfriamiento en los intercambiadores de calor del primer

sistema de separacién

En las Figuras 45,46,47,48,49, 50,51 y 52 se muestran las curvas de calentamiento
y enfriamiento, en las cuales se verifica el cumplimiento de la diferencia de temperatura en

el interior de los intercambiadores de calor utilizados en el primer sistema de separacion.



Figura 45

Curvas de calentamiento y enfriamiento de E1.
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Figura 47

Curvas de calentamiento y enfriamiento de E4.
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Figura 49

Curvas de calentamiento y enfriamiento de E2.
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Figura 51

Curvas de calentamiento y enfriamiento de E6.
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Curvas de calentamiento y enfriamiento de E7.
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Precalentamiento en la corriente de alimentacién en la primera columna

En E1 se aprovecha el calor del destilado de T1. Con esta Ultima transferencia de
calor se reduce el consumo de energia en el hervidor de T1 desde 130912400 Btu/h a

115061200 Btu/h, es decir un 12,1%.

Precalentamiento en la corriente de alimentacién en la segunda columna

Para el caso de los intercambiadores de calor colocados en la alimentacion de la
segunda columna de destilacion, se hace uso de la Heuristica 26 reportada por Seider et al.
(2009), estableciendo que la temperatura minima de aproximacion para corrientes con alta
temperatura es de 50 °F. En estos intercambiadores de calor se hace uso de las corrientes
de destilado de T3 y T4. Con la energia de estas ultimas dos corrientes se reduce la carga
energética en el reboiler de T2. En el primer tren de separacion obtenido por Freire (2021)
se requiere 2432300 Btu/h en el reboiler de T2 (Tabla 4). Al realizar el precalentamiento con
tres intercambiadores de calor, que son el E3, E4 y E5, el calor de este ultimo reboiler se

reduce a 1502700 Btu/h, es decir un 38,21%.

Integracién de calor en el primer sistema de separaciéon

En relacién a E3, E4, y E5, no se colocan dichos intercambiadores de calor en la
alimentacién de T1 porque con la integracion de calor, en el hervidor de T2 se obtiene una
reduccién de mayor magnitud que la conseguida en el hervidor de T1. Cabe enfatizar que la
alimentacién a T1 es igual a 98282,24 Ib/h (Flujo masico de S1, Tabla 6), y que la
alimentacién a T2 es igual a 10523,36 Ib/h (Flujo masico de S18, Tabla 6), es decir, la
diferencia es de aproximadamente un orden de magnitud, lo que explica una mayor
cantidad de calor en el reboiler de T1 y un menor porcentaje de disminucién de
requerimiento de energia después de la integracién de calor en comparacion con la

obtenida en el reboiler de T2.

Ademas, no se realiza el precalentamiento a la entrada de T3 o T4 mediante

el uso de la energia proveniente del destilado de T1, T3, y T4 debido a que no se cumplira
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con la segunda ley de la termodinamica (Temperatura de la alimentacion a T3= 477,78°F,
Temperatura de alimentacién a T4= 531,64 °F, Temperatura del condensador de T1=
250,40 °F, Temperatura del condensador de T3= 412,74 °F, Temperatura del condensador

de T4= 464,54 °F, Tabla 1).

Es decir, el destilado de T1 solo puede intercambiar calor con la alimentacién a T1,
Por otra parte, el fondo de T4 puede intercambiar calor con la alimentacion de cualquier
columna, cumpliendo con la segunda ley de la termodinamica, por presentar una
temperatura igual a 606,98 °F (Tabla 4). Si se intercambia calor con la alimentacion a T1, el
flujo del calor en el reboiler de esta Ultima columna sera de 126900700 Btu/h, con un
porcentaje de reduccion de 3,06%. Si se intercambia calor con la alimentacion a T3, el flujo
de calor en el reboiler de T3 sera de 1882200 Btu/h, con una reduccion del 19,44%. Si se
intercambia calor con la alimentacion a T4, el flujo de calor en el reboiler de T4 sera
1008200 Btu/h, con una reduccién del 9,40%. Por tanto, se seleccion6 el intercambio de
calor con la alimentaciéon a T2 por posibilitar una reduccién de calor mayor en el reboiler de
dicha columna que en cualquier otro reboiler del primer sistema de separacién. En la Tabla
5, se muestra la carga energética de cada reboiler del primer sistema de separacion, antes
y después de la integracién de calor, con el respectivo porcentaje de reduccién de energia,

al examinar las diferentes configuraciones mencionadas en este parrafo.

