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Resumen

Este proyecto tiene como objetivo mejorar el consumo energético de un proceso de
destilacion de alcohol, mediante el disefio e implementacion de un reboiler tipo termosifon
vertical con el fin de reemplazar el sistema actual de vapor directo. La hip6tesis planteada
establece que este disefio mejoraré la eficiencia energética, permitiendo que el vapor generado a
alta temperatura sea aprovechado en otros procesos de calentamiento dentro de la planta. Este
enfoque contribuye a la reduccion de consumo de bunker, disminuyendo la cantidad de
combustible necesario para la generacion de vapor, asi como reduccion de las emisiones de CO2
generadas por la caldera. Para el desarrollo del proyecto, se utilizaron herramientas de
simulacion como Aspen Hysys V14 y Hysys EDR con el modelo termodindmico NRTL, ademas
se llevaron a cabo balances de materia y energia en el sistema, asegurando un funcionamiento
eficiente y acorde a los requerimientos del proceso. Los célculos de disefio, haciendo uso del
método LMTD, arrojaron que el equipo tiene un area de transferencia de calor de 115 m2 con
una temperatura de salida de 113.32°C y un flujo mésico de 2045kg/h. El proceso ahora consume
un 41.8% menos de vapor en comparacion con lo que consumia cuando se inyectaba el vapor de
forma directa, lo cual representa que la adaptacion del reboiler o termosifon vertical permite una
mejor utilizacién de la energia térmica, contribuyendo a la sostenibilidad y eficiencia energética
del proceso. Se concluyd que este sistema optimiza el uso del vapor, mejora la eficiencia
energética y reduce los impactos ambientales.

Palabras clave: eficiencia energética, reboiler termosifon, destilacion de alcohol.
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Abstract

This project aims to improve the energy consumption of an alcohol distillation process
through the design and implementation of a vertical thermosiphon reboiler to replace the current
direct steam system. The proposed hypothesis establishes that this design will enhance energy
efficiency, allowing the high-temperature steam generated to be utilized in other heating
processes within the plant. This approach contributes to reducing bunker consumption by
decreasing the amount of fuel required for steam generation, as well as lowering CO: emissions
produced by the boiler. For the project development, simulation tools such as Aspen Hysys V14
and Hysys EDR with the NRTL thermodynamic model were used. Additionally, comprehensive
material and energy balances were conducted within the system, ensuring efficient operation that
meets process requirements. The design calculations, based on the LMTD method, indicated that
the equipment has a heat transfer area of 115 m2, with an outlet temperature of 113.32°C for the
steam at a flow rate of 2045 kg/h. The process now consumes 41.8% less steam compared to the
previous direct steam injection method. This demonstrates that the adaptation of the vertical
thermosiphon reboiler enables better utilization of thermal energy, contributing to the
sustainability and energy efficiency of the process. It was concluded that this system optimizes

steam usage, improves energy efficiency, and reduces environmental impacts.

Keywords: Energy Efficiency, Thermosiphon Reboiler, Alcohol Distillation
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1.1 Introduccion

1.2 Descripcion del Problema

El sector industrial es uno de los mayores consumidores de energia a nivel mundial,
debido a la naturaleza intensiva en calor de sus procesos, como la destilacion, que requiere
grandes cantidades de vapor (Upathumchard, 2014). Dado el creciente aumento de la demanda
energética y la limitacion de recursos naturales, desarrollar sistemas eficientes para recuperar
este calor se vuelve esencial, tanto desde el punto de vista econdmico como ambiental (O’Rielly
& Jeswiet, 2015).

La planta de produccion de alcohol anhidro que se aborda en este proyecto enfrenta un
desafio energético dentro de su proceso de destilacion. En particular, se ha identificado una
ineficiencia en la columna de recuperacion (C-640), donde el vapor de un solo uso se pierde al
mezclarse directamente en el proceso, debido a la transferencia de calor y masa que esta
sucediendo en este tipo de intercambio de calor directo, lo que resulta en un desperdicio de
recursos energéticos que podrian ser aprovechados de manera mas eficiente. Este vapor,
generado en la caldera es aproximadamente 7716 kg/h y 10.01 PSIG, podria ser reutilizado para
mejorar la eficiencia térmica del sistema. Resolver este problema optimizaria el uso de energia
en la destilacion, reduciendo la necesidad de energia externa 'y el consumo de combustibles
fosiles. Esto no solo disminuiria los costos operativos y las emisiones de COz, sino que también
favoreceria la sostenibilidad de la planta, al reducir la dependencia de la caldera y los costos
asociados al tratamiento del agua de esta, contribuyendo a una operacién mas econémica y
amigable con el medio ambiente.

Sin embargo, a pesar de los beneficios potenciales, se deben considerar diversas
restricciones para la implementacion de esta mejora. Entre ellas se incluyen las limitaciones

tecnoldgicas y de infraestructura existentes en la planta, como la capacidad de los equipos
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actuales para adaptarse a este sistema de recuperacion de calor sin requerir modificaciones
costosas.

Ademas, la ubicacion del equipo es una limitante clave, ya que la planta esta en una zona
industrial con espacio limitado para instalaciones adicionales. Esto implica que el disefio del
sistema debe ser compacto y adaptable al espacio disponible, sin comprometer la seguridad ni
interferir con las operaciones existentes.

Asimismo, la viabilidad econémica de la inversién, que debe justificar el costo inicial
frente al ahorro energético proyectado, es una consideracion crucial. Estas restricciones deberan
ser evaluadas cuidadosamente para determinar la viabilidad técnica y econdmica de la propuesta

y garantizar que la solucidn no solo sea eficiente, sino también rentable a largo plazo.

1.3 Justificacion del Problema

La destilacion es un proceso muy importante en muchas industrias y su uso va desde la
produccién de combustibles hasta perfumes y alcohol. Este proceso consiste en la separacion de
compuestos en funcién de la diferencia de puntos de ebullicidn, donde la sustancia objetivo es la
mas volatil. Las industrias de destilacion para funcionar requieren grandes cantidades de energia
para la separacion de los compuestos, por ende, es necesario que no se desaproveche la energia
de ninguna parte del proceso.

La planta destiladora cliente, esta ubicada en Marcelino Mariduefia, cuenta con varias
torres de destilacion, entre ellas estd una columna destrozadora, una columna rectificadora, una
columna agotadora y una columna recuperadora. Estas torres cumplen la funcion de destilar el
vino obtenido de la fermentacion de la melaza para producir alcohol anhidro con una
concentracion 99.5% de alcohol, el cual es utilizado para diversas aplicaciones como la

produccion de biocombustibles, quimicos, pinturas, entre otros (SODERAL S.A., 2024).
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Para la elaboracion del alcohol anhidro, se obtiene alcohol al 95% de las tres primeras
columnas del proceso para pasar por unos filtros moleculares que llevan el alcohol al porcentaje
requerido. Dentro de esta seccion, esta la torre recuperadora que tiene una entrada de vapor
directo, este vapor se mezcla dentro de la columna calentando el alcohol de baja concentracion,
proveniente de los filtros moleculares, para llevar el alcohol a 92% finalmente en la seccion de
destilado.

Actualmente, se estima que ingresan aproximadamente 3514 kg/h de vapor, con una
caldera que consume 207,39 galones de bunker para producir esta energia, con un costo estimado
de $217828.77 por Zafra (Quifionez & Arizaga, 2018).

Cambiar a un sistema de calentamiento indirecto mediante un intercambiador de calor
permitiria recuperar el vapor condensado, reduciendo asi el consumo de energia y el uso de
bunker, lo que disminuiria los costos y las emisiones de CO.. Ademas, que se reducirian gastos
en tratamiento de agua porque el agua transformada en vapor pasa por un proceso previo para
evitar la corrosion e incrustaciones, entonces, recuperar el condensado evita que se tenga que
volver a tratar el agua y con la temperatura que lleva es mas sencillo volver a convertirlo en
vapor o es posible recircularlo a otra parte del proceso.

La implementacion del intercambiador permitira un mejor control del calor suministrado
ya que se disefia con un area especifica que cumpla con los requerimientos energéticos. Este
control del calor mejoraria la cantidad de vapor requerida, es decir, se disminuiria. Ademas, se
evita sobrecalentamientos en zonas especificas de la columna y se evita dafios estructurales a la
torre ya que el vapor al entrar entra con fuerza.

Asimismo, el uso de un intercambiador de calor no solo reduce el consumo de vapor, sino
que también disminuye el riesgo de corrosion y acumulacion de incrustaciones en la columna de

destilacion, al reducir la exposicion directa de los componentes a la alta temperatura del vapor.



18

Esto contribuye a alargar la vida util del equipo y mejorar el rendimiento general del proceso, al

mismo tiempo que se requiere menos frecuencia en los paros de mantenimiento.

1.4 Objetivos
1.4.1 Objetivo general

Evaluar la eficiencia energética de un proceso de recuperacion de alcohol mediante el
disefio de un sistema de intercambio de calor indirecto para la reduccion de costos operativos,

consumo de energia y emisiones de COs.
1.4.2 Objetivos especificos

e Realizar un andlisis energético y de sensibilidad para la determinacion de los pardmetros de
disefio del intercambiador.

e Evaluar el proceso de destilacién en Aspen HYSYS V14 para la determinacion del
requerimiento energético del reboiler y las condiciones operativas necesarias para su disefio.

e Realizar un andlisis econdmico del proceso propuesto y el calculo de un KPI relacionado con
la disminucion de emisiones de CO- para la determinacion de su rentabilidad y su impacto

ambiental.

1.5 Marco teorico

Consumo energético en las industrias

Las industrias quimicas, incluyendo las destiladoras, tienen un alto impacto en el
consumo energético global, siendo responsables de alrededor del 18% de las emisiones
industriales de CO-, lo que equivale a aproximadamente 1.5 gigatoneladas de CO: por afio

(International Energy Agency, 2018). El calor residual, generado por ineficiencias en los equipos
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y limitaciones termodinamicas, ofrece una oportunidad clave para mejorar la eficiencia
energética y reducir el consumo industrial (Pulat et al., 2009).

El concepto de calor residual industrial se refiere al calor almacenado en una sustancia
que es rechazado de un proceso a una temperatura superior a la temperatura ambiente de la
planta, y cuya parte significativa puede ser recuperada y reutilizada de manera econémica
(Upathumchard, 2014). De hecho, se estima que entre el 20% y el 50% de la energia utilizada en
los procesos industriales se pierde en forma de calor residual, que proviene de fuentes como
gases de escape calientes, agua de enfriamiento, superficies de equipos y productos calentados
(BCS, 2008).

