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Resumen

El objetivo del presente trabajo es el estudio de diferentes catalizadores 6xido-
metalicos en la produccién de etileno a partir de etanol.

Las pruebas de reaccion catalitica de la deshidratacion de etanol a etileno se
llevan a cabo en un reactor de 800 cm® a presién atmosférica. Se alimentan 100
ml de etanol 96% al evaporador, donde es vaporizado y es transmitido hacia el
reactor. La temperatura de reaccion en el interior del reactor esta controlada en el
rango de 300 - 400°C. El producto liquido (etanol + agua) se condensa utilizando
agua como medio de enfriamiento a 15°C, una vez medida la cantidad de producto
liquido, se determina la conversion de etanol mediante el analisis del indice de
refraccion.

La preparacion de los catalizadores consiste principalmente en una reaccion entre
una solucion acuosa de nitratos de metales (oxidantes) y urea (combustible).

El soporte consiste en una lana mixta de alumina (Al,O3) y silice (SiO;) con
pequefos contenidos de zirconia y titania, sobre el cual se deposita el componente
activo (metal) de manera homogénea.

La técnica de difraccion de rayos X permitié identificar las fases presentes en los
catalizadores. Se observé una estructura donde el porcentaje cristalino es mucho
mas alto para MgO respecto al CuO. Lo que se ve reflejado en peaks mas
definidos de mayor absorvancia relativa.

Se realizaron tres experiencias en el laboratorio. El objetivo de las dos primeras
era establecer el catalizador con mayor conversion de etanol y la cantidad de
masa de catalizador en el reactor. El objetivo de la tercera experiencia era
determinar la temperatura de reaccién Optima, con el catalizador con mayor
desempeno en las experiencias anteriores.

En estas pruebas se observé que hay una mejor conversion con MgO puro en
comparacion con las mezclas y CuO puro.Obteniendose con MgO una conversion
de 85% a una temperatura de 350°C

La disminucion de la conversion al aumentar la temperatura desde los 350°C se

explica por que al aumentar la temperatura se produce la reaccion de hidratacion
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del etileno antes formado o debido a que aumenta la diferencia de temperatura
entre el gas y la particula, aumentando los limites difusivos externos.

Luego de establecer el catalizador éptimo y sus parametros de operacion fue
necesario realizar un estudio de mercado para establecer la capacidad de la
planta.La capacidad de la planta establecida es de 25.500 toneladas de etileno al
afo.

El proceso como concepto, y, posteriormente disefio, parte de un punto muy
especifico: la reaccién de deshidratacion del etanol para la obtencion del producto
deseado, etileno.

En cuanto a la evaluacién econémica del proyecto, La planta estara ubicada en la
bahia de San Vicente, parque petroquimico de Concepcion.

La planta es factible econbmicamente para una vida util de 10 afios, con una
Inversion Total US$ 8.884.473 financiada en un 70% capital prestado con un T.I.R.
de 16,4% y un V.A.N de US$ 773.420.

Finalizando, es importante recalcar que el proceso utilizado en el presente estudio
representa una alternativa a los tradicionales métodos de obtencidn de etileno en
procesos de refinaciéon de petrdleo, otorgando asi, un valor agregado al etanol

producido a partir de medios agricolas.

Escuela de Ingenieria Quimica 3
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



INDICE

CAPITULO I. INTRODUGCCION. ...t 8
I I [ aY (o Yo [WTelel (o] I CT=Y g T=T = | O 8
1.2.- Justificacion del Trab@jo ...t se e nae s 9
1.31- ODJELIVOS ..ottt b bR Rt bRt b Rt E e n e 12

1.3.1.- ODJELIVO GENETAL ......ceiiiiiieiee bbbt nesre e 12
1.3.2.- ODbjetivOs ESPECITICOS ....c.eiiieiiitirecirte bbb 12
L Y = T oo N I =Y 4 o o 13
I B AN o (=Yo7 Yo = g (= 13
L = 1 = 1= 1= 15
1.4.2.1.- Aspectos Fundamentales de la Catalisis y los Catalizadores..........c.ccocevercvrerinnnen. 15
1.4.2.2.- CatalisisS HOMOGENEA ........cccciiiiiriiieeree ettt 18
1.4.2.3.- CatalisisS HEtErOgENEA.......c.coiiiiieiee e 19
1.4.2.3.- Deshidratacién Catalitica de Etanol para la Obtencion de Etileno...............c.cc....... 23
I T S U= Y= Vo1 (0] (=T TSR 25
1.4.3.1.- Determinacion de la Velocidad de ReacCion............ccceevveeeeeeiieeceee e 25
1.4.3.2.- Factores que Modifican la Velocidad de Reaccion...........ccccocveveinineinenncsenen 26
1.4.3.3.- Consideraciones de Disefio de Reactores QUImICOS..........ccccevcveveveeiciieccee e 28
1.4.3.4.- Transferencia de Calor en Lechos de Relleno. .........ccccevuveveeiiiicccec e 30

CAPITULO II. ASPECTOS GENERALES ..., 33

P2 Y =Y (=Y = o 10 0 T TR =1 =1 o) SRR 33
D I o e oo (Yo £= To [T o £ (7= SRR 33
2.1.2- Propiedades QUIMICAS .......cceiiieieriee sttt sttt st sresne e e e e eeseesre e e 33
2.1.3.- ReacCiones del BtaNO .........oooueiiiiee ettt ettt e s e st e e e aa e s s st e e e s ebeee s 34

L |V, =Y (oo [oY-To [T @] o] =1 o3 o o [ 36

P T U LYo T3 o 1= = 7= T o T 37

A oY (8o (o Tl =i 1111 o Lo TN 38
2.4.1- Propiedades FiSICOQUIMICAS ......cccccueieeiieiiecie e see et ete e s e s ste e sae e s e sneesse e teeneeenaesneens 38

2.5.- Aplicaciones y Productos Principales y Secundarios del Etileno ...........ccccocvvevvcniennccnennnnn 40

CAPITULO 1ll. PARTE EXPERIMENTAL ..o 44
G TR I [0 oY [ To 3o o 44
3.2.- DescripCion de 10S EQUIPOS .......ciiriiiiiciciee st te s et e et sne e ese e e sneneenne e 45

3.2.1.- Matraz de tres bocas (VaporizacCion). ........ccccueierereriesesesesieeeseese s see e e 46
BT (=Y T (o] 46
TR Tl 07011 [0 [=Y o 157= 1o [0 SF R 48

3.3.- Preparacion del CataliZador ... st sne e 49
B TS T I [0 1 (o Yo [UToTo] (o] o N 49
T I o] o To ] 1 (=Y TSSO 49
TR TG T O r= 1 124= T Lo | cF TSR 50

3.4.- Caracterizacion de 10S CataliZaAdOres .........cceivuiiicieiiiecee et 53

3.5.- Procedimiento EXPerimental ... 55

B T TR b o7 1Y T = S 56
B TG Tt O b o 1Y 1= o = T AN K S 56

3.6.1.1.- Conclusiones EXPeriencia NOT .........ccoeiicieiiie s snea 56
Escuela de Ingenieria Quimica 4

Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



3.6.2.- EXPEHIENCIA NO2.....oiie et bbb b bt s a ettt e b e 57

3.6.2.1.- Conclusiones EXperiencial NO2 ...t s 58
3.6.3.- EXPEIENCIa NO3.... .ot bbb b bttt be e e 58
3.6.3.1.- Conclusiones Experiencia N3 ... s 59
CAPITULO IV: PROCESO PRODUCTIVO ...oeiieeeeeeee e 60
T I [0 (0o [ o7 1 (0] o [N 60
4.2.- Materia Prima y Producto Terminado ..........coeoeiiiiiiniieeseeesee e 60
4.2.1.- Materia Prima: E1An0l O6%0........uevi ittt ettt st srn s re s 60
4.2.2.- Producto terminado: Etileno Grado Polimero..........cccovveeeeiieeccec et 60
4.3.- Capacidad y Requerimientos de Materia Prima.........c.cccoeoviiiininininceeee e 61
4.3.1.- Determinacioén de la Capacidad del ProCeso ... 61
4.3.2.- Requerimientos de Materia Prima..........cociiiriiiincneee e 63

v R el B 1Yty oYed (o g I e [T I (o T2 LS 65
4.4.1.- Vaporizacion del ELANO0I ... nne s 65
4.4.2.- Sobrecalentamiento del EtanOl ..o 65
4.4 .3.- Reaccion de Deshidratacion CatalitiCa..........cccovuvieeiiiiiccei e 65
4.4.4.- Recuperacion de CalOr .........cccoueieieiiiieie e etesees et re e tesre e besresne e e enaesrestesresnens 66
4.4.5.- Enfriamiento por Contacto DIr€CO .........oiiiiiiiieee e 66
R ST O7o) 0 ] o] {1 (o] o H SRR RPN 66
4.4.7 .- Eliminacion de CO,: Lavado CAUSHICO........ccicieiieiie ettt 67
4.4.8.- SECAAO EI GAS....c.ecuiitiieiiitiie ettt et b e neeaenre e 67
4.4.9.- Sistema de DESHIACION. .......eee ettt e et e et e e e st e e e s e sba e e s sereeeeserene s 67
4.5.- Especificaciones de [0S EQUIPOS .....cccociriiiiiniiecieseese sttt ne e e sne e sne e 70
4.5.1.- Vaporizador de ELANOL...........ccoeeeeiiicie e 70
4.5.2.- Sobrecalentador de EtanOl............ccooiiiiiiieiecie ettt 71
R T S U= T= T (o] g OF= 1 ¢= 111! S 71
4.5.4 .- Recuperacion de Calor: Precalentador ... snens 72
4.5.5.- Torres de ENfriamiEntO..........oooeeeeiiiiiie ettt e s et e s san e s s aaeee s 72
SN ST O70) 0 4] o] £ ==Y ] USSR 73
4.5.7.- Torre de Lavado CAUSLICO .........eeeiiiiiie ettt sttt e ettt s e e e s s aba e s s e sbae e s sareesssabene s 73
T S T o § (=R o (SIS 1= o= [ [0 N TSR 74

E SIS I o g (= X0 [ B I==1 11 =13 o] o TSR 74
CAPITULO V: EVALUACION ECONOMICA ........cccooovvmormriiinnneiisnencisneneesneeee 75
LS TR I 0] yoTo [ TeTor (o] o 1P 75
SV [0 \VZ=T =110 T o] = ST 77
5.2.1.- CaPital FiJO ..coueeeeiieeeeeees e et 77
LIV Tt I 07011 (o F- 3 B [ (=T (o 1= 77

LIV BV 0711 (o L3N [ Lo [T =Yoo 1= TR 81
5.2.1.3.- Capital FiJO .o 82
LI A A 0= o] = 1o [T I = o -] [ 1S 82
5.2.3.- Costo PUESA BN IMAICA .......c.oecueecieeceeceee ettt s be et e abeeaaesnee s 82
I e [ V=T =] (o o TRl o) ¢= | R 83

Lo R = 1= Yo 1= (o1 1Y o LU = | A 84
5.3.1.- Ganancias Totales POr VENLA. .......cccce ittt s 84
LSS IZ 070151 (o T o) =1 I o (=) I = fo Yo [1 T3 (o TR 85
5.3.2.1.- CoStoS d€ FabriCACION ........eeeiieie ettt et 85
5.3.2.2.- Gastos Generales de |a EMPresa ...t 89

LI TR Tl € 1= 1= (o Tl i [ T= 1 g o1 =T (0 1= TR 91
LS I S 070153 (o o) = | I e [ I = (0 Yo [1 L1 (o 1O 93
Escuela de Ingenieria Quimica 5

Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



I o 0] To I o [ O - TSRS U PR SUR PRSP 94

LR 3 B o) o T [U oo o ) o [P 94
5.4.1.1.- Calculo del FIUJO d& Caja......ccceveiriiriiriiieesie et 94
5.4.1.2.- CAICUIO eI V.AIN. ..ottt e b e s et s renen 95
5.4.1.3.- CAICUIO el T.LR. ceiiieee et et b b n s 96

L o 1] T Yo [ 0 - S 97

5.5.- Analisis de SenSIbIliIdad ...t s 99

5.5.1.- Sensibilidad con Respecto al Porcentaje de Financiamiento ..........cccccecveveeevcicievenen, 100
5.5.1.1.- % Financiamiento V/S T.LLR. ... e 100
5.5.1.2.- % Financiamiento V/S V.AN ...t s 101
5.5.1.3.- Conclusion Respecto al Financiamiento ............cccoeveveeierecie e e 102

5.5.2.- Sensibilidad con Respecto al Costo del Etanol.............cocooroiiiiiniiinnineeee e 103
5.5.2.1.- Costo del Etanol V/S T.LR. ... e 103
5.5.2.2.- Costo del Etanol V/S V. AIN. ... s 104
5.5.2.3.- Conclusiones Respecto al Costo Etanol............cccocevvvieeveneveneneceeeeee e 105