Tabla 5

Integracion de calor de S9 con S10, S5, S7.

Columnas Calor en el Calor en el Porcentaje de
reboiler antes de reboiler después reduccién de
la integracion de la integracion energia
[Btu/h] [Btu/h]
T1 114333600 126900700 3,06%
T3 2432300 1882200 19,44%

T4 1112900 1008200 9,40%
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Energia ahorrada con la integracién de calor

Propiedades de los compuestos con la integracion de calor

La Tabla 6 presenta informacion de las condiciones de las corrientes del sistema de
separacion de los productos de reformado en fase liquida del glicerol después de la
integracién de calor. Mediante comparacion de los trenes de separacion con y sin
integracién de calor, se observo que tanto en el destilado como en el fondo se logra obtener
composiciones similares de los compuestos quimicos, cuyas variaciones son esperadas por
la tolerancia en el calculo realizado por Pro/ll. El primer tren de separacion con integracion

de calor se puede observar en la Figura 53.



Tabla 6

Datos de las propiedades de las corrientes en el primer sistema de separacién con integracion de calor.

Nombre de la S1 S2 S3 S4 S5 S6 S7 S10
corriente
Fase Liquida Vapor Liquida Vapor Liquida Vapor Liquida Liquida
Temperatura 77 250,41 291,3 331,17 476,12 412,88 531,11 221,788
[°FI]
Presion [psia] 47,53 30 32,5 28,89 31,93 30,28 32,6 42,53
Flujo masico  98282,24 120771,14 10523,6 5066,74 8290,88 7007,42 6059,58 98282,24
[Ib/h]
Composicion
masica [Ib/h]
Agua 95825,19 120771,14 305,18 572,54 0 0 0 0 95825,18
Ciclopentanona 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetol 589,69 0 2430,95 4494,2 33,16 105,11 0 0 589,69
1,2- 589,69 0 2367,81 5,06 2503,84 6874,27 6,05 0 589,69
propilenglicol
1,2-butanodiol 0 0 10,52 0 8,29 28,02 0 0
Acido lactico 393,12 0 1725,87 0 1823,99 7 1920,88 393,12
Glicerol 884,54 0 3604,3 0 3921,58 0 4132,63 884,54