Una de las mejores formas para que las empresas reduzcan su consumo energeético, sin
necesidad de realizar grandes inversiones en equipos o reformas en las instalaciones, es mediante
la implementacion de tecnologias de recuperacion de calor residual (WHR), estas tecnologias
ofrecen una oportunidad clave para ahorrar energia y mejorar la eficiencia industrial,
aprovechando la recuperacion de calor de flujos residuales gaseosos, liquidos y sélidos teniendo
en cuenta que la seleccidn de la tecnologia adecuada depende de la accesibilidad del calor
residual y de la viabilidad de su implementacién (CANMET, 1986).

En general se enumeran cuatro tecnologias principales para la recuperacion de calor
residual: (1) uso directo, (2) intercambiadores de calor, (3) bombas de calor y (4) recomposicion
de vapor. Las dos primeras aprovechan el calor residual tal como esta, ya que su calidad es
adecuada para su uso, mientras que las otras dos tecnologias permiten mejorar el nivel energético
del flujo de residuos, haciéndolo mas aprovechable. Los intercambiadores de calor y las bombas
de calor son las opciones mas versatiles y se aplican en una amplia gama de sectores industriales,
mientras que la recomposicion de vapor se utiliza principalmente en plantas grandes y sistemas

de procesos mas complejos (CANMET, 1986).
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Fundamentos de la Transferencia de calor

Una de las mas importantes leyes de la naturaleza es el principio de conservacion de la
energia, la cual explica que la energia puede cambiar de forma, sin embargo, su cantidad total
permanece constante(Cengel & Boles, 2014), es decir, que cualquier cambio en la energia
interna de un sistema es producto del resultado de la transferencia de energia en forma de calor
hacia o desde el sistema y del trabajo realizado sobre el sistema o por él, la energia se transfiere a
través de tres modos principales: conduccion, conveccion y radiacion (Welty et al., 2007).

Intercambiadores de calor

Los intercambiadores de calor son equipos especializados que permiten una transferencia
eficiente de calor entre dos flujos de fluidos (liquidos o gases) sin que estos se mezclen, evitando
asi la contaminacién, algo crucial en sectores como la industria alimentaria y la fabricacion de
equipos médicos (CANMET, 1986). Estos dispositivos estan disponibles en diversas
configuraciones y disefios, por ello seleccionar el intercambiador adecuado para una aplicacion
especifica es clave (BCS, 2008).

Los intercambiadores de calor se clasifican segun su flujo; de flujo paralelo, contraflujo o
flujo cruzado. También, se clasifican segun su construccion siendo de placas y de tubo y carcasa.

Los intercambiadores de flujo paralelo son aquellos en los que los fluidos van en la
misma direccion dentro del intercambiador de calor. El fluido més caliente pasa a través de la
carcasa y el mas frio dentro del tubo donde, este nunca alcanza la temperatura del fluido mas
caliente. Los intercambiadores a contraflujo funcionan con fluidos que recorren su interior en
sentido contrario, cada fluido entra en un extremo del intercambiador. Esta configuracion es mas
eficiente que la anterior, es decir, existe una mejor transferencia de calor hacia el fluido frio.

Finalmente, los de flujo cruzado funcionan haciendo pasar los fluidos de forma perpendicular
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(90°) y son tipicamente usados cuando existe un cambio de fase o cuando se tiene un fluido
bifasico (Jaramillo, 2007).

Los intercambiadores de calor de placas consisten en un conjunto de laminas agrupadas
que dividen el paso de uno de los fluidos y proporciona una gran area de transferencia logrando
que este tipo de construccién sea muy eficiente. Ademas, gracias a la gran area de transferencia
estos intercambiadores son de menor tamafio ocupando menos espacio. Sin embargo, este tipo de
intercambiadores tienes problemas para mantener juntas las placas, lo que provoca que trabajar a
altas presiones no sea adecuado (Jaramillo, 2007).

Los intercambiadores de tubo y carcasa son aquellos que cuentan con una serie de tubos
dentro de la, denominada, coraza. Dentro de la coraza, generalmente pasa el fluido con menor
presidn ya que el exterior representa un area mas extensa y, por consiguiente, es mas costosa. Por
otro lado, dentro de los tubos se deja circular el fluido con mayor presion debido a que, estos se
pueden fabricar para soportar las altas presiones (Jaramillo, 2007).

Reboiler

Un rehervidor, también conocido como reboiler, es un tipo de intercambiador de calor
utilizado para elevar la temperatura o cambiar de fase una de las sustancias de interés.
Generalmente, se emplea vapor de agua como fuente de calor para transferir energia al fluido
que se desea calentar. Este fluido circula a través de los tubos del equipo, y su temperatura de
salida es monitoreada con una sonda para garantizar un control adecuado. El flujo de vapor se
ajusta seguin sea necesario para mantener la temperatura en el nivel deseado. En las columnas de
destilacion, los reboilers suelen ubicarse en la parte inferior, donde calientan la mezcla liquida
destinada a la destilacion (Valiente Barderas, 2013).

Estos equipos suelen operar en condiciones bifasicas, donde un fluido experimenta un

cambio de fase, como sucede con el vapor generado a partir de un liquido en ebullicién. En
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sistemas bifasicos, factores como la caida de presion y las inestabilidades de flujo pueden afectar
significativamente el rendimiento y la seguridad del equipo, lo que requiere un disefio cuidadoso
y una prediccion precisa de las condiciones de operacion. Ademas, la evaluacion del desempefio
de estos equipos incluye el andlisis de resistencias térmicas y parametros operativos,
garantizando que se logre un equilibrio 6ptimo entre eficiencia energeética y funcionalidad (Sadik
KaKac et al., 1988).

Disefio del intercambiador de calor

El disefio de un intercambiador de calor involucra calcular los parametros claves del
equipo como el area y el coeficiente de transferencia calor, las temperaturas, la cantidad de calor
que se transferird, nimero de tubos y tamafio. Por lo tanto, es necesario trabajar bajo un método
para obtener los mejores resultados.

Existen varios métodos para calcular los parametros de disefio de los intercambiadores de
calor de tubo y carcasa, entre ellos estan el método de Donohue, Tinker, Kern, Bell-Delaware,
entre otros (Reyes, Moya, Cruz, Donéstevez & Velazquez, 2014).

En general, estos métodos siguen una serie de pasos, como la planteada por Reyes et al
(2014) que se puede visualizar en la Figura 7 (Ver Anexos,)

Simulacion del proceso en Aspen Hysys

Aspen Hysys es un software de simulacion de procesos quimicos que permite modelar
varias operaciones unitarias. En este software es posible estudiar las variables del sistema
realizando andlisis de sensibilidad, graficas, dimensionamiento, disefio de equipos y entre otros.
Ademas, el programa es capaz de mostrar los resultados obtenidos del proceso en funcion de las
condiciones de entrada.

El uso de estos tipos de software es esencial para las industrias, puesto que, representan

un ahorro significativo porque es posible tener una vision y control de todo el proceso sin
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necesidad de montar la planta. Ademas, que se puede estudiar el comportamiento de los equipos
a diversos cambios para obtener multiples beneficios en el proceso.

Para lograr disefiar o simular el proceso es necesario saber y conocer todos los datos,
diagramas, equipos y condiciones necesarios para un correcto funcionamiento del programa. Por
lo tanto, Caté et al (2009), plantean una serie de pasos para lograr una simulacion exitosa: 1)
plantear con claridad el problema, 2) identificar las corrientes a utilizar, 3) analizar las
caracteristicas energéticas priorizando la generacion de vapor y energia, 4) reunir los datos
necesarios para resolver el problema especifico, 5) estudio de la integracion de los procesos
como fase inicial, 6) aplicar la metodologia de disefio para la minimizacion del consumo
energético.

Anélisis de costos

El analisis econdmico es una herramienta crucial para la toma de decisiones en proyectos
de disefio e implementacion de equipos industriales. Por lo que, realizar un flujo de caja es
esencial para verificar la viabilidad financiera del proyecto porque permite contemplar la
inversion inicial, costos operativos y los ingresos esperados a lo largo del tiempo. Ademas, el
analisis econémico proporcionada una vista detallada y también permite ajustar las proyecciones
a medida gue se desarrolla el proyecto pudiendo identificar posibles mejoras o desviaciones de
presupuesto (Biegler & Grossmann, 2007).

Junto al flujo de caja, calcular indicadores econdmicos mejora el entendimiento de la
viabilidad del proyecto. Es por lo que, calcular el indicador de la rentabilidad sobre la inversion
(ROI) es un complemento al flujo de caja y es importante porque muestra la efectividad del
proyecto. Este indicador se calcula tomando en cuenta los costos iniciales del proyecto y los

ingresos generados por la mejora que se propone. Segun Santos & Rodriguez (2019) un valor de



ROI positivo significa que los ingresos que se estan generando son superiores a la inversion

inicial lo que justifica la implementacion de la mejora.
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2. Metodologia.

2.1  Enfoque del proceso

La seccion de la torre recuperadora C640 se encarga de llevar el alcohol de 95% a
99.85% p/p mediante un proceso de filtrado donde se separa agua del alcohol. El proceso
empieza en el tanque V803, donde se almacena alcohol a 95%, luego se calienta en un par de
calentadores que llevan el alcohol a 145°C y 92.54% p/p para pasar por los filtros moleculares,
como se muestra en la Figura 1. A los filtros entran 10948kg/h y estos se encargan de llevar el
alcohol a la concentracion deseada para luego ir a un flash a enfriar el producto y obtenerlo.
Dentro del proceso de filtrado molecular cierta parte de la masa queda con un porcentaje bajo ya
que R601 y R602 trabajan de forma conjunta concentrando la solucion por un lado y por otro
recuperando la membrana con el mismo alcohol. Este proceso hace que 2643 kg/h queden con
una concentracion de 69.60% p/p, la cual no es deseada y hace necesario trabajar con una torre

recuperadora que eleve este porcentaje de alcohol, Figura 2.

Figural
Deshidratacion de alcohol con filtros moleculares. Equipos R601 y R602.
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Figura2
Recuperacion de Alcohol en la Torre C640.
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Nota. La figura muestra la parte del proceso donde se lleva a la composicion inicial al alcohol.