5.5.3.- Sensibilidad con Respecto al Costo del Catalizador..........ccceceveniniieninieeeeee e, 106
5.5.3.1.- Costo del Catalizador v/S T.LR. ... 106
5.5.3.2.- Costo del Catalizador VIS V. AIN. ..o 107
5.5.3.3.- Conclusiones con Respecto al Costo del Catalizador ............cccceovvveencecceiecennn, 108

5.5.4.- Sensibilidad con Respecto al Costo del Etileno..........cccocveeevecievicie e, 109
5.5.4.1.- Costo del EtIleno V/S T.LR. ...t e 109
5.5.4.2.- Costo del EtIleno VIS VAN, ... e 110
5.5.4.3.- Conclusiones con Respecto al Costo del Catalizador ...........cccccceevveieicnieeceenee, 110

CAPITULO VI: DISCUSIONES Y CONCLUCIONES .......ccooiiiiicieeeeeeeeeee, 111

6.1.- DiSCUSIONES Y CONCIUSIONES. ...cueeueeeiie ittt e e e srenresrennens 111
BIbDlOGrafia ... e 121
Anexo 1: Calculos Preparaciéon del Catalizador ..............coooeiiiiiiiiieiieeeeee. 125
Anexo 2: Calculos Parte Experimental ............ccooooviiiiiiiiiiiiiiceceeeeeee, 134

Anexo 3: Determinacion de la Capacidad y Requerimientos de Materia Prima .. 144

Anexo 4: Calculo del Vaporizador .............oeiiieiie e 149
Anexo 5: Calculo del Sobrecalentador ... 168
Anexo 6: Calculo del REACHON..........eiiiiiiiiii e 178
Anexo 7: Calculo del Precalentador ..............ooooviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeee 187
Anexo 8: Calculo de las Torres de Enfriamiento ..o, 193
Anexo 9: Calculo del COMPIESOr....... .o 210
Anexo 10: Calculo de la Torre de Lavado CAuStiCO .........ccevvveeeiiiiiiiiiiiiiieeeeeen 216
Anexo 11: Calculo de Torre de Secado............ceevvviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeee 222

Escuela de Ingenieria Quimica 6

Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



Anexo 12: Calculo del Sistema de Destilacion .........cooue oo, 226

Anexo 13: Calculo de EQUIPO AUXIlIAr .......cooeeiiiiiieie e 242
Anexo 14: Evaluacion ECONOMICA ............uiiiiiieiiieeeee e 245
Escuela de Ingenieria Quimica 7

Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



CAPITULO I. INTRODUCCION

1.1.- Introduccion General

El etileno es una materia prima importante en la industria quimica ya que se
utiliza para la obtencion de gran variedad de compuestos esenciales para la vida
moderna. El etileno es el producto basico de partida para cerca del 30% de los
productos petroquimicos, hecho que lo convierte en una de las sustancias mas
importantes de la quimica organica industrial.

Entre sus usos variados y altamente difundidos se pueden nombrar la
produccion de acetato de etilo, su empleo como anestésico y madurador de frutas
a gran escala, todo esto sin olvidar su fundamental proceso de polimerizacion,
mismo que genera el altamente empleado polietileno.

Este producto se genera en los paises desarrollados por medio de procesos
de refinamiento en su evolucionada industria petroquimica, siendo este
actualmente el método de mayor difusidn para su obtencion.

Debido al alto costo de produccién, al alto consumo de energia y que las
reservas de petroleo son cada vez menores, es de gran interés las rutas
alternativas para la produccién de etileno como lo es la deshidratacion catalitica
del etanol.

Para reacciones cataliticas el desarrollo de un catalizador eficaz es la base
y paso fundamental en el proceso. Con el fin de cumplir con el proceso de
intensificacion de la deshidratacion catalitica de etanol a etileno, y por lo tanto
aumentar los beneficios econdmicos y la competencia de este proceso sobre el de
la industria petroquimica, es primordial que deban desarrollarse, tanto
catalizadores de alta conversidén y selectividad como el disefio novedoso de

reactores.
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Es, por lo mencionado anteriormente, que el objetivo del presente trabajo es
el estudio de diferentes tipos de catalizadores para la produccion de etileno, de tal
forma de encontrar un catalizador optimo para el posterior disefio de una planta de
produccion de etileno a partir del etanol, estableciendo la capacidad productiva,

requerimientos energéticos y sus beneficios econdmicos.

1.2.- Justificacion del Trabajo
No se puede negar la rotunda relevancia del etileno en la industria quimica
mundial. Uno de los usos del etileno con mayor difusion reside en el campo en la

industria de los polimeros.

La demanda global de etileno crecera a un ritmo del 4,8% anual durante los
proximos diez afios y después bajara a 3,7% anual, segun la consultora CMAI
(Chemical Market Associates, 1997). En los ultimos quince afos, la demanda
global de etileno casi se ha duplicado. En el afio 2015, Europa consumira 25
MT/afo y requerira 6 MT/ano adicionales.

La demanda actual de etileno en el mundo es de unas 75 MT y en el 2015
sera de 160 MT. La demanda de propileno crecera aun mas deprisa, debido al
consumo de polipropileno. Se estima que la demanda mundial de propileno en el
ano 2015 sera de 90 MT frente a las 39 MT actuales.

La empresa DuPont ha anunciado que invertira aproximadamente 150
millones de ddlares para ampliar y mejorar sus instalaciones de fabricacion en
Europa, Estados Unidos y Asia para abordar la fuerte demanda de su especialidad
de copolimeros de etileno en los mercados de energia fotovoltaica, envases y

automocion, asi como en nuevas infraestructuras en economias emergentes.
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En la region de América del Sur, la disponibilidad de materias primas,
también siguen la tendencia mundial respecto a los combustibles. Es conocida la
situacion de Argentina y su limitacion de gas natural. En Brasil, por lo menos un
45 por ciento de las naftas petroquimicas son importadas y RioPolimeros, unico
productor de etileno en Brasil que procesa etano/propano, se ha visto impactado
por limitacion de gas en el 2007. En Venezuela, la limitacion de etano en el
complejo petroquimico el Tablazo ha mantenido la produccion de etileno y

polietilenos a un nivel inferior a lo instalado. (ASIPLA, Mayo 2008).

En Chile es importante mencionar el proyecto de PetroPacifico destinado a
la produccion de plasticos de alta densidad, el cual esta también en fase de
evaluacion.En enero de 2006 se encargd a Enap y Petroquim una evaluacion
técnico- econdmica del proyecto Petropacifico, que de ser favorable permitiria la
ampliacion de esta planta de 45 mil a 450 mil toneladas de etileno, con una

inversion multimillonaria.

El alza del precio del petréleo ha sido uno de los factores que ha afectado el
valor de las resinas derivadas del crudo y del gas etileno, ya que ambos
hidrocarburos han subido sus precios en los mercados internacionales.

A diferencia de nuestros vecinos, en Chile se debe importar todas las
resinas para la fabricacion de productos transformados. Sélo se cuenta con lo
aportado por Petroquim en polipropileno y un pequerio porcentaje de polietileno de
baja densidad que produce Petroquimica Dow en Talcahuano (ASIPLA, Mayo
2008).

Iniciativas por encontrar materias primas alternativas han resultado en el
florecimiento de productos de diversa procedencia.

Por mucho tiempo, las materias primas fundamentales de la industria
petroquimica han sido el petroleo y el gas. Hoy, existe un gran movimiento por
encontrar alternativas a estas materias primas. Esto es parte del nuevo entorno de
quienes estan inmersos en el mundo de los polimeros que hasta ahora ha estado

basado fundamentalmente en las materias primas tradicionales.
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La obtencién de etileno a través de la deshidratacion del etanol es una tecnologia
simple y probada consta de retirar dos atomos de hidrégeno y uno de oxigeno de
la molécula del etanol que contiene dos atomos de carbono, seis de hidrégeno y
uno de oxigeno, se obtiene la molécula del etileno

Debido al alto costo de produccion, al alto consumo de energia y que las
reservas de petroleo son cada vez menores, es de gran interés las rutas
alternativas para la produccion de etileno
Por lo antes mencionado, es que la deshidratacion catalitica del etanol
(especialmente bioetanol) a etileno se ha convertido en un camino cada vez mas

competitivo y prometedor.
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1.3.- Objetivos

1.3.1.- Objetivo General

Determinar la factibilidad técnica y econdmica de producir etileno a partir

etanol usando catalizadores oxido-metalicos.

1.3.2.- Objetivos Especificos

Seleccionar los diferentes tipos de catalizadores para la produccion de
etileno.

Determinar el catalizador 6ptimo para el posterior disefio de una planta
de produccién de etileno a partir de etanol.

Establecer la capacidad productiva para el proceso de produccion de
etileno a partir de etanol.

Establecer los requerimientos de materia prima y la composicion del
producto terminado.

Determinar la secuencia de operaciones unitarias y disefar el equipo
correspondiente a dichas operaciones.

Obtener la evaluacion econémica del proyecto.

Escuela de Ingenieria Quimica
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso

12



1.4.- Marco Teorico

1.4.1.- Antecedentes

Para reacciones cataliticas, el desarrollo de un catalizador eficaz es la base
y el paso fundamental. Muchos catalizadores se han estudiado para la produccion
de etileno a través del proceso de deshidratacion del etanol, algunos trabajos y
patentes reportan la alumina como uno de los materiales de mejor desempefio
para esta reaccion (Tsao y Zasloff, 1979; Winnick, 1980; Bakoyannakis et al,
2001). Sin embargo, cuando se usa alumina se suelen requerir altas temperaturas
y el material se desactiva por la formacion de coque (Pargal y Kanga, 1964;
Phillips y Datta, 1997). Adicionalmente varias zeolitas principalmente la HZSM-5

y/o modificaciones de esta con metales Cu,ZN,Mn y agentes superacidos como el

acido trifluorometanosulfénico (Chang y Lang, 1977; Valladares et al, 1980; Cheng
y Reagan, 1981; Jacob et al, 1987; LIn y Ko, 2000) se han utilizado para la
deshidratacion catalitica del etanol a diferentes condiciones de reaccion. Incluso
existen reportes de zeolitas naturales que han mostrado relativa actividad para la

deshidratacion del etanol (Rodriguez et al, 1993).

En general se prefiere el uso de zeolitas, ya que poseen sitios bien
caracterizados, pudiéndose controlar la cantidad y la fortaleza acida (Phillips y
Datta, 1997).

Algunos Oxidos de metales de transicion (Golay et al, 1999) y otros
materiales tales como sales de plata o potasio del acido tungtenofosférico (Haber
et al, 2002), silicatos de niobio (Brandao et al, 2002), aglomerados haluricos de
varios metales (Kamiguchi y Chihara, 2003), entre otros, también se han estudiado
para esta reaccion.

En alguno de los reportes, la deshidratacion del etanol se ha usado como
reaccion prueba para determinar la acidez y establecer las caracteristicas

intrinsicas de los catalizadores (Lin y Ko, 2000).
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Diferentes factores influyen la conversion y la distribuciéon de productos en
la deshidratacion catalitica del etanol.

Se acepta que los catalizadores de naturaleza acida son selectivos hacia
los productos de deshidratacion, es decir el etileno y el dietil éter, mientras que los
de naturaleza basica tienden a ser selectivos hacia la deshidrogenacion formando
acetaldehido (Shinohara et al, 1997). Para los acidos, a baja temperatura se suele
favorecer la formacion de dietil éter, en tanto que a altas temperaturas se produce
el etileno como producto principal.

Cuando se usa zeolitas, los sitios acidos Bronsted y Lewis juegan un papel
importante en el mecanismo de reaccion, ademas el contenido de agua en la
alimentacion es también un factor importante, ya que puede mejorar la estabilidad
del catalizador al variar la acidez y atenuar reacciones colaterales como las de

oligomeracion del etileno dentro de los canales de la zeolita.

Escuela de Ingenieria Quimica 14
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



1.4.2.- Catalisis

1.4.2.1.- Aspectos Fundamentales de la Catalisis y los Catalizadores

Fuentes y Diaz (1997), asi como Fogler (1998), concuerdan en que el
término catalisis agrupa al conjunto de procedimientos y conocimientos que
permiten que la velocidad con la que trascurre una reaccién se incremente in-situ.
Asi, la catalisis es una rama de la cinética quimica.

Para que una reaccién quimica se lleve a cabo, es necesario suministrar energia a
las moléculas de reactivo. Esto puede ser representado de la manera siguiente

para una reaccion exotérmica en la Figura 1.

E ACTIVACION

REACTIWOS

Energia potencial

PRODUCTOS

Coordenada de reaccion ———p

Figura 1. Diagrama de energia potencial para una reaccién exotérmica.

Las moléculas de A y B se "activan" de manera que se favorezca su
combinacién para llegar a un cierto "estado de transicion" o "complejo activado"
(AB en el diagrama). ElI complejo formado da lugar a los productos al
descomponerse. La barrera energética que separa los reactivos de los productos
es denominada energia de activacion.