Nombre de la S11 S12 S13 S14 S15 S16 S17 S18 S19 S20
corriente
Fase Liquida Liquida Liquida Mezcla Liquida Liquida Liquida Mezcla  Liquida Liquida
Temperatura 97 408,62 308,04 325,63 408,62 341,36 358,04 405,31 375,63 247,48
[°F]
Presion [psia] 25 30,28 41,05 36,05 30,28 25,28 25,56 31,05 26,61 30
Flujo masico  87750,06 7007,42 10523,36 10523,36 4775,3 2232,11 1900,99 10523,36 4158,56 120767,12
[Ib/h]
Composicion
masica [Ib/h]
Agua 87750,06 0 305,17 305,17 0 0 0 305,17 0 120767,12
Ciclopentanona 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetol 0 105,11 2430,89 2430,89 71,62 33,48 0 2430,89 0 0
1,2- 0 6874,27 2367,75 2367,75 4685,56 2189,69 9,5 2367,75 0 0
propilenglicol
1,2-butanodiol 0 28,02 10,52 10,52 19,1 8,92 0 10,52 0 0
Acido lactico 0 7 1725,83  1725,83 4,77 2,23 1887,69  1725,83 0 0
Glicerol 0 0 3704,22 3704,22 0 0 3,8 3704,22 4158,56 0
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Nombre de la S21 S22 S23 S24 S25 S26 S27 S28 S29 S30
corriente
Fase Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida
Temperatura 247,48 247,48 314,29 314,29 314,29 408,62 462,33 462,33 462,33 291,36
[°F]
Presion [psia] 30 30 28,89 28,89 28,89 30,28 30,56 30,56 30,56 46,05
Flujo masico 33012,06 87755,06 5065,97  2834,26 2231,7 2232,11 3257,09 1356,09 1900,99 10523,36
[Ib/h]
Composicion
masica [Ib/h]
Agua 33012,06 87755,06 572,45 320,27 252,18 0 0 0 0 305,17
Ciclopentanona 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetol 0 0 449351  2513,98 1979,51 33,48 0 0 0 2430,89
1,2- 0 0 5,06 2,83 2,23 2189,69 16,28 6,78 9,5 2367,75
propilenglicol
1,2-butanodiol 0 0 0 0 0 8,92 0 0 0 10,52
Acido lactico 0 0 0 0 0 2,23 3234,29 1346,59 1887,68  1725,83
Glicerol 0 0 0 0 0 0 6,51 2,71 3,8 3704,22
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Nombre de la S31 S32 S33 S34 S35 S36 S37 S38 S39 S40
corriente
Fase Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida Mezcla Mezcla Mezcla Vapor
Temperatura 247,47 314,28 408,62 462,32 261,87 261,85 267,19 264,68 291,30 291,30
[°F]
Presion [psia] 28,5 27,39 28,78 29,06 37 32,5 35,5 34 32,5 32,5
Flujo masico  120767,12 5065,97 7007,42 3257,09 174193,47 174193,47 174193,47 174193,47 174193,47 163670,20
[Ib/h]

Composicion
masica [Ib/h]

Agua 120767,12 572,45 0 0 151896,7 151896,7 151896,7 151896,7 151896,7 145339,13
Ciclopentanona 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Acetol 0 4493,51 105,11 0 15851,6 15851,6 15851,6 15851,6 15851,6  14566,64
1,2- 0 5,06 6874,27 16,28 4006,44 4006,44 4006,44 4006,44 4006,44 3109,73

propilenglicol

1,2-butanodiol 0 0 28,02 0 0 0 0 0 0 0
Acido lactico 0 0 7 3234,29  1219,35 1219,35 1219,35 1219,35 1219,35 654,68
Glicerol 0 0 0 6,51 1219,35 1219,35 1219,35 1219,35 1219,35 163,67




Nombre de la S41 S42 S43 S44
corriente
Fase Liquida Liquida Liquida Mezcla
Temperatura a0 212 90 230
[°F]
Presion [psia] 60 55 60 55
Flujo masico  212552,90 212552,90 81,98 81,98
[Ib/h]
Composicién
masica [Ib/h]
Agua 21255290 212552,90 81,98 81,98
Ciclopentanona 0 0 0 0
Acetol 0 0 0 0
1,2- 0 0 0 0
propilenglicol
1,2-butanodiol 0 0 0 0
Acido lactico 0 0 0 0
Glicerol 0 0 0 0

99
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Figura 53

Sistema de separacion con integracion de calor.
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Costos

Costos de compra de intercambiadores de calor

En la Tabla 7 se muestran los resultados obtenidos de los costos de compra de los
intercambiadores de calor colocados en el primer sistema de separacion con integracion de

calor.

La Tabla 8 muestra los costos de los hervidores de cada columna de destilacion que
conforman el primer tren de separacion con integracion de calor y los costos de los
hervidores de la simulacion obtenida por Freire (2021). La diferencia entre el costo de

compra antes y después de la integracion de calor en los hervidores es igual a $ 591103,92.

Tabla7

Costo de compra de los intercambiadores de calor.

Equipo Costo de compra [$]

El 842950,71

E3 326063,10

E4 2614394

ES 234150,31

E6 1707488,08

E7 229600,43

E2 230074,02

ES8 248827,92
Costo total [$] 4080593,99

Costo de compra de los hervidores
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Tabla 8

Costo de los hervidores del primer tren de separacion.