En el sistema actual, la columna recibe alimentacién precalentada a 90°C mediante el
intercambiador de calor PHE642. Para alcanzar la temperatura de operacién (105.5 °C a 1.28
ATA), se inyecta vapor directamente dentro de la columna, lo que genera una separacion del
producto en dos corrientes principales: el vapor alcohdlico enriquecido que sale por el tope de la
columna y un fondo sin concentracion alcohélica denominado flemaza. El alcohol que sale por el
tope de la columna con una concentracion de 92.5% p/p pasa por un sistema de condensadores
de tubo y carcaza, el primer condensador identificado como THE645, en donde por los tubos
pasa el flujo de vapor y por la carcasa agua proveniente de la torre de enfriamiento, lo que se
condensa pasa al tanque D641 para que parte de este se redirija a la torre como corriente de
reflujo y la otra parte considerada el destilado se dirija al tanque de almacenamiento VV803. El

segundo condensador THE646 con las mismas condiciones que el THEG45, recibe el alcohol
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etilico no condensado por el primer condensador y lo condensa para unirse a la corriente de
reflujo luego de ser almacenado en el tanque D641. Luego mediante tuberias se divide la
corriente de reflujo hacia la torre C-640 de la corriente de destilado.

Adicionalmente, el destilado enfriado a 35 °C por el intercambiador PHE643 se envia al
tanque V803 para almacenamiento o procesamiento posterior. Este sistema utiliza
intercambiadores de calor y condensadores para optimizar el balance térmico, pero actualmente
depende de la inyeccion directa de vapor de baja presion, lo que resulta en un consumo elevado
de energia y agua, dejando espacio para mejorar su eficiencia mediante un sistema de
transferencia de calor indirecto.

La cantidad de alcohol que se recupera con el proceso actual es de 1988 Kg/h con una
concentracion final del 92.5 % p/p, mientras que se genera una elevada cantidad de flemaza
como residuo, alcanzando los 4169 kg/h, lo que representa un importante desperdicio de materia
primay energia. Ademas, el sistema depende del uso de 3514 kg/h de vapor de un solo uso, lo
gue incrementa significativamente los costos operativos y el impacto ambiental debido al
consumo energético y a la generacion de emisiones. La implementacion de un sistema de
recuperacion de calor, como un reboiler tipo termosifon (O’Rielly & Jeswiet, 2015), permitiria
reducir el desperdicio de energia en forma de vapor, minimizar la generacién de flemaza al
mejorar la eficiencia del proceso y disminuir los costos operativos, favoreciendo un sistema mas

sostenible y eficiente.

2.2 Alternativas de Solucion

Para solucionar el desperdicio de la flemaza, se plante6 el disefio de un reboiler que
permita la transferencia de energia de forma indirecta, optimizando el consumo de vapor y

aprovechando los residuos generados. La eleccién de la mejor opcion se realizé con base en una
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investigacion detallada del proceso y las necesidades del cliente. Entre las alternativas
consideradas se incluyeron:

1. Reboiler de tipo marmita: Este equipo funciona como una piscina en la
que el liquido inunda los tubos para la transferencia de calor, generando vapor y una
pequefia fraccion de liquido que se envian a la torre. Tiene la ventaja de facilitar la
limpieza y el mantenimiento, aunque presenta coeficientes de transferencia de calor
relativamente bajos (Valiente Barderas, 2013).

2. Reboiler termosifon vertical: Este tipo de equipo se instala cerca de la
torre, ya que el retorno de vapor y liquido ocurre gracias a la presion hidrostatica.
Generalmente, opera con un solo paso por los tubos y la carcasa, ofreciendo alta
eficiencia en la transferencia térmica (Valiente Barderas, 2013).

Finalmente, se optd por el reboiler termosifon vertical, ya que resulta especialmente
eficiente para liquidos de baja viscosidad, como el alcohol. Este disefio se caracteriza por su
elevada eficiencia térmica, bajo costo operativo y estructura compacta. Ademas, es ideal para
procesos de flujo continuo donde la mezcla no contiene impurezas significativas que puedan

obstruir los tubos.

2.3 Disefio del Producto

2.3.1 Calculos de parametros de disefio

El equipo se disefi6 bajo la metodologia de Reyes, Moya, Cruz, Donéstevez & Velazquez
(2014) siguiendo el diagrama de flujo propuesto. Lo primero que se realizo fue obtener todas las
especificaciones faltantes del equipo como el calor a transferir, flujos masicos y temperaturas

desconocidas.
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2.3.1.1  Caélculo del calor necesario del Reboiler
Para determinar el calor necesario del reboiler, se realizo un balance de energia integral
sobre el proceso, partiendo de los condensadores y considerando sus caracteristicas especificas.
Se realizd la obtencion de datos clave proporcionados por el cliente, los cuales incluyeron
las especificaciones de operacion de la columna de destilacion, como las temperaturas de salida
del tope de la columna, el flujo de alimentacion, el flujo de reflujo, las caracteristicas del
destilado y del residuo. Esta informacidn sirvié como base para la determinacién del calor

requerido, estas especificaciones fueron incluidas en la tabla a continuacién:

Tablal

Datos recopilados en la empresa cliente, en base a la Fig. 1.
Corriente Flujo (Kg/h) Temperatura °C Presion (ATA)
Alimentacion 2643 90 -
Vapor alcohdlico 8350 78 1
Reflujo 6362 78 -
Destilado 1988 78 1
Flemaza 4169 105.5 1.28
Vapor 3514 1155 1.69

Nota. Los valores de presion de la alimentacion y el reflujo no se muestran porque no se cuenta

CON Sensores en esas corrientes.

Debido a la falta de especificaciones individuales de entrada y salida de temperatura para
cada condensador identificados como THE645 y THE646, se procedio a tratar ambos como
un sistema Gnico para el analisis energético. A partir de las temperaturas de salida del tope de

la columnay del retorno del reflujo, se calcul6 el calor de condensacion total Qc.
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Finalmente, con los parametros calculados y las condiciones establecidas en la Tabla 1, se

determind el calor requerido para el reboiler se obtiene utilizando la ecuacion 2.1

QR:DhD+BhB_FhF_QC (21)

Donde QR es el calor del rehervidor, D, B y F son los flujos masicos del destilado, bosto
y alimentacion respectivamente, hD, hB y hF son las entalpias de las corrientes de destilado,

bosto y alimentacion respectivamente y el Qc es el calor del condensador.

2.3.1.2  Célculo de parametros de entrada y salida del reboiler

Se obtuvo los valores de flujo mésico y temperatura de salida de la flemaza, los cuales se
observan en la Tabla 2. Lo siguiente que se realizé fue obtener las propiedades de los fluidos que
entran al reboiler, siendo estos la flemaza y el vapor de agua. Como las temperaturas de entrada
eran conocidas, se pudo determinar las condiciones de entrada del fluido que pasaria por los
tubos del intercambiador de calor y del vapor que entraria de la carcasa, mediante las tablas de
propiedades propuestas en el Apéndice 2 del libro de (Cengel & Boles, 2014).

Tabla2

Propiedades de los fluidos que intervienen en el intercambio de calor

Propiedad Flemaza Vapor
Temperatura (°C) 105 1155
Capacidad calorifica 4.202 2.246
(kJ/kg°C)
Densidad (kg/mq) 943.7 0.9547
Viscosidad (cP) 0.2650 1.232x1072

Nota. Estos valores son necesarios para los calculos posteriores. Fuente: (Cengel & Boles, 2014)
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Para calcular los parametros restantes se utilizé el método LMTD que relaciona el calor a
trasferir con el producto del coeficiente global de transferencia de calor, el area de transferencia
y el delta medio logaritmico de temperaturas. Aqui se usé un valor estimado de coeficiente de
transferencia de calor U de 5400 kJ/m2°C, un valor dentro de los rangos establecidos en la tabla
que propone (Lara-Lara et al., 2024). Con ese valor de U y el calor transferido se procedi6 a
calcular el area de transferencia, pero primero se obtuvo el LMTD del sistema. Como se
desconoce la temperatura del vapor de salida se realiz0 iteraciones para diferentes areas hasta
conseguir una temperatura que estuviera dentro del rango maximo de temperatura al que se
puede enfriar el vapor. Una vez obtenida la temperatura se calcul6 el flujo de vapor que saldria

del reboiler. Las ecuaciones utilizadas fueron las siguientes:

Q = UA,AT,, (2.2)
ATl - ATZ
ln (A_TZ
Q = Cy(Tinn — Tourn) + Mhsy (2.4)

Donde Q es el calor del rehervidor, U es el coeficiente de transferencia de calor, As es el
area de transferencia de calor, m es el flujo masico, Cp es el calor especifico, hfg es el calor

latente de vaporizacion y Ty, p, ¥ Toue n SON las temperaturas de entrada y salida del vapor.

2.3.1.3  Célculo de parametros geometricos del reboiler

Luego de determinar el area de transferencia de calor, se acordoé junto al cliente que el
material a utilizarse seria acero inoxidable tanto para los tubos como para la carcasa. Ademas,

que los tubos seria de 1in con una longitud de 3.5m. También, se asigno los fluidos dejando en
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los tubos a la flemaza y en la carcasa al vapor. Una vez que se tuvo las medidas de los tubos se
calculo la cantidad de estos usando la ecuacion 2.5 y se escogio un arreglo cuadrado con
espaciamiento entre tubos de 1.25in, debido a que resulta mas facil dar mantenimiento a esta
configuracién. Con todos los datos de los tubos se puede determinar el didmetro de la carcasa

usando la Tabla 11 del Apéndice de este trabajo.

_ Atrans ferencia

(2.5)

N, =
tuboszo1 Atubos X Ltubos

Donde Ntubos es la cantidad de tubos; Atransf es el area de transferencia; Atubos es el

area de un tubo; L es la longitud de los tubos.

2.3.1.4  Célculo del coeficiente total de transferencia de calor

El siguiente paso fue estimar los coeficientes de transferencia de calor del lado de los
tubos y la coraza. Antes de esto se estimo el espaciamiento entre bafles y la cantidad de ellos.
Con esto calculado, se procedié a estimar el coeficiente total de transferencia de calor incluyendo
los factores de ensuciamiento usando la ecuacién 2.6, que es especifica para reboilers que

presentan cambios de fase en ambos fluidos segin Sadik et al., (2012):

1
U= (2.6)
Ay ln (%) 1
Ay | Ao - \di) 1
Aihi + Ai Rfl + 27TkL + Rfo + hO

Donde Aiy AQ, hiy h0, di y dO, Rfi y Rfo son las areas, coeficientes de transferencia de
calor por conveccion, diametros y coeficientes de ensuciamiento dentro y fuera de los tubos, k es
la conductividad térmica del material y L la longitud de los tubos.