La velocidad de reaccion depende de esa energia de activacion por medio
de la constante de velocidad (k). En base al modelo de colision de moléculas, la
constante de velocidad depende también de la temperatura, hecho que se

representa matematicamente a través de la llamada ley de Arrhenius.
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K = K., eFR (Ec. 1)

donde:

k= constante de velocidad

ko= factorpreexponencial

Ea = energia de activacion

R= constante de los gasesideales
T= Temperatura en grados K

De la ecuacion de Arrhenius se puede observar que la dependencia de la
velocidad de reaccion con respecto a la barrera energética (Ea) es inversamente
exponencial.

El término ko o factor preexponencial comprende el numero de choques
efectivos entre las moléculas de reactivo encontrando su origen en la teoria
cinética de los gases. El término exponencial que incluye la energia de activacion
en la ecuacion anterior es mayor que el término preexponencial (ko) siendo por
tanto generalmente el factor determinante de la velocidad de una reaccion
quimica. En la figura 1 se observa que los productos se encuentran en un nivel
energético menor que los reactivos, lo que significa que durante la reaccion se ha

producido un desprendimiento de energia (generalmente en forma de calor).

El catalizador no es considerado ni reactivo ni producto en la reaccion. Una
reaccion puede llevarse a cabo en una, dos o tres etapas denominadas
elementales, durante las cuales participan las moléculas de los reactivos.

Generalmente, existira una etapa mas lenta que las otras (una etapa limitante) y
sera ésta la que determine la velocidad global de la transformacién.Catalizar una
reaccion conlleva reemplazar este paso por varias etapas mas rapidas que se
llevan a cabo unicamente en presencia del catalizador. Lo anterior significa que la
participacion del catalizador genera un nuevo camino a la reaccion, mismo que se

compone de reacciones elementales con menor energia de activacion (Figura 2).
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Figura 2. Curva de la energia potencial a lo largo de la coordenada de la reaccidon para un

proceso catalitico heterogeneo.

Es posible analizar el efecto del catalizador utilizando la teoria de colisiones
(aunque no es la unica forma). En la figura 2 la reaccion sin catalizador entre una
molécula gaseosa de A y una de B se lleva a cabo por el camino marcado con una
linea continua de manera similar a lo ilustrado en la figura 1. Al introducir el
catalizador (K), A y B interaccionan con él, si el catalizador es heterogéneo
(solido), se dice que A y B son adsorbidos en la superficie, formando un complejo
superficial ABK inestable (linea punteada).

Este complejo superficial reaccionara al suministrarle energia formando los
productos que aun quedan fijos (linea de guiones) sobre su superficie.

Para sacar los productos adsorbidos, es necesario suministrar otra pequefia
energia que conduce al estado final productos +K (doble linea). El proceso
homogéneo en una sola etapa ha sido sustituido por las tres etapas representadas

en la figura 3.
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&) Adsorcién de reactivos en la superficle cataliica
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b) Aeaccidn en superficie
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¢) Desorcidn de productos de la supardicie
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Figura.3 En estos esquemas los signos x representan los "sitios activos" del catalizador.

1.4.2.2.- Catalisis Homogénea

Sattersfield (1970), asi como Fuentes y Diaz (1997), exponen que en el
sentido mas amplio del término, la catalisis homogénea tiene lugar cuando los
reactivos y el catalizador se encuentran en la misma fase, sea liquida o gaseosa.
La catalisis homogénea permite dominar mejor el proceso catalitico al facilitarse el
acceso al mecanismo de la reaccion. Otra ventaja de importancia es que no se
tiene que lidiar con los efectos de envenenamiento tan usuales en la catalisis
heterogénea, y que conlleva tratamientos costosos para la eliminacion de
impurezas.

Fuentes y Diaz (1997) enfatizan que la catalisis homogénea por complejos
mononucleares de metales de transicion ha tenido un impulso industrial importante
en los ultimos 20 afos ya que al utilizar estos procesos es posible obtener
rendimientos elevadosy productos de alta pureza.

Entre los procesos mas importantes por su aplicacion industrial que utilizan
complejos organometalicos se encuentran: Proceso oxo o reppe de carbonilacion
de olefinas: acido acético, polimerizaciéon de olefinas: polietileno, adicién de
olefinas: polibutadieno, oxidacién de olefinas: 6xido de propileno, oxidacion de
alcanos, acido tereftalico, adipico y polimerizacién-condensacién: fibra de poliéster
(Fuentes y Diaz, 1997).
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Estas reacciones cataliticas se caracterizan por llevarse a cabo a bajas
temperaturas presentando selectividades elevadas, hecho que se logra por medio
de la seleccion adecuada del metal de transicion, de los ligandos, del disolvente y
de las condiciones de reaccion. Nuevamente se enfatiza que los altos
rendimientos y selectividades provienen del conocimiento del mecanismo que
caracteriza a la catalisis homogénea y que permite optimizar el proceso
conociendo los ciclos cataliticos completos.

Hay que tomar en cuenta que uno de los inconvenientes de la catalisis
homogénea es la dificultad de separar el catalizador del medio reaccionante, factor
que representa un mayor costo que el de los procesos heterogéneos
convencionales.

Debido a esta inconveniencia se ha intentado disefiar "catalizadores
homogéneos soportados", en los cuales se busca inmovilizar el complejo metalico

activo sobre un soporte (basicamente silice, alimina o carbén).

1.4.2.3.- Catalisis Heterogénea

Como ya se ha mencionado, la catalisis es un fendbmeno en esencia
quimico. Por ende, la habilidad de una sustancia para actuar como catalizador en
un sistema especifico depende de su naturaleza quimica.

Fuentes y Diaz (1997) explican que en catalisis heterogénea el fenbmeno
catalitico se relaciona con las propiedades quimicas de la superficie del soélido que
ha sido elegido como catalizador, siendo estas propiedades superficiales un reflejo
de la quimica del material sélido.

Los metales de transicion Fe, Ni, Pt, Pd, etc. son buenos catalizadores en
reacciones que incluyen hidrogeno e hidrocarburos (hidrogenacion,
deshidrogenacion, hidrogendlisis). Esto se debe a que esas moléculas
interaccionan facilmente con la superficie de esos metales.

Los oxidos (NiO, ZnO) son muy buenos catalizadores de oxidacion debido a

que facilmente interaccionan con el oxigeno y los hidrocarburos en su superficie.
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Generalmente los 6xidos son muy poco utilizados en hidrogenacion porque
durante la reaccion se reducen para dar metal. Los sulfuros se caracterizan por
catalizar reacciones de moléculas conteniendo azufre.

Existe una clase especial de 6xidos como la alumina (Al2O3), la silice (SiOy)
y la magnesia (MgO), los cuales no interaccionan mucho con el oxigeno y son, por
lo tanto, malos catalizadores de oxidacion. Sin embargo, estos Oxidos
interaccionan facilmente con el agua y son muy buenos catalizadores de
deshidratacion.

La anterior exposicion y una recopilacién sintetizada de catalizadores
soélidos y de las reacciones que éstos llevan a cabo condujo a Roginskii (1976) a
proponer una relacién entre propiedades electronicas y cataliticas, que se

resumen en la tabla 1:

Tipos de sélidos Reacciones Catalizadores

(conductores) Hidrogenacion, Fe,Ni,Pt,Pd,Ag,Rh,Ru
deshidrogenacion, hidrdlisis

(semiconductores) Oxidacion, NiO,ZnO,Mn0O,,Cr3,0s3,

oxidos y sulfuros deshidrogenacion,desulfuracion

(aislantes) deshidratacion Al;03,Si02,MgO

oxidos

acidos Isomerizacién,polimerizacién H3PO4,H2SOy,
Craqueo,alquilacion

Tabla 1. Tipos de Catalizadores y sus aplicaciones.

Se observa entonces que existe cierta compatibilidad entre catalizador,
reactivos y productos. Para que el fendmeno catalitico ocurra, es necesaria una
interaccion quimica entre el catalizador y el sistema reactivos-productos. Esta
interaccion no debe modificar la naturaleza quimica del catalizador a excepcion de
su superficie. Esto significa que la interaccion entre el catalizador y el sistema
reaccionante se observa en la superficie del catalizador y no involucra el interior

del sélido. Este requerimiento conduce al concepto de adsorcion.
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La adsorcion de moléculas de una fase fluida (gas o liquido) en la superficie
de un solido esta estrechamente ligada a la catalisis heterogénea. Todos los
sélidos tienen la propiedad de fijar (adsorber) en su superficie las moléculas,
atomos, o iones que se encuentren a su alrededor. Una superficie puede formarse
por la ruptura de un cristal perteneciente a un solido covalente, como por ejemplo
el diamante o cualquier metal. En el proceso de ruptura del cristal, algunos
enlaces covalentes entre atomos se rompen, lo que origina que cada atomo en la
superficie posea una o mas valencias libres. El numero y tipo de estas valencias
depende de la estructura del sdlido y del angulo que haya sido utilizado para
provocar la fractura. Cualquier atomo que se localice en la superficie creada se
encuentra en una posicién poco usual, el numero de vecinos que poseia antes de
la formacion de la superficie ha disminuido y experimenta un conjunto de fuerzas
no balanceadas. Esta situacién conduce al fendmeno de energia libre superficial.
Esta energia libre superficial se podria comparar con la tension superficial de los
liquidos, sin embargo tiene mayor fuerza debido a la mayor energia de cohesién
de un sdlido que de un liquido. Si una molécula con afinidad hacia estas valencias
libres se acerca lo suficiente, se producira un rearreglo electrénico con el sistema
tal como se observa en una reaccion quimica. El resultado es la fijacion de la
molécula en la superficie a través de una adsorcidn quimica o quimisorcidon como

se muestra en la figura 4.
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Atomo en la superficie
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Figura 4. Representacion de una superficie y balance de fuerzas en la superficie y el

interior del sélido.

Algunas de las caracteristicas de la quimisorcion son:

1. Hay especificidad, solo algunos sitios superficiales adsorben ciertas moléculas.
2. Hay una interaccién de los estados electrénicos del adsorbato (gas) y del
adsorbente (solido), lo que se traduce en la formacién de un verdadero enlace
quimico.

3. Como consecuencia de la reaccion quimica superficial (rompimiento y formacién
de enlace) se desprende una cantidad elevada de calor.

4. La quimisorcion requiere del suministro de una cierta cantidad de energia para
iniciar el proceso (energia de activacion). Proceso activado no espontaneo.

La otra forma de adsorcién reconocida es la que ocurre por fuerzas del tipo Van
der Waals, entre un atomo o una molécula y la superficie. En este caso no existe
rearreglo electronico en el sistema y solo las fuerzas de atraccion electrostaticas o
atracciones dipolares son puestas en juego. A este tipo de interaccidn que ocurre
sin modificacion alguna de la molécula se le ha llamado adsorcion fisica 0 menos
frecuentemente, fisisorcién. Algunos criterios de distincion entre los dos

fendbmenos son mostrados en la tabla 2.
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Criterio de distincién Quimisorcion Adsorcion fisica

Criterio de distincién Quimisorcién Adsorciodn fisica

Calor de adsorcion 40-800 kJ / mol 8-20 kJ / mol

Energia de activacion Si hay No hay

Temperatura Dependen de la E, Dependen del punto de
ebullicién

Numero de capas formadas | Una Mas de una

Tabla 2. Criterios de Distincién entre la Quimisorcién y la Adsorcién Fisica.

1.4.2.3.- Deshidratacion Catalitica de Etanol para la Obtencién de Etileno:

Mecanismo de Reaccion

"Deshidratacion" es el término técnico que denota el rompimiento de una molécula
en dos partes, una de las cuales es agua. Es facil observar que al retirar un atomo
de hidrégeno y un ién hidroxilo (OH) del etanol, se producira etileno. El mecanismo

es de la manera mostrada en la figura 5:

T

H H
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Figura 5. Un rearreglo simple de los atomos de etanol produce etileno y agua.

La mejor manera para obtener este resultado es por el uso de zeolita como
catalizador de forma similar al craqueo de hidrocarbonos.
El mecanismo de reaccidn exacto es ligeramente vago, pero se puede pensar que

el paso crucial de la reaccién no es mas que una reaccion acidobase.

Escuela de Ingenieria Quimica 23
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso




Una manera de romper la molécula de etanol es por medio de donar una base (el
ion hidroxilo, OH") y un acido, el ion etil carbeno, CH3;CH". Sitios altamente acidos
en los poros de la zeolita atacan el OH del etanol, produciendo un enlace con una

molécula de agua ligada a la superficie del ion etil carbeno.

H H H . H H
) | | N + | |
o2 TR o &
Ha+ H H H H H
O eN
K? T “§| T

Figura 6. Ataque de una zeolita altamente acida. Los d+ y d- se refieren a los

sitios ligeramente cargados.

A pesar que este ion es altamente reactivo, no puede prevalecer en la presencia
de agua en el ambiente restringido por los poros de la zeolita. El idn etil carbeno
encuentra mayor facilidad en la pérdida de un i6n de hidrégeno, produciendo asi,

etileno.