Costo de Costo de hervidores Porcentaje de

Equipo 'hervidor'es sin con integracion de reduccion de
integracion de calor Cp [$] costo

calor Cp [$]
Hervidor en T1 4628786,24 4080170,23 11,85 %
Hervidor en T2 378504,29 339617,2 10,27 %
Hervidor en T3 374495,78 370668,192 1,02 %
Hervidor en T4 324206,52 324433,452

Total Cp [$] 5705993 5114889,08 10,35 %

En la Tabla 9 se muestran los costos de la utilidad ips (“intermediate pressure
steam”, por su traduccion en inglés) del primer sistema de separacion con integracién de
calor y sin integracion de calor. En dicha Tabla se puede apreciar que en el sistema que se
realizé la integracion de energia existe una disminucién de flujo de vapor del hervidor y
existe un ahorro del 12,58 %. El costo obtenido de ips después de la integracion es

1492359,07$.

Tabla 9

Costo de utilidad ips en los hervidores en el primer sistema de separacion.

Equipo Costo ips sin Costo ips con Porcentaje de reduccién
integracion de calor integracion de del costo del ips
[$] calor [$]
T1 1676061,86 1473120,11 12,1%
T2 31140,55 19238,95 38,21%
Total 1707202,41 1492359,07 12,58%

Segundo sistema de separacion

Temperaturas de las corrientes en el segundo sistema de separacién

Para realizar la integracién de calor en este segundo sistema de separacion, primero
se analizaron las temperaturas de las corrientes en el destilado como en el fondo. A

continuacién, en la Tabla 10 se muestran dichas temperaturas.
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Como se presenta en la Tabla 7, los valores del calor de los hervidores sin
integracién de calor comparandolos con los correspondientes con integracién de calor, se
evidencia una reduccién en dicha carga energética, debido al precalentamiento de la

alimentacion en la columna T1.
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Tabla 10

Temperaturas y calor mostrados con la integracién y sin la integracion de calor del segundo

sistema de separacion.

T1 T2 T3
Temperatura en el 339,32 412,73 464,54
destilado [°F]
Temperatura en el 477,69 531,86 606,95
fondo [°F]
Calor en el -902900 -2097600 -988700
condensador
[Btu/h]
Calor en el reboiler 3557700 2267600 1162400
[Btu/h]
Calor en el reboiler 1915600 2278800 1162800
[Btu/h]?
Porcentaje de 46,15% 0,49% 0,03%
reducciéon de calor®

a Calor en el reboiler luego de la integracion de calor.

® Porcentaje de reduccién por la integracion de calor.

Temperatura minima de aproximacion

Como se observa en la Tabla 10, las temperaturas de las corrientes de destilado y
fondo de las columnas no cumplen con la Heuristica 28 de Seider et al. (2009) donde se
indica que la diferencia de temperatura tiene que ser de 45 °F para asegurar el proceso
“nucleate boiling”. Ademas, no se realiza la integracion de calor porque se ira en contra de
la segunda ley de la Termodinamica (Temperatura del fondo de T1 = 477,69 °F vs
Temperatura del destilado de T2=412,73 °F o Temperatura del destilado de T3 = 464,54 °F;
Temperatura del fondo de T2 = 531,86 °F vs Temperatura del destilado de T3 = 464,54 °F,
Tabla 6). Lo que se realiz6 en este sistema de separacion es aprovechar la energia
disponible en los condensadores para precalentar la alimentacion y asi reducir la carga
energética en el reboiler de T1. En la Tabla 10 se muestra el calor en los condensadores y
hervidores del segundo sistema de separacién sin aprovechamiento de energia (Freire,

2021).
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Segundo sistema de separacién con aprovechamiento de energia

Con la colocacion de los intercambiadores de calor se busca aprovechar el calor
sensible de las corrientes de destilado y del fondo. Se aplica la Heuristica 26 de Seider et al.
(2009) para temperaturas altas, por lo tanto, la temperatura minima de aproximacién es

igual a 50 °F.