Luego de determind si el U nuevo que se calculd no variaba mas de un 30%. Este

porcentaje se lo tomo en base a la metodologia de (Reyes, Moya, Cruz, Donéstevez &
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Veldzquez, 2014). Finalmente, se determind que el nuevo valor de U calculado es aceptado y se

procedio a calcular las caidas de presion en el tubo y la carcasa.

2.3.1.5  Célculo de caidas de presion en los tubos y la coraza

El célculo de la presion se realizo para el interior de los tubos y para la carcasa. Las
caidas de presion son importantes porque afectan al rendimiento y la eficiencia del proceso.
Ademas, que permiten prevenir problemas de cavitacion y de mal funcionamiento.

Para el célculo de las caidas de presién se considero la ecuacion propuesta por
(Carrizales, 2011), donde la caida de presion depende del factor de friccion, la velocidad del

fluido y las dimensiones del equipo.

AP VZLN
FERELEYY)

(2.7)

Donde AP es la caida de presion en el sistema, p es la densidad del fluido, fD es el factor
de friccion dependiente del régimen de flujo y las caracteristicas del material, V es la velocidad
del fluido, L es la longitud total del conducto o seccion analizada, N es el nimero de elementos o
unidades (como tubos o codos) que generan resistencia al flujo, g es la aceleracion debido a la
gravedad, y D es el didmetro del conducto o tubo donde fluye el fluido.

Donde el factor de friccion se calcul6 de la siguiente forma:

f» = 0.4924(Re)~°2741,3000 < Re < 10° (2.8)

Donde fD es el factor de friccion en el lado de la coraza, y Re es el nimero de Reynolds,
que indica el régimen de flujo en el intercambiador de calor, con valores aplicables entre 3000 y

108.
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Por otro lado, en la carcasa la caida de presion depende del flujo volumétrico y el nimero
de deflectores.

AP Gs®’Ds(n+1)

N

p 2 gc De p?

(2.9)

Donde APs es la caida de presion en el lado de la coraza, p es la densidad del fluido, fs es
el factor de friccion en el lado de la coraza, Gs es la velocidad maésica en la coraza, Ds es el
didmetro del paso libre en la coraza, n es el nimero de deflectores, gc es la constante
gravitacional de conversién en unidades especificas, y De es el diametro equivalente para el flujo

en el lado de la coraza.

Donde el factor de friccion del lado de la coraza se calcul6 con la ecuacion

fo = 0.4924(Re)~ %2741, 3000 < Re < 10° (2.10)
De Gs
Re = p (2.11)

Donde Re es el nimero de Reynolds, indicador del régimen de flujo (laminar o
turbulento), De es el diametro equivalente para el flujo en la coraza, Gs es la velocidad méasica en
la coraza, y p es la viscosidad dindmica del fluido en el lado de la coraza.

El calculo de la caida de presidn en sistemas de flujo bifasico (vapor-liquido) es crucial
para dimensionar adecuadamente la bomba en sistemas con flujo forzado, como el rehervidor de
termosifdn vertical que se disefid. Este analisis permitié determinar las condiciones de operacion
necesarias para que la bomba supere la resistencia al flujo, manteniendo la circulacion eficiente

del fluido.
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2.3.2 Simulacion del proceso
2.3.2.1  Modelo termodinamico

Para la eleccion del modelo termodinamico se tuvo en cuenta varios factores como la
naturaleza de la mezcla, su composicion, la temperatura y la presion del proceso, y el tipo de
separacion que se desee simular. Si la mezcla es ideal, los modelos més simples, como el modelo
de Raoult o el modelo de actividad ideal, pueden ser suficientes. Sin embargo, si la mezcla es no
ideal, como en el caso de mezclas de alcohol-agua, donde las interacciones moleculares son
significativas, es mejor utilizar modelos més complejos como NTRL o Wilson(Prausnitz et al.,
1999).

Se escogid asi el modelo termodindmico NTRL (Non-Random Two-Liquid) en la
simulacion del proceso de destilacion, debido a su amplia aplicacion en sistemas con
componentes polares y no ideales como es el caso de las mezclas de alcohol y agua que se
trataran en este proyecto, este modelo es especialmente adecuado para sistemas que presentan
interacciones moleculares significativas que no pueden ser descritas por modelos mas simples
como el modelo de actividad ideal (Prausnitz et al., 1999)

Otros modelos, como el Wilson también son adecuados para sistemas no ideales, pero el
NTRL tiene la ventaja de ser mas flexible, robusto y adecuado para describir mezclas con
diferencias de composicion y de comportamiento entre las fases liquidas y vaporizadas a

presiones moderadas (Bouillot, 2024).

2.3.2.2  Recopilacion de datos iniciales
Los primeros datos fueron recopilados de un balance general del proceso proporcionado

por el cliente, donde se obtuvo informacién de como esta operando la planta en la actualidad, y
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se pudo analizar el proceso en funcion de presiones, temperaturas y flujos, estos valores se

muestran en la Tabla 1y la Tabla 3.

Tabla3
Composiciones de las corrientes.
Fraccion masica etanol Fraccion masica Agua
Corriente
Alimentacion 0.6960 0.3040
Vapor alcoholico 0.9250 0.0750
Reflujo 0.9254 0.0746
Destilado 0.9254 0.0746
Flemaza 0 1
Vapor 0 1

Nota. El alcohol alimentado a 0.6960, es etanol proveniente de los filtros moleculares al recuperar

uno de estos a las condiciones iniciales

Ademas de esto, se conoce que la columna recuperadora C-640 se compone de 55 platos
siendo el plato nimero 20 por donde ingresa la alimentacion, es decir, cuenta con 35 platos de
rectificacion donde se concentra el producto deseado y 19 platos de agotamiento encargados de
separar los componentes mas pesados 0 no deseados hacia el residuo (flemaza). Mientras que los
condensadores THE645 y THE646 poseen su entrada de agua desde una tuberia principal
proveniente de la torre de enfriamiento, no se tienen datos exactos de la cantidad exacta de flujo
de agua que entra a cada uno de los condensadores, por lo tanto, el valor estimado se lo calculd

mediante simulacién.
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2.3.2.3  Simulacién del proceso actual de destilacion con transferencia de calor directa

Para la simulacion del proceso actual, se considerd la zona que esta relacionada
directamente con el equipo disefiado de este proyecto, es decir, la torre recuperadora C-640, los
condensadores y las corrientes salientes y entrantes de ambos equipos.

Con respecto a los condensadores, como no se tienen datos exactos de cuanta flujo de
agua de enfriamiento y cuéles son las temperaturas de entrada y de salida que tiene este equipo
para poder calcular la cantidad de energia térmica de los condensadores se agrego la
especificacion de que el simulador determine este parametros en funcion del cambio de
temperatura del vapor de destilado que ingresa y a la temperatura que sale ya condensado, como
la empresa cliente solo toma los datos del ultimo intercambiador de calor ya que se enfocan en
los resultados finales a los que sale el destilado y la corriente de reflujo, no se conoce la
temperatura exacta de salida del primer condensador THE645 ni cuanto vapor llega al segundo
condensador THE646, por lo que, se procedio a simplificar la simulacion utilizando un solo
condensador que represente el area de transferencia de calor de ambos condensadores. Para
obtener este valor aproximado de cantidad de energia térmica o Heat duty, se procedié a simular
el proceso de destilacion utilizando el equipo ‘Shortcut’ que es una de las columnas de
destilacion mas sencillas para simular y hacer aproximaciones en Hysys, donde se afiadio la
especificacion de idealidad de que no existe caida de presion en el proceso. A continuacion, las

especificaciones agregadas.
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Tabla4

Datos adicionales para la simulacién del caso base del proceso
Parametro Valor
Fidelidad del modelo Shortcut
Modo de célculo Simulacion
Presion del condensador (Kpa) 101.3

Temperatura de la corriente de alimentacion (°C) 90

Nota. Especificaciones agregadas para aproximacion de Heat duty de los condensadores en el

simulador Aspen Hysys V14.

A continuacion, se realizé la simulacion del proceso de recuperacién de alcohol,
considerando la configuracion actual del sistema, en la cual no se emplea un reboiler. En su
lugar, se utiliza una corriente de vapor que ingresa de forma directa a la columna de destilacion
para proporcionar el calor necesario. Esta transferencia de calor directa permite la vaporacion del
liquido en la parte inferior de la columna, sin la intervencién de un intercambiador de calor tipo
reboiler. Se utilizé el equipo “COLUM TEMPLATE” a la cual se le agregaron las
especificaciones mencionadas en la Tabla 1 y Tabla 2 asi mismo, se agregd la especificacion de
que la columna no tiene rehervidor.

La simulacién permitio predecir el comportamiento del sistema cuando se realizan
cambios en las condiciones de operacién, como variaciones en el flujo de vapor, la relacién de
reflujo o la temperatura de alimentacion, asi como calcular el requerimiento de calor, lo que es

esencial para dimensionar correctamente el reboiler.

2.3.2.4  Simulacion del proceso de destilacion con reboiler

Para la simulacion del reboiler se ingreso la configuracion del proceso, utilizando el
equipo de Aspen Hysys, “DISTILLATION COLUM” donde se especifico la columna de
destilacion en la que se instalara el reboiler y se definio las condiciones operativas del sistema,

como el flujo de vapor, la temperatura de la corriente de alimentacion y la presion a la que se
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encuentra la columna, datos de la Tabla 1 y Tabla 2. Luego se selecciond el tipo de
intercambiador de calor adecuado dentro de Aspen HYSYSS, eligiendo la configuracion del
reboiler tipo “circulation with baffle” y escogio el tipo de reboiler de “intercambiador de calor de
tubo y carcasa” que es una opcién de reboiler que comunmente se utiliza para simular reboilers
tipo termosifon, lo cual permitio simular la circulacion de liquido dentro de los tubos del
intercambiador, hacer el paso del vapor a través de la coraza y permitié modificar la orientacion
del mismo. Ademas, se especificaron los flujos masicos tanto del liquido de fondo, como del
vapor que entran al reboiler, asegurando que la cantidad de calor que se introduce en el sistema

sea la adecuada para mantener las condiciones de operacion del proceso.