L7 i
*e—C—H o+ Cc=C
| h ; b
H H H H

Figura 7. Pérdida de un protén. Formacién de Etileno.
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1.4.3.- Reactores

Fogler (1998) explica que la cinética quimica y el disefio de reactores son el
corazon de la produccion de casi toda la industria quimica.

La parte de la quimica que se preocupa del estudio de la evolucion de las
reacciones quimicas, de su velocidad y de la influencia de los diferentes factores
que pueden afectarla recibe el nombre de cinética quimica.

Para que un proceso quimico sea observable es preciso que se lleve a
efecto con cierta rapidez. Una reaccion quimica cuyo ritmo de transformacién sea
lento, no suele tener ningun interés en la industria quimica, ya que, por lo general,
lo que se busca con la reaccion es la obtencién de un determinado producto en
cantidades apreciables. Lo anterior resalta la necesidad de conocer la rapidez con
la que los reactivos se transforman en productos en una reaccion quimica, es

decir, su velocidad.

1.4.3.1.- Determinacion de la Velocidad de Reaccién

En general, la velocidad de una reaccién varia con el tiempo, pues al
principio la concentracién de los reactivos es elevada, pero a medida que la
reaccion progresa, dicha concentracién disminuye y con ella la velocidad del
proceso.

La determinacion experimental de la velocidad de reaccién en un momento
dado, puede hacerse a partir de la grafica que representa la variacién con el
tiempo de la concentracion de una cualquiera de las sustancias que intervienen. El
calculo de la pendiente permite estimar la velocidad.

La representacion grafica de los pares de valores tiempo-concentracion
indica que la curva es decreciente, lo que significa que la concentracion de

reactivo disminuye con el tiempo.
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1.4.3.2.- Factores que Modifican la Velocidad de Reaccion

Nuevamente, Fogler indica que un modo de explicar el mecanismo
mediante el cual las reacciones quimicas se llevan a efecto es admitiendo que
tales procesos son el resultado del choque entre las moléculas de las sustancias
reaccionantes. Solo cuando dicho choque es suficientemente violento se romperan
las moléculas y se producira la reordenacion entre los atomos resultantes. El
desarrollo riguroso de estas ideas basicas constituye la llamada teoria de

colisiones.

Efecto de la concentracion

Por la misma razéon que son mas frecuentes los accidentes de trafico en las
horas pico, cuanto mayor sea el numero de moléculas de los reactivos presentes
en un mismo volumen mas facilmente podran colisionar. Cuanto mayor sea el
numero de colisiones que se producen en la unidad de tiempo, tanto mas probable
sera la realizacion de un choque eficaz, esto es, de un choque que dé lugar a la
transformacién de las moléculas. De esta forma se explica el hecho
experimentalmente observado, de que al aumentar la concentracion de los

reactivos aumente la velocidad de la reaccion quimica.

Efecto de la temperatura

De acuerdo con la teoria cinético-molecular de la materia, las moléculas
constituyentes de cualquier tipo de sustancia se hallan en continua agitacion
vibrando o desplazandose con una energia cinética que es directamente
proporcional a la temperatura absoluta T a la que se encuentre dicha sustancia.

Experimentalmente se observa que la velocidad de una reaccidon aumenta

rapidamente con la temperatura.
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Efecto del catalizador

El efecto del catalizador es, en cierto sentido, inverso al efecto de temperatura; en
vez de aumentar la energia cinética de las particulas para poder salvar la cresta
de la energia de activacion, rebaja la altura de ésta, con lo cual hace mas sencillo
el proceso de transformacion, pudiéndose en ocasiones llevar a cabo incluso a
temperatura ambiente. El catalizador se combina con alguno de los reactivos,
dando lugar a un producto intermedio de vida transitoria que reacciona con el resto
con mayor facilidad. Una vez concluida la reaccion se recupera, pudiendo ser

nuevamente empleado.

Efecto del grado de division

Cuando el sistema esta constituido por reactivos en distinto estado fisico,
como sélido y liquido por ejemplo, el grado de divisidon del reactivo sdlido influye
notablemente en la velocidad de la reaccién. Ello es debido a que, por verificarse
la reaccion a nivel de la superficie del sdélido, cuanto mas finamente dividido se
encuentre éste, tanto mayor sera el numero de moléculas expuestas al choque vy,

por consiguiente, el numero de choques eficaces aumentara.
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1.4.3.3.- Consideraciones de Diseino de Reactores Quimicos.

Segun Fogler (1998), los estudios de cinética de procesos quimicos
denotan la influencia de los factores fisicos que afectan las reacciones quimicas,
como por ejemplo: el tipo y forma del reactor usado, el método de operacion, el
control de la temperatura, si el proceso es discontinuo o continuo, si es de mezcla
completa, si la cama es fija o fluidizada, en el caso de usar cataliticos.

Todas las anteriores son caracteristicas de un sistema de reaccion. A pesar de
parecer arbitraria, esta clasificaciéon resulta indispensable para la discusién vy
disefio de reactores. Los tipos de reactor y las demas consideraciones de proceso
dependen del tipo de reaccidon que se lleve a cabo.

La manera de escoger el mejor reactor y método de operacion es especifico de
cada sistema de reaccion.

Los reactores mas comunes se clasifican de la siguiente manera:

= Reactor discontinuo simple. El reactor discontinuo simple es el mas comun.
Este reactor permite obtener muchos datos cinéticos. Todos los reactivos
son cargados antes de la reaccion y no se adiciona materia una vez

concluida la reaccion.

» Reactores semicontinuos. La adicién es continua para uno de los reactivos

mientras que otro fue cargado inicialmente.

= Reactores homogéneos continuos. Los reactivos se adicionan de manera

continua, reaccionan y se retiran los productos de manera constante.

» Reactores heterogéneos continuos. Los reactores mas comunes de fase

heterogénea son los de camas fijas, méviles y fluidizadas de cataliticos.
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En el dimensionamiento de reactores isotérmicos una definicion que resulta
de gran utilidad es el del tiempo espacial. El tiempo espacial se obtiene al dividir el

volumen del reactor entre el flujo volumétrico entrante a dicho reactor:

e

.
. (Ec. 2)

-
13

Asi, el tiempo espacial es el tiempo necesario para procesar un volumen
reactor de fluido basado en las condiciones de entrada. El tiempo que le toma al
fluido entrar completamente al reactor es el tiempo espacial, también conocido
como tiempo de residencia. Ahora bien, la velocidad espacial (SV, por sus siglas

en inglés) se define como:

v = (Ec. 3)

N

La velocidad espacial podria confundirse como un reciproco del tiempo de
residencia. Sin embargo, hay una diferencia entre las definiciones de las dos
cantidades. Para el tiempo de residencia, el flujo volumétrico entrante se mide a
las condiciones de entrada, mientras que la velocidad espacial utiliza otras
condiciones. Las dos velocidades espaciales utilizadas comunmente en la
industria son la velocidad espacial liquida horaria y la velocidad espacial gaseosa
horaria, LHSV y la GHSV respectivamente, por sus siglas en inglés. El flujo
volumétrico de entrada (vo) en la LHSV es medido frecuentemente como el de un
liquido a 60 6 75 °F, aun si la alimentacién al reactor pudiese ser un vapor a una
temperatura mucho mayor. El vo en la GHSV se mide normalmente a temperatura
y presion estandar. EI LHSV y el GHSV resultan muy utiles para determinar el
volumen de del reactor y su consecuente dimensionamiento dado que representan
una relacion directa entre el flujo de entrada y el volumen de reactor requerido

para alcanzar una conversion determinada.
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1.4.3.4.- Transferencia de Calor en Lechos de Relleno.

McCabe (1991) explican que muchas reacciones cataliticas son efectuadas en
reactores multitubulares que se asemejan a intercambiadores de tubo y carcasa.
Por ejemplo, para una reaccion endotérmica, la energia requerida para la reaccidn
es transferida desde un fluido caliente en la coraza hasta las particulas de
catalizador situadas en los tubos. Usualmente el coeficiente de transferencia de
calor controlante es el del lado del tubo y generalmente se selecciona los
didmetros de tubos y velocidades de flujo masico de tal manera que se mantenga

una temperatura constante.

El coeficiente de transferencia de calor se basa en una temperatura media radial
del gas, donde T es la temperatura que se obtendria de la mezcla de todo el gas

circulando a través del tubo a una determinada distancia a lo largo de éste:

dQ = UdA(T - Tj) (Ec. 4)
donde dA=zDidL,y,

1 1 XW

1

U hi ho(Do/Di)  km (Ec. 5)
McCabe (1991) también describen que la diferencia entre las temperaturas del
sélido y el gas es generalmente de unos pocos grados en comparacion de una
fuerza impulsora tipica (T-Tj) de 20 a 30°C. Debido a que la velocidad del gas
entre las particulas es mucho mayor a la velocidad superficial del gas, la presencia
de un relleno solido da lugar a un coeficiente interior mayor que para un tubo vacio
con la misma velocidad de flujo. Los coeficientes para un tubo relleno son mayores

cuando la relacion Dp/Di es del orden de 0.15a 0.2.
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Para predecir la velocidad de transmision de calor para diferentes tamafios de
particulas y tubos, velocidad del flujo de gas, y propiedades del gas, el coeficiente
hi se divide en dos partes para tener en cuenta la resistencia generada en la

seccidn muy cercana a la pared y la resistencia del resto del lecho de relleno:

— = + (Ec.6)

El coeficiente del lecho hlecho se obtiene a partir de una conductividad térmica
efectiva ke. La siguiente ecuacion permite obtener dicho valor
4ke

lecho —
r

h (Ec. 7)

Donde r es el radio interior del tubo. La conductividad efectiva del lecho ke tiene
un término estatico que generalmente es del orden de 5 k; cuando las particulas
son de un material inorganico como alumina, gel de silice o un catalizador

impregnado. La contribucion del flujo turbulento se agrega en la siguiente ecuacion

ke
a ~5+Re Pr (Ec. 8)

g

Donde Re, es el numero de Reynolds donde se ha utilizado el diametro de la
particula para su calculo. Pr es el numero de Prandtl, por definicion cu/k.

Por ultimo, el coeficiente hw puede ser estimado de la siguiente ecuacion empirica
determinada al sustraer la resistencia calculada del lecho de la resistencia global

medida

h D
N, = v:(gp ~16(Re,)"% (Pn)"? (Ec. 9)
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La caida de presion se calcula mediante la ecuacion de Ergun.

APg, @D, £  150(1-¢)
L pV,> 1-¢ @D V,plu

+1,75

Donde:

AP = caida de presion en el lecho, psi, Pa, etc.

gc = Factor de proporcionalidad de la ley de Newton, 32,1ft/Ib/Ibf o
9.81 mkg/kgf-s2

Dp = Diametro de particula, m, ft

®s = esfericidad

Vo = velocidad superficial, m/s, ft/s

M = viscosidad en la pared, cp, kg/ms

L = Longitud de lecho, m, ft

€ = Porosidad o fraccion del volumen de huecos en un lecho de soélidos.

p= densidad, Ib/ft3, kg/m3

(Ec. 10)
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CAPITULO Il. ASPECTOS GENERALES

2.1.- Materia Prima: Etanol

El compuesto quimico etanol, o alcohol etilico, es un alcohol que se

presenta como un liquido incoloro e inflamable con un punto de ebullicion de 78

°C.

Segun Wade (1993) indica el etanol, C,H,OH , es el segundo miembro de

la serie alifatica de los alcoholes. El etanol, a excepcién de su uso en las bebidas

alcohdlicas, se presenta como una mezcla de 96% etanol y 4% agua para su

empleo industrial. A pesar de que hay etanol puro disponible, es mas costoso.

2.1.1- Propiedades Fisicas

En la tabla N°3 se muestran las propiedades fisicas del etanol:

Tabla 3:Propiedades fisicas del etanol

Estado de agregacion Liquido
Apariencia Incoloro
Densidad 810 kg/m’ 0,810 gr./cm®

Masa molecular

46

Punto de ebulliciéon

351,6 K (78,6 °C)

Punto de fusiéon

158,9 K (-114,1 °C)

Temperatura critica

514 K (241 °C)

Presion critica

63 atm.

2.1.2- Propiedades Quimicas

En la tabla N°4 se muestran las propiedades quimicas del etanol

Tabla 4:Propiedades quimicas

Acidez (pKj) 15,9
Solubilidad en agua Miscible

AH gas -235.3 kJ/imol
AHiquido -277.6 kJ/mol
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2.1.3.- Reacciones del Etanol

Combustion del Etanol.

El etanol combustiona con una flama palida azul para formar diéxido de
carbono y agua.
C,H OH + 30, —» 2CO, +3H,0

Oxidacién del Etanol.
El Etanol se oxida con:
= Dicromato de potasio, K,Cr,O,,

= Dicromato de Sodio, Na,Cr,O,,
= Permanganato de Potasio, KMnQO,,

Para formar etanal.
C,HOH — CH,CHO + H,O

Si el agente oxidante esta en exceso se puede generar un acido

Carboxilico.