Con el precalentamiento de la corriente de alimentacion a la primera columna de
destilacion se logra reducir la carga energética necesaria en el hervidor de 3557700 Btu/h a
1915600 Btu/h, es decir se reduce un 46,15%. Los intercambiadores de calor E1, E2, E3y
E4 no se colocaron en la alimentacion a las columnas T2 y T3 ya que no se logra una

reduccion de calor en el hervidor significante comparado con la integracién realizada en T1.

También, no se realiza el precalentamiento a la entrada de T2 o T3 mediante el uso
del destilado de T2 o de T3, debido a que no se cumplird con la segunda ley de la
termodinamica (Temperatura de la alimentacion a T2= 477,69 °F, Temperatura de
alimentacién a T3= 531,86 °F, Temperatura del condensador de T1=339,32 °F,
Temperatura del condensador de T2= 412,73 °F, Temperatura del condensador de T3=

464,54 °F, Tabla 10).

Es decir, el destilado de T1 solo puede intercambiar calor con la alimentacién a T1,
Por otra parte, el fondo de T3 puede intercambiar calor la alimentacion de cualquier
columna, cumpliendo con la segunda ley de la termodindmica, por presentar una
temperatura igual a 606,94 °F (Tabla 10). Si se intercambia calor con la alimentacién a T2,
el flujo del calor en el reboiler de esta Gltima columna sera de 1958900 Btu/h, con un
porcentaje de reduccion de 13,61%. Si se intercambia calor con la alimentacion a T3, el flujo
de calor en el reboiler de T3 sera de 1065800 Btu/h, con una reduccion del 8,31%. Por
tanto, se selecciono el intercambio de calor con la alimentacion a T1 por posibilitar una
reduccion de calor mayor en el reboiler de T1 que en cualquier otro reboiler del segundo

sistema de separacion. En la Tabla 11, se muestra la carga energética de cada reboiler del
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segundo sistema de separacion, antes y después de la integracién de calor, con el

respectivo porcentaje de reduccion de energia, al examinar las diferentes configuraciones

mencionadas en este parrafo.

Tabla 11

Integracion de calor de S11 con S7 y S9.

Columnas Calor en el Calor en el Porcentaje de
reboiler antes de reboiler después reduccion de
la integracion de la integraciéon energia
[Btu/h] [Btu/h]
Tl 3557700 126900700 13%
T2 2267600 1958900 13,61%
T3 1162400 1065800 8,31%

En la Tabla 12 se muestran los valores de las propiedades de cada compuesto en

las corrientes de producto. Como se puede verificar en dicha Tabla, tanto en el destilado

como en el fondo se observa que no existe una variacién significativa en los valores de las

composiciones correspondientes al sistema de separacién luego de realizar el

aprovechamiento de la energia para precalentar la alimentacion. Como se menciono para el

caso del primer sistema de separacién con integracién de calor, dichas variaciones se

esperan por la tolerancia de Pro/Il para realizar los célculos. El sistema de separacién con la

red de intercambiadores de calor se muestra en la Figura 54.



Tabla 12

Datos de las corrientes de producto en el segundo sistema de separacion con integracion de calor.