Figura 3
Configuracion del tipo de reboiler en Aspen Hysys V 14
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Reboiler Configuration o

Ll
- @JW S
T, T,

S

lt(
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Reboiler Type Selection Hot Side
Heater © Heat exchanger Tube 9 Shell

Nota. La eleccion del reboiler se hizo pensando en la transferencia de calor, por eso, se escoge la

configuracién con desviadores en la carcasa.
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Se definieron las condiciones de operacién de la entrada y salida del fluido que ingresa
por los tubos del reboiler, el liquido de fondo puede ingresar la temperatura de entrada del
liquido, que normalmente sera la temperatura del fondo de la columna que es de 105°C,
considerando la presién de operacion del sistema en el fondo de la columna de 128.1 kPa se
introdujo la presion del reboiler considerando una caida de presion de 5 kPa, haciéndola
coincidir con la presién de fondo de la columna. Con estos datos, se puede realizar la
configuracién de la bomba, para la circulacién forzada del fluido.

Al configurar el reboiler, fue necesario definir los coeficientes de transferencia de calor
U, segun las condiciones del sistema, a continuacion, la Tabla 5 muestra los posibles coeficientes
de transferencia de calor mas sugeridos segun el tipo de intercambiador de calor a disefiar. En la
tabla se observo que el coeficiente que se asocia a el reboiler esta alrededor de los 150-500
Btu/hr (ft2 )F. A pesar de que es una simulacién bastante general, esta permitié determinar el
flujo de calor necesario del reboiler por medio de un balance de energia en el proceso de

destilacion.

Tabla 5
Valores representativos de los coeficientes totales de transferencia de calor para rehervidor con

evaporacion

General Evaporator Overall Coefficiente, U

U, Btu/hr (ft2 )F
Long-tube vertical evaporator
Natural circulation 200-600
Forced circulation 400-2000
Short-tube evaporators

Horizontal 200-400
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Calandria (vertical, 150-500
thermosiphon)

Coil ecaporators 200-400
Agited-film evaporators,

Newtonian liquid

1 centipoise 400
100 centipoise 300
10000 centipoise 120

Nota. Como se definid en secciones anteriores el equipo a disefiar es un reboiler termosifén
vertical, por lo que se selecciond un valor entre 150 y 500 Btu/hr(ft2 )F. Fuente: Applied Process

Design for Chemical & Petrochemical Plants, 2001

2.3.25  Simulacién rigurosa del intercambiador de carcasa y tubos tipo reboiler

El disefio del reboiler para la empresa destiladora cliente fue un tipo de intercambiador de
calor de tubo y carcasa con un paso por los tubos y uno la carcasa, el tipo de reboiler escogido
por el cliente es conocido como termosifon vertical. Este reboiler corresponde a un equipo tipo
BEM bajo la normativa TEMA. En la normativa TEMA se clasifica un equipo en funcion de tres
letras que corresponden a las tres partes principales de este, la primera letra indica el tipo de
cabezal de entrada, la segunda indica el tipo de corazay la tercera indica el tipo de cabezal de
retorno (Tubular Exchanger Manufacturers Association, 1999).

Se utilizé el modelo de fouling of heat transfer propuesto por (Applied Process Design
for Chemical & Petrochemical Plants, 2001) para calcular el coeficiente global de transferencia
de calor U. A partir del balance de energia realizado en Aspen HYSY'S, se determind el calor

requerido para el reboiler. Con esta informacion y mediante correlaciones especificas, se calcul6
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el nimero de tubos necesarios, considerando valores proporcionados por el cliente, como el

diametro de los tubos y un estimado del diametro de la carcasa.

2.3.2.6  Simulacion en EDR

El disefio del equipo se perfecciond usando el mdédulo de dimensionamiento en el EDR
de Aspen HYSYS. Este proceso permitié obtener datos favorables para validar el disefio del
reboiler. Para realizar esta simulacion fueron necesarios los datos obtenidos de los calculos
teoricos y los resultados de las simulaciones previas, ya que estos son el punto de partida para el
EDR.

Adicional a los datos ya estipulados, se configuro los desviadores del vapor, estos
desviadores ayudaron a mejorar la transferencia de calor dirigiendo el flujo a lo largo de la
carcasa. Se determind la orientacion y tipo de los desviadores.

Esta simulacion permiti6 disefiar el reboiler con diferentes opciones de material, se
escogid acero inoxidable 304, debido a sus excepcionales propiedades fisicoquimicas que lo
hacen ideal para aplicaciones industriales exigentes. Ademas, el acero inoxidable mantiene su
integridad estructural bajo temperaturas extremas, tanto altas como bajas, lo cual es fundamental
para los procesos de transferencia de calor asociados con el funcionamiento del reboiler, sin
embargo, el tipo de material de construccion del reboiler influye directamente en el precio final

del intercambiador haciéndolo méas econémico o costoso(Thyssenkrupp, 2017).

2.3.3 Razbn de consumo de vapor:

En el desarrollo del proyecto, se empled como indicador clave la Razon de Consumo de
Vapor para evaluar la eficiencia energética del proceso de destilacion. Este parametro compara el
flujo mésico de vapor utilizado con el flujo de destilado producido, ofreciendo una forma

sencilla de medir la efectividad del sistema en términos del consumo de vapor, es fundamental
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para identificar oportunidades de mejora y optimizar el uso de recursos en procesos industriales.
Segun (Villalba Torén, 2016), la monitorizacion de indicadores clave energéticos, proporciona
una comprensioén mas profunda del uso de la energia, facilitando la toma de decisiones

orientadas a la optimizacion de costos y eficiencia operativa.

Flujo de Vapor (K—ﬁg)

Razon de consumo Vapor = (2.12)

Flujo de Destilado (K—}ig)

La reduccién en el consumo de vapor se calculé con la formula:

» Vapor antes — Vapor después
Reduccion del consumo de vapor (%) = *100% (2.13)
Vapor antes

2.3.4 Diagrama de flujo de caja

El analisis econdmico se realiz6 mediante un flujo de caja que permite visualizar el
comportamiento del dinero a lo largo de los afios de vida del proyecto. Con este analisis se buscd
conocer los beneficios de implementar el reboiler, ademés, de en cuanto tiempo se recupero el
dinero invertido.

Para realizar este flujo de caja se considerd varios aspectos como la inversion inicial, la
depreciacion anual, el impuesto a la renta y el tiempo de vida del equipo. El tipo de depreciacion
que se utilizo fue lineal del 10% ya que es el método comUn para calcularla en Ecuador. Por otro
lado, la tasa de impuesto fue del 25%, correspondiente al porcentaje que se aplica para
sociedades como base, ya que este valor puede ser aumentado en 3 puntos en diversos casos
(Servicio de Rentas Interna, s.f).

La depreciacion anual se basa en que el costo del equipo se desprecia un cierto porcentaje
durante su tiempo de vida. Este valor se calcula dividiendo la inversion inicial respecto a la vida

util segun la siguiente ecuacion
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Inversion inicial
k =

2.14
vida util ( )

Los ingresos anuales se los calcul6 considerando los ahorros de la implementacion del
proyecto. Se usaron indicadores proporcionados por el cliente para obtener una estimacion
acertada. Entre los indicadores calculados estuvieron el costo del bunker, los costos del
ablandamiento del agua y las emisiones de dioxido de carbono por galon de bunker. Los costos
de manufactura y el capital de trabajo se calcularon en funcidon de los costos directos y los
activos y pasivos corrientes.

Para obtener los valores del flujo de caja se considero lo valores de costos de
manufactura, depreciacion del equipo, los ingresos anuales y la tasa de impuestos siguiendo la
siguiente ecuacion.

Flujo de cajaneto = (R —dk — COM)(1 —t) + dk (2.15)

Donde, R son los ingresos anuales, COM son los costos de manufactura y t es la tasa de impuestos.
Finalmente se realiz6 el flujo de caja acumulativo sumando el valor i con el anterior (i-1). Al inicio
estos valores son negativos ya que representaron el dinero que se aporta al proyecto y a medida

gue se van acumulando los ingresos anuales los valores negativos desaparecen.
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3. Resultados y analisis

3.1 Resultados de los parametros calculados asociados al intercambiador de calor

Los célculos del disefio del reboiler se realizaron con el objetivo de dar solucion a la
problematica del desaprovechamiento de energia en la torre recuperadora y servir como una base
para la simulacion en Aspen Hysys y en EDR. Entre los primeros parametros calculados fueron,
el calor asociado al reboiler, el cual se determiné a partir del balance de energia realizado en el
proceso de destilacion y dio como resultado 4,694,620.03kJ/h, a partir de este valor se determiné
también las temperaturas de salida del intercambiador de calor y los flujos masicos, los

resultados de estos valores se muestran en la Tabla 7.

Tabla 6
Resultados de flujos y temperaturas de las corrientes de entrada y salida
Corriente Flujo (Kg/h) Temperatura °C
Flemaza in 2018.18 105
Flemaza out 2018.18 105
Vapor in 2044.66 115.5
Vapor out 2044.66 113.31
Qr 4.538x10° ki/h

Nota. La tabla muestra los valores de las corrientes involucradas en el reboiler.

Otro parametro importante para considerar es el coeficiente de transferencia de calor que,
en un principio se estimo, pero al final se calcul6 usando el modelo de fouling of heat transfer.
Este parametro es importante porque es el que indica cuanta cantidad de calor fluye a través del
material. Para corroborar que el calor de U fuera el correcto se determind el porcentaje de error
entres el supuesto y el calculado. Es valor fue aceptado al no presentar un porcentaje mayor al

30%.
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Tabla 7

Resultados del coeficiente de transferencia de calor

Supuesto Calculado
kJ/m?h°C kJ/m?h°C
Valores 5400 4098.78
Porcentaje de error 24%

Nota. La tabla muestra que el valor de U calculado se acepta porque el porcentaje de error es menor
al 30%.

Lo siguiente es determinar el area de transferencia de calor que permitié dimensionar el
tamafio del intercambiador de calor. Para obtener este parametro se realizé una iteracion
variando el valor del &rea mientras se calculaba la temperatura de salida del vapor. Estas
iteraciones se realizaron hasta que la temperatura estuviera dentro del rango maximo de
temperaturas, el cual se calcula restando las temperaturas de entrada de los fluidos. En la Figura
4 se muestra el comportamiento de la temperatura de la salida del vapor en funcion de area.