CH,CHO — CH,COOH

Deshidratacion de etanol.

A microescala, cuando el etanol se mezcla con acido sulfurico concentrado y es
calentado hasta 170°C, se forma etileno. (Un mol de etanol pierde un mol de
agua.)

C,HOH — CH, + H,O

Para una temperatura de 140 °C, se produce dietil éter (dos moles de etanol

pierden un mol de agua).

C,HOH — C,H/.O + H,O
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Deshidrogenacion del etanol.

El etanol se oxida en etanal al pasar un flujo de vapor sobre cobre a
300°C.

C,HOH — CH,CHO + H,

Esterificacion del Etanol

El Etanol reacciona con acidos organicos para formar ésteres.

C,HOH + CH,COOH — CH,COOC,H. + H,0
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2.2.- Metodos de Obtencion

Hay dos grande caminos industriales para llegar al etanol el primero de
ellos es la reaccidn de etileno con vapor. La mayor cantidad de etanol utilizado en
la industria se produce por una reaccion de adicion entre etileno y vapor (el
proceso inverso de la deshidratacién del alcohol). Al ser una reaccion exotérmica
al aumentar la temperatura disminuye la constante de equilibrio y favorece la

formacién de reactantes.

C,H, + H,O - C,H.,OH

A continuacion en la figura 8 se muestra la variacion de la constante de equilibrio

para la hidratacion del etileno con respecto de la temperatura.

B N

4 \‘\

s \
8 \

Ln K

-10
0 100 200 300 400 500 600

Temperatura °C

Figura 8. Variacién de la constante de equilibrio con respecto a la temperatura.
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El otro método utilizado consiste en la fermentacion alcohdlica. Esta consiste en el
calentamiento de una solucion de sacarosa a la que se le adiciona levadura

actuando como catalizador para convertir la sacarosa en glucosa y fructosa.

C12 H 22011 + H 20 - CG H 1206 + CG H 1206

La glucosa y la fructosa formadas se convierten en etanol y diéxido de carbono por

al enzima zimasa presente en la levadura.

CH,0, —» 2C,HOH + 2CO,

2.3.- Usos del Etanol

El etanol se usa:
» En la manufactura de bebidas alcohdlicas
= Como un solvente ampliamente utilizado en pinturas y farmacos
= En la manufactura de etanal y acido acético
= Como combustible. Como fluido en termometros y en la preservacion de

especimenes biolégicos.
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2.4 .- Producto: Etileno

El etileno o eteno, CH2:CH>, peso molecular 28,05 g., es el hidrocarburo olefinico
o insaturado mas sencillo. Es un gas incoloro e inflamable, con olor débil y
agradable. Se usa mucho como materia prima en la industria quimica organica
sintética.

La molécula es plana y esta formada por cuatro enlaces simples C-H y un enlace

doble C=C, que le impide rotar excepto a altas temperaturas.

2.4.1- Propiedades Fisicoquimicas

Las propiedades fisicoquimicas son presentadas en la tabla N°5

Tabla 5: Propiedades fisicoquimicas
-169,4° C
-103, 8° C
0,9852 (aire=1)

Punto de fusion
Punto de ebullicion
Densidad del vapor

Tension superficial al Pto. de ebullicion

16,5 dinas/cm

\Viscosidad a 0° C

0,000093 poises

Calor de vaporizacion al Pto. de ebull. 118,5 callg
Calor de hidrogenacién 32,8 kcal/mol
Calor de combustion (bruto) 337,28 kcal/mol
Temperatura critica 9,90° C

Presioén critica 50,7 Atm.
Densidad critica 0.227

Limite de inflamabilidad en el aire

Min 3-3,5%

Max 16-29%
Temperatura de autoignicion en aire a Presion  490° C

Atm.

Las reacciones quimicas del etileno pueden ser divididas en aquellas que tienen
importancia comercial y otras de interés puramente académico. Esta division es
necesariamente arbitraria y las reacciones incluidas en la segunda categoria

pueden llegar a pertenecer a la primera en el futuro.
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La primera categoria comprende en orden de importancia:

Polimerizacion

La polimerizacion del etileno representa el segmento mas grande de la industria
petroquimica con el polietileno ranqueado en el primer lugar como consumidor del
etileno. El etileno (99,9 % de pureza), es polimerizado bajo especificas
condiciones de temperatura y presion y con la presencia de un iniciador catalitico,

generandose una reaccion exotérmica.

Oxidacién
Las reacciones de oxidacion del etileno dan oxido de etileno, acetaldehido y

acetato de vinilo.

Adicion
Las reacciones de adicion tienen considerable importancia, en el siguiente orden

decreciente de consumo:

Reaccion Para la produccién de

Halogenacion-Hidrohalogenacion Dicloruro de etileno, Cloruro de etileno

Dibromuro de etileno

Alquilacion Etilbenceno, Etiltolueno
Oligomerizacion Alfaolefinas, Alcoholes primarios lineales
Hidratacion Etanol

Tabla 6. Reaccones de adicion
El derivado mas importante obtenido por adicion es el dicloruro de etileno
(ranqueado tercero como consumidor de etileno), y del que se obtiene el PVC.
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2.5.- Aplicaciones y Productos Principales y Secundarios del Etileno

El etileno ocupa el segmento mas importante de la industria petroquimica y
es convertido en una gran cantidad de productos finales e intermedios como
plasticos, resinas, fibras y elastbmeros (todos ellos polimeros) y solventes,
recubrimientos, plastificantes y anticongelantes.

A continuacién se presenta una descripcidn de los compuestos que se obtienen

industrialmente a partir del etileno:

Polietileno (PE)

Es un termoplastico que se caracteriza por ser resistente, flexible y poco denso.

Como ejemplos de aplicacién se pueden nombrar recipientes, tubos flexibles,

sogas Yy peliculas.

Tipos de Polietileno

En general hay dos tipos de polietileno:

e De baja densidad (LDPE)

e De alta densidad (HDPE).
El de baja densidad tiene una estructura de cadena enramada, mientras que el
polietileno de alta densidad tiene esencialmente una estructura de cadena recta.
El polietilieno de baja densidad fue producido comercialmente por primera vez en
el Reino Unido en 1939 mediante reactores autoclave (o tubular) necesitando
presiones de 14.500 psi (100 Mpa) y una temperatura de unos 300°C. El
polietileno de alta densidad fue producido comercialmente por primera vez en
1956-1959 mediante los proceso de Philips y Ziegler utilizando un catalizador. En
estos procesos la presidon y temperatura para la reaccion de conversion del etileno
en polietileno fueron considerablemente mas bajas. Por ejemplo, el proceso
Philips opera de 100 a 150 °C y 290 a 580 psi ( 2 a 4 MPa) de presién.
Sobre 1976 se desarrollé un nuevo proceso simplificado a baja presiéon para la
produccion de polietileno, el cual utiliza una presion de 100 a 300 psi ( 0,7 a 2

Mpa) y una temperatura de unos 100 °C. El polietileno producido puede
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describirse como un polietileno lineal de baja densidad (LLDPE) y tiene una

estructura de cadena lineal con ramificaciones laterales cortas, inclinadas.

Policloruro de vinilo (PVC)

Se obtiene por adicion a partir del cloruro de etileno. Sus principales
caracteristicas son ser resistente, elastico y poco desgastable; es por esto que se

utiliza en revestimientos de suelos, paredes y tanques, cafios y juntas.

Poliestileno

Se obtiene a partir de estireno o fenileteno. Se caracteriza por ser transparente y
rigido por lo que se lo puede utilizar en inyeccion, extrusion y piezas
termoformadas (envases desechables, interiores de heladera) y también en

aislamientos (expandido).

Poliacrilonitrilo

Se utiliza como mondmero el acrilonitrilo o cianoeteno. Es un compuesto fuerte,
facil de tefir y puede hilarse. Estas caracteristicas lo hacen apto para la

fabricacion de fibras textiles.

Politetrafloruroeteno

Se fabrica a partir de tetrafluoroeteno. Es un polimero muy inerte, no adhesivo y

autolubricante, ademas de su gran resistencia a altas temperaturas.

Oxido de etileno

Es un gas incoloro o un liquido incoloro, movible e inflamable. Se usa
mucho como intermedio quimico en la fabricacién de glicol etilénico, glicoles
polietilénicos y sus derivados, etanolaminas, cianhidrina etilénica y detergentes no
ionicos. Se usa también como fumigante.

De sus derivados es el 6xido propilénico el mas importante de los 6xidos de

alquilenos, y el 6xido de estireno el mas importante de los derivados aromaticos.
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2.6.- Método Actual de Obtencion

Acorde a la IOCD (2004) en Estados Unidos la materia prima dominante para la
obtenciéon de olefinas C,/C3; es el gas natural rico en etano, propano y butano
(llamado gas natural humedo, asi como los gases de refineria. Alli se encuentran
en cantidad muy abundante y proporcionan por craqueo catalitico (FCC = fluid
catalytic craking), preferido en EE.UU., altos rendimientos en etileno.

El modo de trabajo de la disociacion de nafta se divide en los siguientes pasos:

Disociacion de la nafta en hornos tubulares.

La nafta, previamente vaporizada, se introduce junto con vapor de agua
sobrecalentado, en los tubos de unos 50-200 m de largo y de 80-120 mm de
diametro del horno de disociacion. Los tubos de cromo-niquel se disponen
verticalmente en los modernos hornos de craqueo de alta intensidad (High
Severity). Se calientan directamente por combustion de gases o aceites a unos

1050°C en sus partes mas calientes.

Templado

Los productos de disociacién salen del espacio en que ésta se produce a
unos 850°C y tienen que enfriarse rapidamente a unos 300°C (templado) para
evitar reacciones subsiguientes. Primeramente se realiza esto en forma indirecta,
con produccién de vapor, por templado en los refrigerantes y, finalmente, por

aceite pulverizado.
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Compresion de los gases de disociacion y purificacion.

En esta fase se separan el agua utilizada en el proceso y la bencina de
pirdlisis y se comprimen los constituyentes gaseosos en el compresor de gas bruto
para su purificaciéon haciéndolos pasar por un bafo alcalino, por ejemplo de soda

caustica al 5-15% que separa el H,S y el CO..

Secado, enfriamiento y destilacion a baja temperatura.

Antes de proceder a la propia elaboracion se debe realizar un cuidado
desecado para que en la subsiguiente destilacion a baja temperatura no haya
perturbaciones por formacion de hielo. El gas bruto seco se enfria en varios pasos
y se somete a destilacién fraccionada en un sistema de columnas.

Después de su separacion, el etileno contiene aun acetileno y etano. El acetileno
perturba la polimerizacion del etileno y se tiene que separar, bien por
hidrogenacion catalitica selectiva, bien por destilacién extractiva, por ejemplo, con
dimetilformamida o-N-metilpirrolidona. La separacion final de etileno/etano
requiere, a causa de sus temperaturas de ebullicibn muy semejantes, unas
columnas de eficiencia muy grande. El etileno que se obtiene es de una pureza
del 99,95% (grado de pureza para polimerizacion).

En forma analoga, después de separar los componentes de la fraccién C3 y antes
de aislar propileno/propano hay que realizar la hidrogenacion catalitica selectiva
de las porciones de alleno y propino en propano y propeno, respectivamente. El

propileno se puede aislar con una pureza del 99,9%.
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CAPITULO Ill. PARTE EXPERIMENTAL

3.1.- Introduccion

Este capitulo tiene como objetivo a través de las pruebas de laboratorio determinar
el catalizador con mayor desempefo para el posterior disefio de una planta de
etileno a partir de etanol utilizando el catalizador seleccionado.

A partir de este capitulo se busca establecer la conversién del catalizador y su
temperatura de reacciéon optima.

La preparacion de los catalizadores se realizdé en base al articulo “Combustion
synthesis of perovskite-type catalysts for natural gas combustion (2003)” en el cual
hace referencia de la preparacion de catalizadores de 6xidos de metales. Los

catalizadores utilizados en las experiencias son:

Oxido de cobre

Oxido de magnesio

Oxido mixto 1 (70% cobre y 30% magnesio)
Oxido mixto 2 (70%magnesio y 30% cobre)

S
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3.2.- Descripcion de los Equipos

Para llevar a cabo las pruebas para la obtencién de etileno a partir de etanol, no
se requiere de grandes infraestructura para estas pruebas. Los equipos que se
ocuparon son a pequena escala en comparacion a una planta productora de
etileno, debido al poco volumen de etanol que se ocupd como se muestra en la

figura 9.

ESQUEMA DEL PROCESO

r REACTOR

VAPORIZADOR CONDENSADCR

Figura 9. Esquema del Proceso
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3.2.1.- Matraz de tres bocas (Vaporizacion).

Este matraz tiene tres bocas y es de vidrio como se muestra en la figura 10. Esta
conectado por una de sus bocas con el reactor a través de una pequena caferia, y
otra de su boca sirve para alimentar el etanol. Ademas este matraz tendra un
calefactor en la parte inferior, que le proporcionara el calor necesario para que
este matraz funcione como evaporador. Asi se usara para calentar el etanol,

hasta el punto que se evapore.