Nombre de la S1 S2 S3 S4 S5 S6 S7 S8 S9 S10
corriente
Fase Liquido Sdlido Liquido Liquido Liquido Vapor Liquido Vapor Liquido Vapor
Temperatura 77 31 31 31,19 79,50 340,35 477,43 413,4 531,71 466,42
[°FI]
Presioén [psia] 14,7 14,7 14,7 55,078 50,07 30,4 31,9 30,26 32,75 30,67
Flujo masico  98282,24 87828,7 10453,54 10453,54 10453,54 5296,55 8253,06 7129,51 6052,86 3426,21
[Ib/h]
Composicion
masica [Ib/h]
Agua 95825,18 87828,702 0 0 0 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 0 0 10,45 10,45 10,45 21,86 0 0 0 0
Acetol 589,69 0 2477,48  2477,48 2477,48 5270,06 0 7,12 0 0
1,2- 589,69 0 2414,76 241476  2414,76 5,29 2492,42 0 0 3,42
propilenglicol
1,2-butanodiol 0 0 10,45 10,45 10,45 0 8,25 7086,73 0 0
Acido lactico 393,12 0 1756,19 1756,19 1756,19 0 1823,92 7,12 1918,75 3415,35
Glicerol 884,54 0 3784,18 3784,18 3784,18 0 3920,20 0 4134,10 3,42
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Nombre de la S11 S12 S13 S14 S15 S16 S17 S18 S19 S20
corriente
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
Temperatura 606,72 336,81 81,19 157,24 129,5 213,87 207,24 376,47 263,87 336,81
[°F]
Presion [psia] 31,53 30,4 25,4 45,07 25,26 40,07 25,67 35,07 26,53 30,4
Flujo masico 4161,42 5296,55 2200,48 10453,54 2200,19 10453,54 1891,43 1045354 4161,42  2200,48
[Ib/h]
Composicion
masica [Ib/h]
Agua 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 0 21,18 8,8 10,45 0 10,45 0 10,45 0 8,8
Acetol 0 5270,06 2189,47 2477,48 2,2 2477,48 0 2477,48 0 2189,47
1,2- 0 5,29 2,2 241476 2186,98 2414,76 1,89 2414,76 0 2,2
propilenglicol
1,2-butanodiol 0 0 0 10,45 8,8 10,45 0 10,45 0 0
Acido lactico 4,16 0 0 1756,19 2,2 1756,19 1887,64 1756,19 4,16 0
Glicerol 4157,25 0 0 3784,18 0 3784,18 1,89 3784,18 4157,25 0
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Nombre de la

S21

S22

S23 S24 S25 S26 S27 S28 S29 S30
corriente
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
Temperatura 336 410,10 410,10 410,10 462,74 462,74 462,74 336,81 410,10 462,73
[°F]
Presion [psia] 30,4 30,26 30,26 30,26 30,67 30,67 30,67 28,9 28,76 29,17
Flujo masico 3096,07 7129,51 4929,3 2200,19 3426,21 1534,77 1891,43 5296,55 7129,51 3426,21
[Ib/h]
Composicion
masica [Ib/h]
Agua 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Ciclopentanona 12,38 0 0 0 0 0 0 21,18 0 0
Acetol 3080,59 7,12 4,92 2,2 0 0 0 5270,06 7,12 0
1,2- 3,09 7086,73 4899,72 2186,98 3,42 1,53 1,89 5,29 7086,73 3,42
propilenglicol
1,2-butanodiol 0 28,51 19,71 8,8 0 0 0 0 28,51 0
Acido lactico 0 7,12 4,92 2,2 3419,35 1531,7 1885,7 0 7,12 3419,35
Glicerol 0 0 0 0 3,42 1,53 1,89 0 0 3,42




Nombre de la S31 S32 S33 S34 S35 S36
corriente
Fase Liquido Liquido Liquido Vapor Liquido Vapor
Temperatura 90 230 90 382,99 90 383
[°F]
Presion [psia] 60 55 60 55 60 55
Flujo masico 9127,81 9127,81 1850,65 1850,65 869,02 869,02
[Ib/h]
Composicion
masica [Ib/h]
Agua 9127,81 9127,81 1850,65 1850,65 869,02 869,02
Ciclopentanona 0 0 0 0 0 0
Acetol 0 0 0 0 0 0
1,2- 0 0 0 0 0 0
propilenglicol
1,2-butanodiol 0 0 0 0 0 0
Acido lactico 0 0 0 0 0 0
Glicerol 0 0 0 0 0 0
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Figura 54

Segundo sistema de separacion con aprovechamiento de energia.
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Curvas de calentamiento y enfriamiento en los intercambiadores de calor en el
segundo sistema de separacion.

En las Figuras 55, 56, 57, 58, 59,60 y 61 se muestran las curvas de calentamiento y
enfriamiento, en las cuales se logra verificar el cumplimiento de la diferencia de temperatura
en el interior de los intercambiadores de calor utilizados en el segundo sistema de

separacion.

Figura 55

Curvas de calentamiento y enfriamiento de E1.
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Figura 56

Curvas de calentamiento y enfriamiento de E2.

Diferencia de entalpia vs. Temperatura
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Figura 57

Curvas de calentamiento y enfriamiento de E3.