Figura 4

Influencia del &rea de transferencia de calor en la temperatura de salida del Vapor.
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Nota. La grafica muestra la tendencia asintética de la temperatura que muestra que a mayor

area existe cambios pequefios de temperatura.
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Estas iteraciones dieron como resultado unos cambios pequefios de temperatura a medida
que se acercaba a la temperatura de salida de la flemaza, sin embargo, el area seguia creciendo a
grandes pasos. Se realizo este analisis de sensibilidad, para encontrar un area de transferencia de
calor optima y no disefiar un intercambiador demasiado grande que llegue a incrementar
demasiado los costos, finalmente se determind el valor del area promedio correspondiente a las
temperaturas dentro del rango deseado. Los resultados se muestran en la Tabla 8.

Tabla 8

Resultados del area de transferencia de calor

Area, m?
Valor 115

Nota: El valor de area corresponde a una temperatura de 113.31 °C.

Se determinaron parametros geométricos de los tubos y la carcasa. El cliente pidi6 que el
equipo se disefiara usando acero inoxidable, el cual es buen material que evita la corrosion y
tiene una durabilidad alta. Ademas, se selecciond el diametro y la configuracién de los tubos y
junto con la cantidad de estos se determind el diametro de la coraza, segun la Figura 10 (Ver
Anexos).

Ademas, se procedi6 a calcular las caidas de presion del lado de los tubos y del lado de

carcasa. Los resultados se muestran en la Tabla 9 para los tubos y en la Tabla 10 para la carcasa.
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Tabla 9
Configuracion geométrica y caidas de presion del reboiler
Tubos

Diametro exterior (in) 1
Espaciamiento (in) 1.25

Longitud (m) 3.5

NuUmero de pasos 1

Numero de tubos 480

Caida de presion (kPa) 1.92

Nota: Se presentan datos relevantes como el nimero de tubos que permiten determinar el

tamarfio de la carcasa.

Tabla 10
Configuracién geométrica y caidas de presion del reboiler
Carcasa
Diametro exterior (in) 32
Espaciamiento ente 20.07

bafles (in)

NuUmero de bafles 4




51

NuUmero de pasos 1

Caida de presion (kPa) 0.114

Nota: El didmetro de la carcasa es funcion de la cantidad, diametro y espaciamiento entre
los tubos

3.2 Resultados de la simulacién del proceso de destilacion con la adaptacion del reboiler

En la figura 4 se muestra la simulacién del proceso actual de destilacién en Aspen Hysys
V14, esta simulacion permitié obtener una comprension detallada de como funciona el sistema
actualmente. A traves de la simulacion, fue posible obtener una vision precisa de como
interacttan los diferentes componentes de la operacion, como la caida de presion se ve reflejada
en cada etapa de la columna de destilacion. Esta simulacion ayudo a identificar las variables
criticas que afectan la eficiencia de la separacion, como la relacion de reflujo que dio un valor
3.200 lo que indica que por cada unidad de destilado que se extrae del tope de la columna, 3.2
unidades de liquido condensado son retornadas ala columna.

De esta manera quedaria la simulacion del caso base tal como se presenta en la Figura 5.

Figura 5

Diagrama de simulacion de la columna de recuperacion de alcohol
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Nota. La figura muestra el proceso actual de la torre recuperador hecho en Aspen Hysys v14.
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Se simuld también el proceso de destilacion considerando la adaptacion del reboiler, en la
Tabla 11, se muestran los resultados de la simulacion de la columna recuperadora de alcohol C-
640 de la sociedad destiladora y en la Figura 6 se muestra el sistema completo, donde la
corriente de alimentacion se refiere a la alimentacion de la torre de destilacion que ingresa en el
plato nimero 20, la corriente bosto se refiere al desperdicio o desecho que se obtiene del proceso
de destilacion, el cual es retirado por el fondo de la columna, la corriente destilado representa el
flujo mésico enriquecido del componente mas volatil. Los datos mostraron que la cantidad de
calor necesaria para el reboiler fue de 4.535x10° kJ/h, lo que fue un factor crucial para el
dimensionamiento posterior del equipo. Este valor representd la energia térmica requerida para la
vaporizacion en el reboiler, asegurando el mantenimiento de las condiciones de equilibrio y
separacion en la torre de destilacidon, el calor suministrado resulté suficiente para soportar el flujo
de flemaza total de 2026 kg/h que sera enviado a través del reboiler, cumpliendo con las
demandas del sistema.

En cuanto a las temperaturas de las corrientes, con esta simulacion previa se pudo
evidenciar que el fluido de entrada al reboiler presenté una temperatura de 106.8°C, mientras que
el vapor generado salio a 107.1 °C. Este incremento de temperatura controlado fue consistente
con el disefio del reboiler porque cumpli6 con lo necesario para cambiar el estado de la flemaza
de liquido a vapor, mientras se controld la temperatura de salida del vapor para que ingresara al
fondo de la torre sin alterar significativamente las condiciones de equilibrio térmico. Las
condiciones de operacion en la columna indicaron una operacion estable con una presion de 129
kPa en el fondo de la columna hasta 100 kPa en el tope.

Los resultados mostraron que las fracciones y valores del destilado se mantuvieron dentro

de los rangos esperados como se muestran en la Tabla 11, donde estan detalladas las
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especificaciones del proceso de destilacion actual, garantizando que no se afectara la pureza del

producto ni su cantidad.

En cuanto al destilado, se logr6 una fraccion masica de 92.53% de etanol y 7.47% H20,

lo que asegura un producto con alta pureza que cumple con los estandares de separacion

esperados, permitiendo una mejora en la eficiencia energética del proceso de destilacion

obteniendo los mejores resultados con el menor gasto energético posible y la adecuada

integracion del reboiler a la torre.

Tabla 11
Resultados de la simulacion del proceso de destilacion de alcohol con la adaptacion del
reboiler.

Corriente Unidades Alimentacién Destilado Bosto Flemaza  Boildup
Numero de 1 3 2 4 5
Corriente
Fraccion de 1 0 0 0 1
vapor
Temperatura °C 90 78.18 107.1 106.8 107.1
Presion kPa 101.3 101.3 129.7 128.7 129.7
Flujo masico kg/h 2643 1988 655 2026 2026
Flujo Molar kgmole/h 84.53 48.17 36.36 112.46 112.46
Densidad kg/m?® 1.049 941.9 763.7 942.10 0.73913
masica
Cp kJ/kg-°C 1.752 4.208 3.604 4.2075 2.1790

Fracciones masicas
Etanol 0.6960 0 0.9253 0 0
Agua 0.3040 1 0.0747 1 1
Flujo de calor
Reboiler kJ/h 4534908,54
Condensador kd/h 7904522,15
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Nota. Entre los datos mas relevantes estan las temperaturas de la flemaza, las cuales deben se

entran a una temperatura adecuada para no alterar el sistema de destilacion.

Figura 6

Simulacion del proceso de destilacion con adaptacion del reboiler

7 PC-640 3

Nota. El sistema simulado muestra el funcionamiento del sistema con la solucidn propuesta

de este proyecto.

3.3 Resultados de la Simulacién rigurosa del Reboiler

La simulacion del reboiler se realiz6 de forma rigurosa en Hysys V14 basada en un
sistema intercambiador de calor de tipo tubo carcaza identificado como IC-640, en este analisis,
las corrientes involucradas fueron definidas de la siguiente manera, la corriente 1 que ingresa al
reboiler desde la columna, esta identificado como Flemaza, mientras que la mezcla de vapor
generada, que retorna a la columna, se identifico como corriente 2. Por otro lado, el vapor de
agua utilizado como fuente de calor ingresa a la carcasa como corriente 3 y sale como corriente

4, como se muestra en la Figura 7.
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Figura 7

Simulacion rigurosa del reboiler en Aspen Hysys V14
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Nota. La simulacion rigurosa corrige inconsistencia en los datos que se le ingresan

haciendo que el equipo tengas las medidas y condiciones 6ptimas.

Uno de los resultados claves obtenidos, como se muestra en la Tabla 12, fue la
conversion de liquido en vapor lograda por el reboiler, alcanzando una fraccion de vapor de
0.8020 en la corriente de salida. Segun (Sadik KaKac et al., 1988) , la eficiencia de un reboiler
en el que existe cambio de fase esta estrechamente relacionada con la cantidad de vapor que es
capaz de generar a partir del liquido de su alimentacion, un desempefio cercano al 80% se
considera dptimo para este tipo de equipos, lo que demostré un desempefio eficiente del
intercambiador de calor disefiado.

En cuanto a los cambios de temperatura de 115 °C a 104.7°C, en las corrientes 3y 4
reflejan las condiciones del vapor en la entrada y salida de la coraza del intercambiador. Este
cambio de temperatura refleja la transferencia de calor sensible adicional al calor latente
necesario para la vaporizacion. En este tipo de intercambiadores de calor, el calor latente
predomina debido al cambio de fase, pero el aporte de calor sensible asegura que el fluido

alcance las condiciones ideales para la vaporizacion eficiente (Kern et al., 2019)
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En la corriente 4, el vapor sale a 104.7 °C, con una fraccion de vapor reducida a 0.2120.
Esto demuestra que la mayor parte del vapor ingresado se condensa en el proceso, sin embargo,
una fraccion de vapor del 21% permanece en la corriente 4 de salida, esta fraccion de vapor
remanente es aprovechable en la industria, ya que representa una oportunidad para optimizar el
uso de energia, esta corriente sera dirigida a un flash donde se separa la fase de vapor restante. El
vapor recuperado se reintroduce al proceso, especificamente a la torre de destilacion,
maximizando asi la eficiencia energética del sistema y reduciendo las pérdidas de calor. Este
enfoque permite un mejor aprovechamiento del vapor generado y contribuye a la sostenibilidad
operativa del proceso.

En cuanto a los coeficientes de pelicula el coeficiente del lado de la carcasa fue de
1690.66 BTU/hr-ft2-°F, mientras que en los tubos fue de 297.33 BTU/hr-ft2-°F estos valores
indican una transferencia de calor efectiva, considerando las propiedades térmicas de los fluidos
involucrados, cambios de estado y las condiciones de operacién en comparacion con los valores
sugeridos de coeficientes de pelicula para vapor y agua respectivamente en la Figura 9 (Ver
Anexos). Tedricamente, los coeficientes de pelicula son fundamentales para evaluar la
resistencia térmica en cada lado del reboiler, ya que estas resistencias son las que controlan la
tasa de transferencia de calor en el sistema. (Applied Process Design for Chemical &
Petrochemical Plants, 2001).