Figura 10. Vaporizador

3.2.2.- Reactor

La configuracion del reactor del utilizado en los experimentos se muestra en la
Fig. 11. Una caja de acero inoxidable de largo 20 [cm], ancho de 10 [cm] y alto [4
cm], que en su interior contiene 5 celdas donde se rellena el catalizador. El reactor
esta conectado al matraz que evapora el etanol, y por otro lado a un condensador,
que es donde se obtiene el producto liquido. Una hoja de aluminio cubre al reactor

para sellar los canales.

Se hacen dos ranuras a través de los costados del reactor, donde una termocupla
puede ser instalada y trasladada sin problemas para controlar o medir la

temperatura de las diferentes regiones de la placa de reaccion.
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La placa esta firmemente situada entre dos soportes cubierta con un aislante y
ladrillos refractarios para evitar la perdida de temperatura, que integran dos
calentadores situados uno en la parte inferior y el otro situado en la parte
posterior de la caja ,para mantener los canales de la placa de reacciéon a una
temperatura determinada. Se utilizan pernos de acero inoxidable para sostener

todas las partes.

Figura 11. Reactor

Figura 12. Interior del reactor
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3.2.3.- Condensador

Este condensador es de vidrio, este esta conectado al reactor por donde recibe los
gases que se produjeron de la reaccion que se llevo a cabo en el reactor.

Este condensador esta conectado a una llave de agua potable a través de una
manguera, esta agua no tiene contacto con los gases, solo es para enfriar para
que asi condensen los gases. Esta agua que entra sale y se va por el
alcantarillado.

Los gases que condensan salen por la boca inferior del condensador, donde hay

Figura 13. Condensador
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3.3.- Preparacion del Catalizador

3.3.1.- Introduccién
La preparacion de los catalizadores consiste principalmente en una reaccion entre
una solucion acuosa de nitratos de metales (oxidantes) y urea (combustible).

Las reacciones involucradas son las siguientes:

3Cu(NO,), + 5CO(NH,), —> 3CuO +10H,0 + 8N, + 5CO,
3Mg(NO,), + 5CO(NH.), — 3MgO +10H ,0 + 8N, + 5CO,

Los catalizadores utilizados en las experiencias son:

1. Oxido de cobre

2. Oxido de magnesio

3. Oxido mixto 1 (70% cobre y 30% magnesio)
4. Oxido mixto 2 (70%magnesio y 30% cobre)

3.3.2.- Soporte

Se establece una relacién 10% en peso entre el catalizador y el soporte.

El soporte consiste en una lana mixta de alumina (Al,O3) y silice (SiO;) con
pequefos contenidos de zirconia y titania, sobre el cual se deposita el componente
activo (metal) de la manera mas homogénea posible. Comercialmente se conoce
como Fibratec Bulk, las cuales son fibras largas y flexibles fabricadas por el
proceso "hilados" (spun), el cual le otorga mas fortaleza a los productos de fibra.
Las caracteristicas del soporte se resumen en la Tabla 7.

Como el soporte es una lana, no resulta dificil darle forma manualmente, de
manera que se pesaron trozos pequefios de la fibra para obtener pellets de
tamanos similares, pero la fibra debe ser previamente secada para evitar el efecto
de la humedad en la medicidn de su masa. Una vez pesada la lana se le da forma
esférica a través de moldeo manual, generando pellets de aproximadamente 3-5

mm de diametro.
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Modelo

Fibratec Bulk
HT

Caracteristicas fisicas:

Composicion quimica:
Al,O3
SiOz
ZI'OQ
F6203
TiO,

Temperatura de funcionamiento

1315 °C

44-50 %
50-56 %
13-19 %
0.1-0.2 %
0.1-0.2 %

Tabla 7.Caracteristicas del soporte del catalizador (Comercial

3.3.3.- Catalizador

Chile)

El nitrato y la urea se mezclan en cantidades estequeométricas, los cuales son

diluidos con agua para formar una solucion acuosa homogénea.Después el

soporte es impregnado con la solucién acuosa.

A continucion en las tablas se muestran las cantidades de masa en g. para

preparar un gramo de oxido.

Masa
Componente | (gramos)
CO(NH,), 1,2
Cu(NO;),*3H,0 3,01

Tabla 8. Preparacion de un gramo de 6xido de cobre

Masa
Componente | (gramos)
CO(NH,), 2,46
Mg(NQO3),*6H,0 6,345

Tabla 9. Preparacion de un gramo de 6xido de magnesio
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Masa
Componente | (gramos)

CO(NH,), 1,62
Mg(NO5),*6H,0 1,9
Cu(NO3),*3H,0 2,125

Tabla 10. Preparacion de un gramo de 6xido mixto 1

Masa
Componente | (gramos)
CO(NH,), 2,04
Mg(NQO3),*6H,0 4,35
Cu(NO;),*3H,0 0,9

Tabla 11. Preparacion de un gramo de 6xido mixto 2

Nota: El detalle de los calculos se encuentra en el anexo 1

Los catalizadores se llevan al horno aproximadamente 45 minutos, llevandose
acabo la sintesis de combustion.

En el horno se produce la desintegracion de la urea. La urea forma el iobn amonio,
los 6xidos se reducen (aproximadamente a los 200°C), luego el cobre y el
magnesio se deposita en el soporte, el nitrogeno contenido en los nitratos se oxida

hasta N> u oxidos nitrosos volatiles.
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En la figura 14 se muestra una solucion de nitrato con urea en el horno, donde se

produce la desintegracién de la urea para obtener finalmente los 6xidos.

Figura 14. Solucién de nitratos, en diferentes etapas hasta formar los 6xidos, a través de la

sintesis de combustion.

Los catalizadores se retiran del horno dejandolos a temperatura ambiente y es
medida su densidad (68,75 kg/m?), para luego ser llevado al reactor, la figura 15

muestra los catalizadores luego de la preparacion.

Figura 15. Catalizadores: izquierda con MgO y derecha con CuO.
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3.4.- Caracterizacion de los Catalizadores

La técnica de difraccidén de rayos X nos permite identificar las fases presentes en
los catalizadores. Descontando las sefales propias de los soportes, los
difractogramas corroboran la presencia de las fases: 0xido de cobre y 6xido de

magnesio esperadas.

Se decidié hacer un analisis de rayos x para explorar la estructura de la materia

cristalina de los catalizadores.

1CUQD- segundo.RD

500

400

200

L B L B B B B B B B
20 0 40 5 &0 70 a0

Position [?2Theta]

Figura 16. Rayos X de CuO puro.
La figura 16 ilustra los resultados de los rayos x del catalizador que contenia CuO

puro, se observa una estructura cristalina con un aporte de material amorfo.
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Figura 17. Rayos X de MgO puro.
La figura 17 ilustra los resultados de los rayos x del catalizador que contenia MgO

puro, se observa una estructura donde el porcentaje cristalino es mucho mas
importante respecto al CuO. Lo que se ve reflejado en peaks mas definidos de
mayor absorvancia relativa. Podemos concluir que el catalizador de MgO es mas

cristalino, por lo tanto es de esperar una mayor selectividad catalitica.
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3.5.- Procedimiento Experimental

La reaccion catalitica de la deshidratacion de etanol a etileno se lleva a cabo en un
reactor a presion atmosférica. Se alimentan 100 ml de etanol 96% al evaporador,
donde es vaporizado y es transmitido hacia el reactor. La temperatura de reaccion
en el interior del reactor esta controlada en el rango de 300 - 400°C, se mantiene
una velocidad espacial 0,75 h™'. El producto liquido (etanol + agua) se condensa
utilizando agua como medio de enfriamiento a 15°C, una vez medida la cantidad
de producto liquido, se determina la conversion de etanol.

Este condensado se lleva al difractémetro, arrojando un indice, con el cual se
obtiene a través de bibliografia el porcentaje de masa de etanol y la densidad de la
mezcla. Con estos se pueden obtener los gramos totales, los gramos de etanol y

agua de la mezcla, para después obtener los moles y finalmente la conversion.

La reaccion involucrada es la siguiente:

C,HOH —» C,H, + H.,O
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3.6.- Experiencias

Se realizaron tres experiencias en el laboratorio. El objetivo de las dos primeras
era establecer el catalizador con mayor conversion de etanol y la cantidad de
masa de catalizador en el reactor.

El objetivo de la tercera experiencia era determinar la temperatura de reaccion

optima, con el catalizador con mayor desempeno en las experiencias anteriores.

3.6.1.- Experiencia N°1

Se realizd con los 4 catalizadores y las condiciones son las siguientes:
T reaccion =400°C

Masa de catalizador=22 gramos (2 celdas del reactor)

Soporte= Fibratec Bulk

Moles entrada etanol=1,6295 (100ml de etanol)

A continuacion se muestran los resultados de la experiencia N°1

2 Celdas
Catalizador g. agua | g. etanol | moles agua | moles etanol | conversién etanol
CuO 9,10 21,25 0,50 0,46 0,71
MgO 15,07 15,07 0,83 0,32 0,79
70% Cuy 30% Mg| 10,71 19,90 0,59 0,43 0,73
70% Mgy 30% Cu| 10,74 18,29 0,59 0,39 0,75

Tabla 12.Resultados Experiencia N°1

Nota: El detalle de los calculos se encuentra en el Anexo |

3.6.1.1.- Conclusiones Experiencia N°1

En estas primeras pruebas se observé que hay una mejor conversion con MgO
puro en comparacion con las mezclas y CuO puro.

En cuanto a los catalizadores que contenian CuO, se observé que al abrir el
reactor los catalizadores tenian manchas de color café, como se puede observar
en la figura 18. Se cree que estas manchas se puedan deber a un depdsito de
algun tipo de polimero, ya que al poner estos en el horno a 500°C el catalizador

pierde la coloracion café y vuelve a estar como recién sintetizado.
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Figura 18. Catalizador que contienen CuO, después de las pruebas.

3.6.2.- Experiencia N°2

Se realizo con los 4 catalizadores y a diferencia de la primera experiencia se utilizé
mas masa de catalizador (3 celdas del reactor), las condiciones son las
siguientes:

T reaccion =400°C

Masa de catalizador= 33 gramos (3 celdas del reactor)

Soporte= Fibratec Bulk

Moles entrada etanol=1,6295 (100ml de etanol)

A continuacion se muestran los resultados de la experiencia N°2

3 celdas

catalizador g. totales | g. agua | g. etanol | moles agua | moles etanol | conversién etanol
CuO 35,8 12,5 23,3 0,69 0,50 0,68
MgO 37,4 224 14,9 1,24 0,32 0,80

70% Cu y 30% Mg 36,2 17,0 19,1 0,94 0,41 0,74

70% Mgy 30% Cu 39,7 21,8 17,8 1,21 0,38 0,76

Tabla 13.Resultados Experiencia N°2
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3.6.2.1.- Conclusiones Experiencia N°2

En las segundas pruebas se sigue observando que hay una mejor conversién con

MgO puro en comparacién con las mezclas y CuO puro, por que se demuestra

que es mas eficiente el catalizador de MgO.

En cuanto a los catalizadores que contienen CuO, se sigue observando manchas

café provenientes quizas de algun tipo de polimero formado.

3.6.3.- Experiencia N°3

Como se observé en las pruebas anteriores, los catalizadores de MgO son los

mas eficientes, una vez establecido el catalizador (MgO) con mayor conversion de

etanol y la cantidad de masa de catalizador en el reactor, la tercera experiencia es

determinar la temperatura de reaccién Optima, con el catalizador con mayor

desempenio en las experiencias anteriores.

A continuacion se muestran los resultados de la experiencia N°3

3 celdas Oxido de Magnesio
temperatura | g. totales | g. agua g. etanol | moles agua | moles etanol | conversion etanol
400°C 37,40 22,44 14,96 1,24 0,32 0,80
375°C 36,78 23,53 13,24 1,30 0,28 0,82
350°C 41,15 29,62 11,52 1,64 0,25 0,85
325°C 39,29 19,64 19,64 1,09 0,42 0,73
Tabla 14. Resultados Experiencia N°3
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Efecto de la temperatura de reaccion sobre la
conversion de etanol

86
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Figura 19. Efecto de la temperatura de reaccion sobre la conversién de etanol

3.6.3.1.- Conclusiones Experiencia N°3

De los datos obtenidos en estas ultimas pruebas, el catalizador de MgO tiene una
mejor eficiencia a una temperatura de 350°C, teniendo aqui la mas alta conversién
de 85%. La disminucion de la conversion al aumentar la temperatura desde los
350°C se puede explicar, por que aumenta la diferencia de temperatura entre el
gas y la particula, aumentando los limites difusivos externos disminuyendo la
conversion o a errores en el procedimiento experimental. Se descarta la
hidratacion de etileno ya que no es factible termodinamicamente por lo expuesto
en el marco tedrico (ver 2.2).