Diferencia de entalpia vs. Temperatura
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Figura 58

Curvas de cale
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Figura 59

ntamiento y enfriamiento de E4.
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Figura 60

Curvas de calentamiento y enfriamiento de E6.
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Curvas de calentamiento y enfriamiento de E7.
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Costos del segundo sistema de separaciéon

Costos intercambiadores de calor

En la Tabla 13 se muestran los resultados obtenidos del calculo de costos de

intercambiadores de calor incluidos en el segundo sistema de separacion.

En la Tabla 14 se presentan los costos de los hervidores de cada columna de
destilacion que conforman el segundo tren de separacion con integracion de calor y los
costos de los hervidores de la simulacion obtenida por Freire (2021). Se logra obtener un
ahorro de energia en el hervidor de la columna T1 de $40772,23, esto es un ahorro del

15,08%.
Tabla 13

Costo de compra de intercambiadores de calor.

Equipo Costo de compra [$]
El 302872,85
E2 693670,40
E3 251494,29
E4 208697,73
ES5 234409,44
E6 232024,27
E7 245655,94
Costo total [$] 2168824,95

Costo hervidores

Tabla 14

Costo de los hervidores en el segundo tren de separacion.

Costo de Costo de hervidores Porcentaje de
Equipo _hervidor_es sin con integracién de reduccion de

integracion de calor Cp [$] costo

calor Cp [$]

Hervidoren T1 278864,991 234287,939 15,98%
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Tabla 15

Costo de utilidad ips en el hervidor de T1 en el segundo sistema de separacion.

Equipo Costo ips sin Costo ips con Porcentaje de
integracion de integracion de calor reduccion del costo
calor [$] [$] del ips

T1 45548,97 24525,2865 46,15%

En la Tabla 15 se muestran los costos de la utilidad ips del segundo sistema de
separacion con integracion de calor y sin integracion de calor. En esta ultima Tabla se
puede apreciar que en el sistema que se realiz6 la integracion de calor existe una

disminucion de flujo de vapor del hervidor, y existe un ahorro del 46,15 %.

Agua de entrada a la caldera

A partir de la energia disponible en los condensadores colocados de manera externa
en las columnas que no se realiz6 la integracion de calor, debido a que no cumplen con las
heuristicas reportadas en la literatura (Seider et al., 2006), se genera agua de entrada a la
caldera bfw (“boiling feed water” por la correspondiente traduccién en inglés), que se utiliza
para producir vapor que se puede aprovechar en otros procesos, como la generacion de
vapor de agua en varios valores de presion, obteniéndose una reduccién en los costos de
produccion. En funcién de la temperatura disponible en el condensador se generara bfw o

ips, y el ahorro de fuel oil de 33 °API usado para calentar agua.

En la Tabla 16 se encuentran los resultados obtenidos por el calculo de Cyiwen cada
columna de los dos sistemas de separacion. En el primer sistema de separacion se tiene un

costo total de bfw de 2852,59 $y 7950,8 $ en el segundo sistema de separacion.
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Tabla 16

Costos de las utilidades bfw e ips en los sistemas de separacion.

bfw e ips en el segundo sistema de separacion

bfw en E72 bfw en E5 ips en E6 ips en E7

Cotw 13054,76 12193,65 27044,90 12699,22
[$]
@ es el costo de bfw en el primer sistema de separacion.

Fuel oil

El combustible fuel oil de 33 °API se usa para calentamiento de hornos y
calentadores en altas temperaturas. Ademas, Seider et al. (2009) menciona que este
combustible puede servir para accionar bombas y compresores. El valor de fuel oil de 33
°API obtenido en el primer sistema de separacion en el condensador E6 es de 6848810,94

$/afio.

Andlisis de los costos en los sistemas de separacién

El costo de compra de los intercambiadores de calor empleados para obtener la red
de intercambiadores de calor en el primer sistema de separacion es de 4080593,99 $; el
ahorro que se obtiene por la produccién de ips en los hervidores es de 1492359,07 $, por
otra parte, se genera agua de alimentacién de calderas (“bfw”, por sus siglas en inglés), el
ahorro que se obtiene por la generacion de esta utilidad es de 13054,76 $. El ahorro que se

tiene por fuel oil de 33 °API es de 6848810,94 $.