El coeficiente global de transferencia de calor U calculado fue de 4098.78 kJ/h-m2°C,
incorporando el factor de ensuciamiento, como lo establece (Sadik et al., 2012) en su formula de
correlaciones, enfocada en coeficientes de trasferencia de calor globales para reboilers verticales
Por otro lado, el resultado obtenido a partir de la simulacién para el mismo parametro fue de
4456 kJ/h-m2°C la consistencia entre ambos resultados refuerza la fiabilidad del modelo de

simulacion y asegura que este pueda ser utilizado como una herramienta predictiva confiable
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para el disefio y la optimizacién del proceso. Ademas, el hecho de que el coeficiente simulado
sea ligeramente mayor que el calculado se da debido a que el disefio propuesto del reboiler tiene
un margen adicional para manejar la transferencia térmica, debido a condiciones a la
configuracién optimizada en el modelo y su modelo termodinamico.

El area efectiva de transferencia de calor obtenido mediante el software de simulacion fue
de 98,36 m2, lo cual es consistente con el valor previamente calculado de 115 m? utilizando el
método LMTD, este factor es ampliamente reconocido en la ingenieria térmica como una
herramienta precisa para determinar el area de transferencia de calor, al considerar las
diferencias de temperatura a lo largo del intercambiador de manera logaritmica. Por otro lado, el
software de simulacion tiene en cuenta factores adicionales como las caracteristicas especificas
del flujo, las propiedades fisicas de los fluidos y las condiciones dindmicas del sistema. La
consistencia entre estos resultados, a pesar de las diferencias en los enfoques demuestra que el
modelo tedrico y el simulado convergen hacia una solucién técnica adecuada (Kern et al., 2019).

La caida de presion en el lado de la carcasa fue de 51,84 kPa, mientras que en los tubos
fue de 1,28 kPa. Segun la literatura, la caida de presion es un factor critico en el disefio de
termosifones, ya que influye en la circulacion natural del fluido y, por ende, en la estabilidad y el
rendimiento del sistema (Kern et al., 2019). Por otro lado, la caida de presion tiene una
importancia fundamental en el disefio del sistema, ya que también juega un papel critico en la
determinacion de la potencia requerida por la bomba utilizada para la recirculacion de la
alimentacion hacia los tubos, dado que en este caso se contemplé el disefio para el cliente con
una especificacion adicional de una recirculacion forzada, en donde la bomba debe compensar la
resistencia al flujo causada por la caida de presion a lo largo de todo el circuito, que incluye las

tuberias, el reboiler y los accesorios.



Tabla 12

Resultados obtenidos de la simulacién rigurosa del reboiler 1C-640
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Corriente Unidades 1 2 3 4
Datos generales
Fraccion de 0 0.8012 1 0.2120
vapor
Temperatura °C 105 106.8 1155 104.7
Presion kPa 129.7 128.4 171.2 119.4
Flujo mésico Kg/h 2026 2026 2045 2045
Densidad Kg/m? 943.7 0.9545 0.9139 3.220
masica

Rendimiento calculado del intercambiador
Carcasa Tubos
Coeficiente de kd/h-m2°C 34558,01 6078
pelicula
Caida de kPa 51.84 1.284
Presion
Parédmetros del intercambiador
Flujo de calor kJ/h 3647941,2
Coeficiente de kd/h-mz°C 4456,37
transferencia
de calor
global U
Area m?2 98.36
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3.4 Resultados del EDR

La hoja de especificaciones en la Figura 10 (Ver Anexos) se muestran los resultados
obtenidos por el EDR, lo cual permitio validar y optimizar el disefio del reboiler, se eligio en
primer lugar el acero inoxidable 304 identificado como SS 304, como material principal para la
construccion del intercambiador, este material fue seleccionado debido a sus propiedades
sobresalientes, como su alta resistencia a la corrosién en ambientes himedos y su estabilidad
térmica, ademas el cliente expresé desde el inicio del proyecto la necesidad de un acero
inoxidable que garantizara durabilidad y eficiencia en condiciones de operacion exigentes, lo
cual fue perfectamente cubierto por las caracteristicas del SS 304.

El uso del EDR fue clave para mejorar el disefio del reboiler, esta tecnologia permitié un
analisis detallado de todos los pardmetros criticos, como las temperaturas de entrada y salida, la
presidn de operacion, el flujo masico y las caracteristicas térmicas. Gracias a esto, se logré un
disefio optimizado que no solo cumpli6 con los requisitos técnicos, sino que también garantiz6
una transferencia de calor eficiente al incorporar factores como el ensuciamiento y las caidas de
presion esperadas.

Ademas, el EDR brindd herramientas precisas para evaluar el disefio del reboiler desde el
punto de vista econdmico. El costo final del equipo el cual se traduce en aproximadamente
$51000, y fue calculado considerando el material seleccionado, el tamafio del equipo, el de
transferencia requerida 98 m?, el nimero de tubos necesarios el cual fue de 480 en total y las
especificaciones de disefio relacionadas con la presion y la temperatura de operacion. Este
enfoque permitio estimar un costo competitivo que se aline6 con el presupuesto del cliente,
mientras se garantizé la calidad del equipo y su conformidad con estandares internacionales,

como los establecidos por ASME.



60

Ademas, en la Tabla 13 se realiz6 una comparativa de los parametros calculados versus

los arrojados por la simulacion con el fin de verificar de analizar las mejoras realizadas por la

simulacion.

Tabla 13

Comparativa de parametros del reboiler calculos y simulados.

Calculado Simulado

Coeficiente de transferencia de calor, U [kd/m?C] 4098.17 4456.37
Area de transferencia de calor, As [m?] 115 98.36
Temperatura de salida del vapor, Th,o [C] 113.31 104.7
Temperatura de salida de la flemaza, Tc¢, 0 [C] 105.5 106.8
Flujo masico del vapor, mn[kg/h] 2028.18 2026
Flujo masico de la flemaza, mc [kg/h] 2044.66 2045
Diametro de Tubos [in] 1 1
Diametro de Carcasa [in] 32 32
Espacios entre tubos [in] 1.25 1.25
Cantidad de tubos 480 480
Cantidad de deflectores 4 4
Longitud de tubos [m] 3.5 3
Caida de presién dentro de los tubos [kPa] 1.92 1.284
Caida de presion dentro de la carcasa [kPa] 0.114 51.84
Material SS 304 SS 304
Costo Total [$] 58000 51000

Nota. La comparativa muestra que existe una mejor transferencia de calor con los datos

simulados y un costo menor del equipo.
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La comparativa muestra que los datos calculados bajo la consideracion de que se esta
produciendo Gnicamente un cambio de fase en los tubos, no refleja lo que realmente sucede
dentro del reboiler, ya que se sabe que lo que saldra es una mezcla liquido-vapor por la
diferencia de temperaturas que muestra la simulacién. Ademas, el valor del coeficiente de
transferencia de calor calculado es menor al simulado, esto puede deberse a que el modelo usado
no se adapte perfectamente a las condiciones del equipo disefiado.

También, se puede notar que la temperatura de salida de la simulacién es mucho menor a
la calculada, lo que mostraria la influencia del coeficiente de transferencia calor. Al ser mayor el
valor simulado, se tuvo una mejor transferencia de calor y por ende, una menor temperatura.

Es importante considerar que los valores calculados sirvieron como base para la
simulacion y Aspen Hysys y EDR ajustaron los valores necesarios al considerar correlaciones
precisas para el sistema.

Finalmente, el sistema completo con la implementacidn del reboiler se muestra en la

Figura 8.



Figura 8

Diagrama del sistema de destilacion con la implementacion del reboiler
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3.5 Razdn de consumo de vapor

El anélisis de la eficiencia energética fue determinado a partir de un indicador de razon de
consumo de vapor donde se muestra que el proceso actual con la adaptacion del reboiler en el
sistema de destilacion, para producir la misma cantidad de destilado, el sistema utiliza menos
vapor, evidenciando una mejora significativa en la eficiencia energética. En la tabla 14, se

muestra la comparativa del uso vapor del sistema actual versus el sistema con la implementacion

del reboiler.
Tabla 14
Resultados de la razon de consumo de vapor
Sin reboiler Con reboiler
1.77 kg vapor/kg destilado 1.03 kg vapor/ kg destilado

Nota. Este andlisis muestra que se esta reduciendo el consumo de vapor en un 42%

Por lo tanto, para producir la misma cantidad de destilado fue necesario aproximadamente
dos tercios de la cantidad de vapor actual, es decir, se necesitaron 1000kg/h menos para conseguir

el mismo resultado con el uso del intercambiador de calor.

3.6 Resultados del analisis de costos

Los anélisis de costos son una herramienta para evaluar la viabilidad de la implementacién
del reboiler, donde se analiza la inversion a lo largo del tiempo de vida del proyecto, los costos de
manufactura, la depreciacion y los ingresos por la mejora o implementacion del proyecto.

Para realizar el flujo de caja primero se definieron todos los parametros relacionados, los

cuales se muestran en la Tabla 14.
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Tabla 15
Datos iniciales para el flujo de caja
Valores

Costo del Terreno $0
Capital de inversion $50,948.00
Capital de trabajo $7,642.20
Costos de manufactura $ 45,898.39
Valor de salvamento $5,094.80
Ganancias anuales $ 152994.64
Depreciacion lineal (%0) 10
Tasa de impuesto (%) 25
Tiempo de vida del proyecto (afios) 12

Nota: Los componentes que son considerados con un valor de $ 0, indican que ya estan a
disposicion del cliente y no necesitan ser considerados en el flujo de caja.

Los valores de la Tabla 15, corresponden a estimaciones realizadas a partir del reboiler que
se esta disefiando. Por lo que, los valores de capital de trabajo y salvamento son porciones del
costo del reboiler y los valores de tasa de impuestos y el valor de depreciacion se consideraron de
aquella forma por normas legales del pais. Los ahorros anuales se calcularon en funcion de
informacidn provista por el cliente. Con esos datos se logré calcular el ahorro que genera poder
reutilizar el vapor en forma de condensado. Esta recuperacion hace que se necesite menos uso de
la calderay por ende, menos agua que ablandar ahorrando en combustible y en reactivos. Ademas,
del ahorro monetario también ve beneficiado el medio ambiente, ya que, al usar menos la caldera
se necesitara menos combustible lo que llevaria a una reduccién considerable de las emisiones de

COa..
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Tabla 16
Ganancia debida al ahorro en energia
Menor consumo de bunker ($) 52962.68
Menor tratamiento del agua (%) 95989.17
Total ahorro anual ($) 152994.64
Menor emision de CO2 (kg CO2/afio) 179555.03

Nota: El ablandamiento del agua requiere de un proceso de intercambio idénico, el cual
requiere gastos en reactivos y gasto en mantener el proceso.