La actividad de los catalizadores es de 0,00418(mol etileno/min* gr cat.)
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CAPITULO IV: PROCESO PRODUCTIVO

4.1.- Introduccion

Una vez escogido en el capitulo anterior el catalizador que se va a utilizar, 6xido
de magnesio, es necesario determinar la capacidad y requerimiento de la materia
prima de la planta.También el proceso que se va a utilizar para el posterior disefio

de los equipos principales de la planta de etileno a partir de etanol.

4.2.- Materia Prima y Producto Terminado
4.2.1.- Materia Prima: Etanol 96%.

Se escogié como materia prima etanol 96% vol (93.8% peso), material compuesto
basicamente de 96% etanol y 4% agua, con caracteristicas fisicoquimicas acorde

a lo presentado en el marco teodrico.
4.2.2.- Producto terminado: Etileno Grado Polimero.

Kochar, Merims y Padia (1981) en su articulo “Ethylene from Ethanol” presentan
las distintas composiciones de etileno que se puede obtener dependiendo del
proceso (grado A o sin destilar, grado B y grado C). El etileno grado B y grado C (o
grado polimero) exigen un mayor grado de refinamiento e incluyen un proceso de
destilacién. El proceso esta disefiado para este mayor grado de refinacion y por lo
tanto se debe contar con un aumento en el requerimiento de etileno por el
mencionado proceso de destilacién.

La composicion establecida para el proceso corresponde a la del etileno grado C

(Grado Polimero). Su composicion se muestra a continuacion en la tabla 15.
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Composicidn de Etileno grado C

Componente (mol)

Etileno grado C
(grado polimero)

Metano (ppm) 0
CO (ppm) 5
CO, (ppm) S
Etano (%) 10
Propileno (%) 0,05
Hidrocarburos C4 (%) 0
Pesados (incluyendo

acetaldehido, éter) 0
Etileno 99,9

Tabla 15. Composicion de Etileno grado C

4.3.- Capacidad y Requerimientos de Materia Prima

4.3.1.- Determinacion de la Capacidad del Proceso

En Chile, la industria del plastico se mueve acorde con el extraordinario

crecimiento de las diferentes variables econdmicas en el pais y por lo tanto se ha

desarrollado una dinamica industria en este importante sector de la economia.

La fortaleza de la economia chilena se mide por su creciente y sostenida

presencia en el mercado internacional. Y el sector del plastico no ha estado ajeno

a esta dinamica.

Tanto es asi que en los ultimos afos a triplicado sus importaciones de polimeros

de etileno en forma primaria.

Afio CIF (US$)
2002 74.834.403
2003 85.199.619
2004 126.288.498
2005 187.550.839
2006 212.739.893
2007 215.703.881

Tabla 16. Importaciones de polimeros de etileno en forma primaria en Chile (PROCHILE)
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En Chile, acorde a la informacion de PROCHILE, el afio 2007 las importaciones

de polimeros de

etileno en forma primarias (polietiieno de alta densidad)

ascendieron a US$ 215 millones. Las importaciones chilenas se concentraron en

un 90% en tan solo 3 mercados. Siendo los principales mercados de origen de las

importaciones Brasil, Corea y Estados Unidos como se muestra a continuacion:

Pais Origen Cantidad kg Fob (US$) Cif (US$)
Argentina 7.393.852,5 9.871.506,3 10.388.886,0
Brasil 50.552.990,4 65.260.275,7 72.162.661,0
Canada 2.380.685,3 3.138.964 .4 3.451.782,0
Corea del sur 42.762.740,3 63.326.866,1 67.541.439,6
Estados Unidos 36.806.863,1 50.129.918,7 53.099.043,0
Otros 4.979.832,7 8.477.055,9 9.060.069,8
total general 144.876.964,5 200.204.587,4 215.703.881,7

Tabla 17. Cantidad de kilogramos importados aifio 2007 (PROCHILE)
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Figura 20.0Origen de importaciones chilenas de polietileno de alta densidad afio 2007
(PROCHILE)

Si bien las importaciones de etileno puro son reducidas, se puede apreciar un gran

mercado potencial en las importaciones de polimeros a partir de etileno basico. La

clave esta en proveer esta materia prima para su produccion en el pais. Asi se

partira de la base que la industria de este tipo de polimeros representan un cliente

potencial y consecuente fuente de demanda de etileno.
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La demanda de 145.000 toneladas de polietileno de alta densidad para Chile en el
ano 2007, servira de base para el calculo de la capacidad del proceso. Khare et al
(2002) reportan que para un proceso comercial de produccion de polietileno de
alta densidad (HDPE) se obtienen 0,8581 kilogramos de HDPE por cada kilogramo

alimentado de etileno.

1ton M alimentada etileno
0,8581ton M HDPE

*145000ton M HDPE =170000ton M etileno

Asi, este requerimiento total es de 170.000 toneladas de etileno. Se tomara
como base que se lograra introduccion en el 15% del mercado con una demanda

de etileno de 25.500 toneladas de etileno.

4.3.2.- Requerimientos de Materia Prima

La materia prima del proceso es etanol, material cuyas caracteristicas
fisicoquimicas han sido detalladas en el marco tedrico. Se escoge etanol 96% vol.
(93,8 % peso). La composicion es 96% de etanol y 4% de agua (vol). La reaccion
de deshidratacion genera etileno y agua en proporcién equimolar con variaciones
en composicion del etileno dependiendo de la selectividad promovida por el
catalizador.

El catalizador escogido es el de oxido de magnesio, los detalles del
catalizador su seleccion y rendimiento se presentan en el Capitulo Ill. De dicho
capitulo se tiene que para la temperatura de reaccion es de 350 °C se tiene una
conversion de 85% de etanol.

Acorde a Kochar, Merims y Padia (1981) un incremento del 2,1% en la

materia prima es recomendable por cada kilogramo de etileno grado C producido.

En base a lo anterior se determina los siguientes requerimientos de materia prima:

(25500TM C,H, T™ C,H,

ano ano

]* 1,021 = 25.525
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T™ C,H .OH

[25525TM C2H4j*(1TM mol CZH4J*(100TM mol C,H ,OH J*(46TM C,H.OH
ano

. = 47652
afio 28TM C,H, 85TM mol C,H, 1TM C,H.OH

Tomando en cuenta que la materia prima es etanol 96% vol (93,8 % peso)

(47652TM C,H.OH j*[lTM C,H,OH 96%

— =50801TM C,H.OH
ano 0,938TM C,H.OH

Anual (TM/ano) 50801
Mensual (TM/mes) 4618,27
Diario (TM/dia) 153,94
por hora (kg/h) 6414,27
por segundo (kg/s) 1,78
Anual (m3/afio) 62717,28
Mensual (m3/mes) 5701,57
Diario (m3/dia) 190,05
por hora (m3/h) 7,92
por segundo (m3/s) 0,0022

Tabla 18.Requerimientos de materia prima (etanol)
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4.4 .- Descripcion del Proceso

El  proceso utilizado para la obtencion de etileno a partir de la
deshidratacion catalitica de etanol es el expuesto por Donis (2006). A continuacion

se describe las operaciones constitutivas del proceso.

4.4.1.- Vaporizacion del Etanol

Se necesita que la materia prima esté en fase gaseosa para la reacciéon
catalitica. El etanol 96% vol (comercial) alimentado a 20°C es vaporizado a
presion atmosférica en un intercambiador de calor, suministrando energia para su
precalentamiento hasta el punto de ebullicion, asi como la energia necesaria para
la vaporizacion del 80% del material liquido. EI 20% no vaporizado es recirculado
desde un tanque separador. El medio calefactor es vapor a 100 psi ubicado en el

lado de los tubos.

4.4.2.- Sobrecalentamiento del Etanol

El objetivo de esta operacion es llevar el vapor formado en la operacion
anterior a la temperatura de reaccién. El vapor resultante de la operacién anterior
es sobrecalentado hasta la temperatura de operacidon isotérmica del reactor

350°C. El calor es suministrado por vapor Dowtherm A.

4.4.3.- Reaccion de Deshidratacion Catalitica

En este punto el etanol se convierte en una mezcla equimolar de etileno y
agua, siempre tomando en cuenta la cantidad minima de impurezas formadas por
selectividad del proceso. La reaccidn se lleva a cabo en un reactor isotérmico de
lecho fijo calentado por vapor de Dowtherm A. la reaccion se lleva a cabo a 350°C,
con un requerimiento de energia de 1590 J/g etileno formado. El catalizador
empleado, se ubica en tubos dentro de una carcasa vertical donde fluye el medio
calefactor. En esta fase temprana del proceso ya se tiene un producto final

utilizable.
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4.4.4.- Recuperacion de Calor

Con el objetivo de recuperar parte de la energia térmica en el gas de
reaccion, este se emplea para precalentar el agua de alimentacion de la caldera
que genera el vapor para el calentamiento del etanol inicial. Esto también ayuda a
la disminucion de temperatura del gas de reaccidn previo a su entrada a las torres
de enfriamiento por contacto. La recuperaciéon se realiza en un intercambiador de
carcasa y tubos, reduciendo la temperatura del gas. Esta etapa también ayuda a

disminuir las dimensiones del equipo por contacto de la siguiente operacion.

4.4.5.- Enfriamiento por Contacto Directo

La reduccion de temperatura permite condiciones de operacion favorables para las
proximas etapas, a la vez que genera una deseable deshumidificacion del gas
entrante. El enfriamiento se lleva a cabo en dos torres empacadas donde el gas

entra en contacto con el agua de enfriamiento.

4.4.6.- Compresioén

Para lograr el grado de purificacion deseada en los futuros pasos de lavado
y destilacion, es necesario comprimir el gas. La compresion se lleva a cabo en 3
etapas de compresidén adiabatica con enchaquetado para mantener constante

temperatura de entrada a siguiente etapa.
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4.4.7.- Eliminacion de CO,: Lavado Caustico

Para purificar el etileno a grado polimero, es necesario reducir la
concentracion de didxido de carbono. Esto se logra en una torre empacada de
lavado caustico donde la absorcion con reaccion del dioxido de carbono se lleva a

cabo con una solucién diluida de hidréxido de sodio.

4.4.8.- Secado del gas

Previo a su ingreso a las torres de destilacion el etileno debe estar libre de
presencia de agua. Esto se efectua por medio de un sistema de secado en lecho
fijo de silica gel. El sistema consiste de dos torres con silica gel en su lecho.
Mientras una torre trabaja, el desecante de la otra esta siendo regenerado. Lo
anterior permite la reduccién de la humedad a cantidades imperceptibles en el

gas.

4.4.9.- Sistema de Destilacion

Para lograr la separacion de las impurezas pesadas y la mayor parte del
etano, el etileno se ingresa a una torre de destilacion, donde los materiales
pesados son rechazados en el fondo y el etileno y compuestos ligeros son
retirados en el destilado por medio de condensacion con propano como
refrigerante (la temperatura en el condensador es de —20°C).

En este punto se logré obtener etileno grado polimero, composicion 99.95%. El
etileno saliente puede ser almacenado a presion o servir como alimentacion para

la gran variedad de procesos derivados de este material.
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Diagrama del Proceso
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Figura 21. Diagrama del proceso
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Materias Primas
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4.5.- Especificaciones de los Equipos

A continuacion se muestran las especificaciones de los equipos involucrados en el

proceso.