En cuanto al primer sistema de separacion se obtiene ahorro de dinero por las
utilidades producidas de 8354224,78 $. Esta cantidad de ahorros servira para cubrir los
gastos de compra de los intercambiadores de calor empleados para obtener la red de

intercambiadores de calor en este sistema.

En relacién al segundo sistema de separacion el costo de compra de los

intercambiadores de calor que se usan para obtener la integracion de calor es de
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2168824,95 $. En este ultimo sistema de separacion se obtiene utilidades que representan
un ahorro. Dichas utilidades son agua de alimentacion de calderas (“bfw”, por sus siglas en
inglés) y vapor de presion intermedia (“ips”, por sus siglas en inglés), obteniéndose

12193,65 $y 39744,12 $, respectivamente.

Cabe enfatizar que el capital para comprar los intercambiadores de calor adicionales
a los intercambiadores de calor de la red reportado por Freire (2021) para cada sistema de
separacion se recuperara con el ahorro de energia generado por la produccion de ips, por el
ahorro de ips en los hervidores, por la produccion de bfw y por el ahorro de fuel oil de 33

°API.
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Capitulo V

Conclusiones y recomendaciones

Conclusiones

En el presente estudio se colecté informacién de corrientes calientes y frias que se
emplearan para el disefio de la red de intercambiadores de calor. Con este analisis se
demostré que en el segundo sistema de separacion no se puede realizar la integracion de
calor. Esto Ultimo se debe a que las temperaturas de las corrientes de tope y fondo no
cumplen con la segunda ley de la termodinamica. En cambio, en el primer sistema de
separacion fue posible la integracion de calor entre los condensadores y los reboiler de las

columnas de destilacion.

Se disefid una red de intercambiadores de calor para el proceso de separacion de
especies quimicas del reformado en fase liquida del glicerol y como resultado se obtuvieron
reducciones en la carga energética en los Reboiler de las columnas de destilacion. En el
primer sistema de separacion se obtiene una reduccion de costo de los rehervidores de $
591103,76 que representa un 10,35 %. Por otra parte, en el segundo sistema de separacion

se obtuvo un ahorro de $ 67405,96 que equivale a un 15,98 % de ahorro.

Mediante el disefio de la red de intercambiadores de calor, se obtuvo un costo total
de 4080593,99 $ por la compra de intercambiadores de calor en el primer sistema de
separacion. En el segundo sistema de separacion, el costo de compra de los

intercambiadores de calor usados para la integracién de calor es de $ 2168824,95.

El costo de utilidad ips en los hervidores en el primer sistema de separacion es de
1492359,07 $, que representa un ahorro de un 12,58%, mientras que, en el segundo
sistema de separacidn se consigue un costo de ips de $ 24525,2865 que representa un
ahorro de 46,15%. Se generd la utilidad bfw en el segundo sistema de separacion

obteniéndose un costo de $ 12193,65.
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En el primer sistema de separacién se ahorro fuel oil de 33° API, en un valor de

6848810,94 $/afio.
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Recomendaciones

Determinar el valor del coeficiente global de transferencia de calor de cada
intercambiador de calor usando especificaciones geométricas de tubos usando HTRI de

PRO/II.

Obtener una red de intercambiadores de calor usando los resultados obtenidos en el
presente trabajo, aplicando el método de intervalo de temperatura, reduccion de ciclos,

particiones de corrientes, programacion lineal de enteros mixtos, y utilidades mdultiples.

Obtener la presente red de intercambiadores de calor para el proceso de separacion
de especies quimicas del reformado en fase liquida del glicerol usando control automéatico

de los dos sistemas, empleando el software SimCentral.

En la corriente de agua a la salida del condensador de la segunda columna de
destilacion, correspondiente al primer sistema de separacion generar la utilidad bfw a 230

°F.

Usar el bfw producido en un sistema de separacion como alimentacion para producir

ips.
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