Finalmente, se realizd el analisis de flujo de caja calculando los valores necesarios para
obtener los resultados.

Figura 9

Flujo de caja para el disefio e implementacién del reboiler

$800.000,00 Flujo de Caja

$700.000,00
$673.931,77

$600.000,00
$559.185,80
$500.000,00
$400.000,00
$300.000,00
$200.000,00

$100.000,00 $120.493,31
$(50.948,00) $59.525,1Q

$- $-
1 4
$(100.000,00) $(58.590,20) $(169,40)

Nota: Las barras corresponden a la cantidad de dinero y en funcion de si estan debajo o

encima del eje horizontal, denotan inversion o ganancia.
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La gréafica muestra que las ganancias superan con facilidad lo ya calculado y la inversion
se recupero a los cuatro afios del inicio del proyecto. Se muestra una tendencia ascendente después
del tercer afio de la implementacién, mostrando que los ingresos proyectados por los beneficios
del proyecto empiezan a superar los gastos generando una recuperacion de la inversion y ganancias
para la empresa.

El anlisis econdmico muestra que con una inversion de aproximadamente $60 mil dolares
se puede generar un ahorro de mas de $150 mil dolares gracias a la disminucién en vapor que

conlleva a disminuir combustible y tratamiento al agua.
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4.1 Conclusiones y recomendaciones

4.1.1 Conclusiones

Se llevé a cabo un analisis integral del proceso mediante un balance de energia, lo que
permitié determinar la carga térmica del reboiler, estimada en 4.538 x 10° kJ/h. A través
del método LMTD y un andlisis de sensibilidad se evaluaron distintas areas de
transferencia de calor y sus efectos en las temperaturas de salida del vapor, logrando
calcular un area 6ptima de 115 m2 para el intercambiador, se consider6 un coeficiente
global de transferencia de calor de 5400 kJ/m2°C acorde con valores recomendados en la
literatura. Ademas, se estimaron pardmetros geomeétricos clave, como el nimero de tubos
que fueron 480, con un didmetro de 1 pulgada y un diametro de la carcasa de 32
pulgadas. Finalmente, se calcularon las caidas de presion tanto en los tubos como en la
carcasa, asegurando que las condiciones operativas y de disefio cumplieran con los
requerimientos energéticos del sistema.

Mediante la simulacion en Aspen HYSY'S V14, se determin6 que el requerimiento
energético del reboiler fue de 4.535x10°¢ kJ/h y un area de transferencia de calor simulada
de 98 m?, estableciendo las condiciones operativas necesarias para simular un sistema de
intercambio de calor eficiente. El disefio propuesto garantiz6 condiciones estables de
operacion, con una caida de presion controlada de 1.92 kPa en los tubos y 0.114 kPa en la
carcasa, asegurando una transferencia de calor efectiva y una circulacion adecuada. El
dimensionamiento del reboiler, realizado mediante el software EDR, permiti6 validar la
eficiencia del disefio simulada y la que se calculd previamente, permitiendo estimar un
costo de inversion capital de $51,000 y $58000 respectivamente para cada caso,
demostrando la viabilidad técnica y econémica del sistema propuesto. Estos valores

reflejan el balance entre el material seleccionado, SS304 las dimensiones calculadas y las
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especificaciones técnicas del equipo, asegurando que cumpla con los requerimientos
térmicos y mecanicos del proceso, al tiempo que se mantiene dentro de un rango
econémico competitivo.

El analisis econdmico del sistema propuesto mostré un ahorro anual total de $152,994.64,
compuesto por $52,962.68 asociados al menor consumo de bunker y $95,989.17 por la
reduccion en el tratamiento de agua. Se determino ademas que el vapor requerido para el
reboiler propuesto fue de 2054 kg/h, lo que representa una reduccion frente al proceso
actual, que utiliza 3514 kg/h, logrando una mejora del 41.8% en la eficiencia energética
del proceso, este valor se obtuvo al comparar el consumo de vapor antes y después de la
adaptacion del reboiler utilizando la Razon de Consumo de Vapor, se disminuyo la
relacion de 1.77 kg vapor/kg destilado a 1.03 kg vapor/kg destilado, manteniendo
constante el flujo de destilado producido. Ademas, esta mejora contribuyd a la
disminucién de 179,555.03 kg de emisiones de COz, lo cual representa un impacto

ambiental positivo al reducir la huella de carbono del proceso.

4.1.2 Recomendaciones

Tras culminar lo planificado en la propuesta y analizar los resultados obtenidos, se identificaron

oportunidades de mejora y aspectos adicionales que pueden ser explorados para maximizar la

eficiencia y sostenibilidad del proceso. A continuacion, se presentan las recomendaciones

primordiales que buscan ampliar el alcance del trabajo realizado y abordar elementos que

podrian complementarse en estudios futuros:

Estudiar la viabilidad de integrar tecnologias complementarias, como sistemas de
recuperacion de calor adicionales en areas especificas del proceso, con el objetivo de

maximizar la eficiencia energética global de la planta. Por ejemplo, la fraccién de vapor
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restante 20% que sale del reboiler ain en estado gaseoso puede ser aprovechada mediante
un tanque flash. Esta tecnologia permite separar la fase de vapor remanente, la cual
podria ser redirigida al proceso de destilacion como fuente de energia para etapas
intermedias o finales, evitando pérdidas térmicas y maximizando el uso del vapor
generado, esta estrategia no solo incrementaria el rendimiento energético del sistema,
sino que también reduciria el consumo de vapor fresco, contribuyendo a una operacion
mas sostenible y rentable.

Explorar el uso eficiente del condensado que sale del intercambiador, ya que este fluido
todavia contiene una cantidad significativa de energia térmica que puede ser recuperada.
Este condensado puede ser empleado en otros procesos industriales que requieran una
elevacion de temperatura, como precalentadores de agua o fluidos de alimentacion en
otras areas de la planta. Aunque el impacto térmico de esta corriente pueda ser menor
comparado con el vapor, su reutilizacion aporta valor energético adicional y reduce la
carga térmica en los sistemas auxiliares, contribuyendo asi a una mayor sostenibilidad
operativa.

Se recomienda analizar la implementacion de un sistema de intercambio de calor para
precalentar la alimentacion de la torre de destilacion utilizando el calor residual del
condensado o del vapor no condensado, esta estrategia permitiria reducir la carga térmica
del reboiler, ya que parte del calentamiento necesario seria realizado antes de ingresar a
la torre. Este enfoque no solo disminuiria el consumo energético del reboiler, sino que
también mejoraria la eficiencia del proceso de separacién, optimizando las condiciones

térmicas iniciales de la mezcla y maximizando el rendimiento general de la planta.
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Figura 10

Resumen de los pasos de los diferentes métodos de disefio

Paso1
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del intercambiador

Paso 14

‘.'Puede optimizarse

Estimar el coeficiente
de transferencia de
calor del lado del tubo

Vg

el Disefio y reducir
costos ?

Aceptar el disefio

Nota: La figura muestra el diagrama de flujo para calcular los parametros del

intercambiador de calor. Fuente: Reyes, Moya, Cruz, Donéstevez & Velazquez (2014).



Figura 11

Disposicién de los tubos en cambiadores de carcasa y tubo. Arreglo cuadrado.

Table AT.9 Tube-Sheet Layouts (Tube Counts) on Square Pitch.

% in. OD tubes on 1-in. square pitch 1 in. OD tubes on 1%-in. square pitch
Shell Shell
10, in. 1-P 2-P 4-P 6-P &P 11, im. 1-P 2-P 4-P 6-F 8-P
8 32 26 20 20 & 21 16 14
10 52 52 40 36 10 32 32 16 24
12 81 76 68 68 i) 12 48 45 40 38 36
13 a 97 0 B2 Fi:] 70 13 1 61 56 52 48 44
15 W 137 124 116 108 108 15 Y 81 76 68 68 64
7 W 177 166 158 150 142 17 Y 112 112 96 90 82
19 A 124 220 204 192 188 19 la 138 132 128 122 116
21 M 277 270 246 240 134 21 Y 177 166 158 152 148
23 A 341 324 308 302 292 23 Y 213 208 192 184 184
15 413 394 370 356 36 15 260 252 238 226 222
27 481 460 432 420 408 27 300 288 278 268 260
28 553 526 480 468 456 19 341 326 300 294 286
31 657 640 GO0 580 560 31 406 398 380 368 358
33 749 718 688 676 648 33 465 460 432 420 414
35 845 B24 TEO L T48 35 522 518 488 454 472
37 934 914 886 Bb6 838 7 596 574 562 544 532
39 1049 1024 982 968 948 39 665 644 624 612 600
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Nota. La figura muestra los valores de distancia entre tubos en funcién de su diametro interno.

Fuente: (Kern et al., 2019)
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Figura 12

Coeficiente aproximado de pelicula

Table 10-19
Approximate Film Coefficients, h; or h,

Film Coefficient,
Biu/hr. (£t*)(°F)
No Change of Phase
Water S00-2000
Gases 3-50
Organic solvents 60=-500
Qils 10-120
Condensing
Steam 1000-3000
Organic solvents 150-500
Light oils 200-400
Heavy oils (vacuum) 2050
Ammonia 500=1000
Evaporation
Water B00-2000
Organic solvents 100-300
Ammonia 200400
Light oils 150-300
Heavy oils 10-50

Used by permission: Pfaudler, Inc., Bul. 8B 95-500-1 ©1984.

Nota. La figura muestra los coeficientes aproximados de pelicula aproximados para distintos
fluidos en funcion de su estado termodindmico. Fuentes: (Applied Process Design for Chemical &

Petrochemical Plants, 2001)



Figura 13

Proforma del Reboiler, obtenido con EDR

Heat Exchanger Specification Sheet

Company: Sodedad destiladora de Alcoholes 5.8,

Location: Marceline Maridueria

Service of Unit: Reboiler vertical de recirculacidn para torre de destilacion de alcohol

‘Dur Reference: INGE-2T704

Your Reference: CLIENT-640
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I |dHEas an sig

T - | Shell cover
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A4 | Tubesheet-stationary

Sh 0 - ||& Saf v ||@

lubesheet-toating
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55 ] Weightyzhell
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Eundle

26| Remarks

El disefio cumple con los estandares de transferencia de calor recomendados por ASKE.

57 |Incluve factar de ensudamients en &l caleuls del coeficiente alobal de transferencia de calar

S8 |El equipo ests disefiado para maneiar una mezcla etanel-agua con condidiones variables de flujo.
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