4.5.1.- Vaporizador de Etanol

Tabla 19. ESPECIFICACIONES VAPORIZADOR

Dimensiones

Sistema ingles

Sistema internacional

Ds interno 17,25 (plg) 0,4381 (m)
Espaciamiento deflectores 3,45 (plg) 0,087 (m)
Longitud de tubos 16 pies 4,87 (m)
De tubos 1 (plg) 0,0254 (m)
BWG 16 16
Cantidad de tubos 166 166
Paso lado tubos 2 2

Material carcasa

Acero al carbon

Acero al carbon

Material tubos

Acero al carbon

Acero al carbon

Transferencia de Calor

Sistema ingles

Sistema internacional

Superficie 521,37 (pies?) 48,43 (m%)
Uc 74,45 (Btu/hpies*°F) 422 8 (JIskm?)
Ud 67,84 (Btu/hpies*°F) 385,33 (J/skm?)
Rd 0,0013 0,0013
Caida presién carcasa 2,72 (psi) 18,75 (kPa)
Caida presién tubos 1,729 (psi) 11,92 (kPa)

Fluido por carcasa

Etanol 96%

Etanol 96%

Fluido por tubo

Vapor 100 psi

Vapor 100 psi

Nota: El detalle de los calculos se encuentra en el Anexo 4
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4.5.2.- Sobrecalentador de Etanol

Tabla 20. ESPECIFICACIONES SOBRECALENTADOR

Dimensiones

Sistema inglés

Sistema internacional

Ds interno 33 (plg) 0,8382 (m)
Espaciamiento deflectores 6,6 (plg) 0,1676 (m)
Longitud de tubos 16 pies 4,87 (m)
De tubos 1,5 (plg) 0,0381 (m)
BWG 16 16
Cantidad de tubos 70 70
Paso lado tubos 4 4

Material carcasa

Acero al carbon

Acero al carbon

Material tubos

Acero al carbon

Acero al carbon

Transferencia de calor

Sistema inglés

Sistema internacional

Superficie 439,6 (pies®) 40,84 (m?)
Uc 45,93 (Btu/hpies*°F) 260,88 (J/skm?)
Ud 37,82 (Btu/hpies*°F) 214,81 (J/skm?)
Rd 0,0046 0,0046
Caida presioén carcasa 1,14 (psi) 7,86 (kPa)
Caida presion tubos 4,81 (psi) 33,16 (kPa)
Fluido por carcasa Dowtherm A Dowtherm A

Fluido por tubo

etanol 96%

etanol 96%

Nota: El detalle de los calculos se encuentra en el Anexo 5

4.5.3.- Reactor Catalitico

Tabla 21. Especificaciones Reactor

Dimensiones Sistema inglés Sistema internacional
LHSV 0,75 h-1 0,75 h-1
Catalizador requerido 940,2 Ib 426,5 kg
Temperatura de reaccion 662°F 350°C
Ds interno 90 (plg) 2,28 (m)
Longitud de tubos 40 pies 12,192 (m)
De tubos 1 (plg) 0,0254 (m)
BWG 16 16
Cantidad de tubos 2022 2022
Superficie 13749,6 (pies®) 1277 (m°)
Uc 41,2 (Btu/hpiesF) 250,3 (J/sKm?)
Rd 0,013 0,013
Caida presion carcasa 0,015(psi) 0,1 (kPa)
Caida presion tubos 3,45 (psi) 23,78 (kPa)

Nota: El detalle de los calculos se encuentra en el Anexo 6
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4.5.4.- Recuperacion de Calor: Precalentador

Tabla 22. ESPECIFICACIONES PRECALENTADOR

Dimensiones

Sistema inglés

Sistema internacional

Ds interno 15,25 (plg) 0,387 (m)
Espaciamiento deflectores 14,4 (plg) 0,365 (m)
Longitud de tubos 16 pies 4,87 (m)
De tubos 1,5 (plg) 0,0381 (m)
BWG 16 16
Cantidad de tubos 25 25
Paso lado tubos 4 4

Material carcasa

Acero al carbon

Acero al carbon

Material tubos

Acero al carbon

Acero al carbon

Transferencia de calor

Sistema inglés

Sistema internacional

Superficie 157 (pies?) 14,58 (m?)
Uc 56,54 (Btu/hpies*°F) 320,58 (J/skm?)
Ud 53 (Btu/hpies?°F) 300,51 (J/skm?)
Rd 0,0011 0,0011
Caida presién carcasa 0,2 (psi) 1,37
Caida presién tubos 0,32 (psi) 2,2 (kPa)
Fluido por carcasa gas reaccion gas reaccion
Fluido por tubo agua agua

Nota: El detalle de los calculos se encuentra en el Anexo 7

4.5.5.- Torres de Enfriamiento

Tabla 23. ESPECIFICACIONES TORRES DE ENFRIAMIENTO
Equipo Torre 1 Torre 2
Dimensiones Sistema ingles Sl Sistema ingles Si
Tipo de empaque rashig rashig rashig rashig
Material de empague cerdmica | ceramica ceramica | ceramica
Tamafo empaque 2plg | 0,051 (m) 2plg | 0,051 (m)
D torre 3,6 (pies) 1,1 (m) 3,6 (pies) 1,1 (m)
Altura de empaque 10,79 (pies) | 3,29 (m) 17,84 (pies)| 5,44 (m)
Ntog 13,05 13,05 22,15 22,15
Htog 0,82 (pies)| 0,252 (m) 0,8 (pies) | 0,245 (m)
T entrada gas 392°F 200 °C 149°F 65°C
Tsalida gas 149°F 65 °C 68°F 30°C
Y entrada (m agua/m gas seco) 0,6 0,6 0,14 0,14
Y salida (m agua/m gas seco) 0,14 0,14 0,03 0,03
Caida presién 0,35 (psi) | 2,42 (kPa) 0,43 (psi)| 2,9 kPa
material acero acero acero acero

Nota: El detalle de los calculos se encuentra en el Anexo 8
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4.5.6.- Compresor

Tabla 24. ESPECIFICACIONES COMPRESOR

Dimensiones Sistema inglés | Sistema internacional
Presion entrada 14,7 (psi) 101,35 (kPa)
Presion salida 350 (psi) 2413,16 (kPa)
Etapas 3 3
Relacién global de compresion 24 24
Relacién para una etapa 2,88 2,88
Volumen de gas comprimido 1902,8 (pie’/min) 0,89 m*/s
Eficiencia 83% 83%
Potencia de freno 30 hp 223711 W
Enfriamiento por etapa 437142,9 (Btu/h) 128 (kJ/s)
Agua de enfriamiento 24 GPM 0,0015 (m3/s)

Nota: El detalle de los calculos se encuentra en el Anexo 9

4.5.7.- Torre de Lavado Caustico

Tabla 25. ESPECIFICACIONES TORRE DE LAVADO CAUSTICO

Equipo Torre de lavado
Dimensiones Sistema ingles Si

tipo de empaque rashig rashig
material de empaque ceramica ceramica
solucién NaOH (%peso) 4% 4%
tamafio empaque 1,5 plg 0,0381 (m)
D torre 1,312 (pies) 0,4 (m)
altura de empaque 11,7 (pies) 3,57 (m)

9,6E-8
Kga 2,2 Ibmol/pies3hatm kgmol/m3sPa
Y entrada (mol CO2/mol inerte) 2,10E-04 2,10E-04
Y salida (mol CO2/mol inerte) 8,14E-06 8,14E-06
Caida presion 0,42 (psi) 2,89 (kPa)
material acero acero

Nota: El detalle de los calculos se encuentra en el Anexo 10

Escuela de Ingenieria Quimica
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso

73



4.5.8.- Torres de Secado

Tabla 26. ESPECIFICACIONES TORRE DE SECADO
Dimensiones Sistema inglés | Sistema internacional
cantidad de torres 2 2
adsorbente silica gel silica gel
cantidad de adsorbente 24520,32 Ib 11145,6 kg
D torre 6,96 pies 2,088 m
altura de lecho 18,41 pies 552m
Tiempo de operacién 12h 12h
tiempo de regeneracién 12h 12h

Nota: El detalle de los calculos se encuentra en el Anexo 11

4.5.9.- Torre de Destilacion

Tabla 27.ESPECIFICACIONES TORRE DE DESTILACION
Equipo Torre de destilacion

Dimensiones Sistema ingles Si
Nuamero de platos 49 49
Tipos de platos capucha capucha
Relacion de reflujo 2,25 2,25
Eficiencia etapa 54% 54%
Temperatura cabeza 4°F -20°C
Temperatura fondos 136°F 57,8°C
Separacion de platos 20 plg 3,6m
Diametro torre 3,28 pies 1m
Altura 50 pies 15,2
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CAPITULO V: EVALUACION ECONOMICA

5.1.- Introduccioén

Este capitulo tiene como objetivo determinar la factibilidad econdmica

La etapa de evaluacion econdmica, busca determinar mediante ciertas
metodologias, la rentabilidad de la inversidn en el proyecto lo cual requiere de la
informacion necesaria para cuantificar el total de gastos previos y durante su
puesta en marcha, asi como también costos e ingresos de operacion posteriores a

la puesta e marcha.

Los pasos considerados en la evaluacion econémica son los siguientes:

e Estimacién de costos: Equipos, Materias Primas, Personal, Ventas y
Precios.

e Prediccion de como estos varian durante la vida del proyecto.

e Tratamiento de esta informacion, para obtener una medida o indice de la

rentabilidad.

Entre los criterios de evaluacioén, existen dos clases de indices:

e En funcién del dinero: Valor Actual Neto (V.A.N.)
e En funcién de una tasa de retorno de capital: Tasa Interna de Retorno
(T.LR)

De los métodos existentes, el mas confiable, y usado actualmente, es el V.A.N., ya
que es el unico que considera todos los flujos, su magnitud, el tiempo y el valor del

dinero en el tiempo.
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Ademas este criterio plantea que un proyecto debe aceptarse si su valor actual
neto es igual o superior a cero, donde el V.A.N. es la diferencia entre todos sus
ingresos y egresos expresados en moneda actual.

Matematicamente hablando, el V.A.N. se define como:

ol —-E
V.AAN.= ) [-—F -] Ec. 11
i) =
Donde:

li: Ingresos en el periodo t

Ei. Egresos en el periodo t

i : Tasa de interés atractivo de la empresa

lo: Inversion inicial
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5.2.- Inversion Total

La inversion total inicial es la suma del capital fijo, el capital de trabajo y los gastos

de la puesta en marcha.

5.2.1.- Capital Fijo

El capital fijo se refiere a las inversiones necesarias para la adquisicién del
terreno, de los equipos y su instalacion, y todos aquellos gastos necesarios para
que la planta en condiciones de operar.

El capital fijo se divide en:

e Costos Directos

e Costos Indirectos

5.2.1.1.- Costos Directos

Como costos directos se consideran los siguientes items (Peters & Timmerhaus
(2003):

a) Costos de Equipos: el costo total de los equipos va a ser la suma de los

costos de los equipos principales mas los costos de los equipos auxiliares.
Las tablas N° 29 y 30 presentan el resumen de los costos de inversiéon de
los equipos involucrados en el proceso. Los valores aqui presentados se

obtuvieron a traves de estimaciones de los costos de los equipos.
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Tabla 29.Costos de Equipos Principales CE2008=583,7/389,5=1,498

Operacion Equipo Cantidad | Costo, US$ (1998) | Costo US$, (2008)
Vaporizaciéon Intercambiador 1 10.500 15.729
Calentamiento Intercambiador 1 10.400 15.579,2
Reaccién Reactor 1 450.000 674.100
Recuperacion de calor | Intercambiador 1 10.000 14.980
Torre empacada 1 1 26.000 38.948

Enfriamiento Torre empacada 2 1 28.000 41.944
Compresién Compresor 1 500.000 749.000
Lavado Caustico Torre empacada 1 9.800 14.680,4
Secado Torre adsorcion 2 35.000 104.860
Destilacion Torre de platos 1 193.000 289.114
Vapor, 100 psi 1 100.000 149.800

Calderas Dowtherm A, 375°C 1 200.000 299.600
Total 1.572.700 2.408.334,6

Tabla 30.Costos de Equipos Auxiliares CE2008=583,7/389,5=1,498
Operacion Equipo Cantidad | Costo, US$ (1998) | Costo US$, (2008)
Bombas 1 3.000 4.494
Vaporizacion Separador 1 6.000 8.988
Bombas 2 3.000 8.988
Enfriamiento Ventiladores 2 20.000 59.920
Lavado Caustico Bombas 1 3.000 4,494
Rehervidor 1 8.000 11.984
Condensador 1 12.000 17.976
Bombas 1 3.000 4.494
Destilacion Separador 1 6.000 8.988
Suministro de agua |Bombas 4 3.000 17.976
Total 64000 148.302

Con lo que obtenemos que el costo total de los equipos es igual a:

Costo Total Equipos = US$ 2.556.637

El desarrrollo detallado de estas estimaciones se encuentra en el Anexo 14
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b) Instalaciones: Estos costos incluyen aislacién y pintura, y se estiman en un

25% del costo total de equipos (Peters & Timmerhaus (2003), es decir :

Costo Instalaciones = US$ 639.159

c) Instrumentacién y Control: este costo se estima que es el 8% del costo total

de los equipos (Peters & Timmerhaus (2003), es decir

Costo Instrumentacién y Control = US$ 204.530

d) Canerias (Instaladas): este costo se estima que es el 10% del costo total de

los equipos (Peters & Timmerhaus (2003), es decir.

Costo Cafierias = US$ 255.663

e) Instalaciones Eléctricas: este costo se estima que es el 10% del costo total

de los equipos (Peters & Timmerhaus (2003), es decir:

Costo Instalaciones Electricas: US$ 255.663

f) Edificios: este costo se estima que es el 10% del costo total de los equipos

(Peters & Timmerhaus (2003), es decir:

Costos edificios = US$ 255.663

g) Servicios Generales y Mejoras: este costo se estima que es el 10% del

costo total de los equipos (Peters & Timmerhaus (2003), es decir:

Costo servicios generales y mejoras= US$ 255.663
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h) Valor del Terreno: La planta estara ubicada en la bahia de San Vicente,

)

parque petroquimico de Concepcion debido que ahi se encuentra la planta

de Petroquimica Dow S.A productor de polietileno. Estimando que el valor

del terreno (4,5 hectareas) en la VIl region es de 1[UF/m?] , con el valor de
1 UF=20.000 y el valor del délar de 1US$ =600, obtenemos que el costo del

terreno es:

Valor Terreno =

Valor Terreno = US$ 1.500.000

45.000* 20.000

600

Total Costos Directos:en la sguiente tabla se muestra el resumen de los

costos obtenidos:

Costos Directos % [US$]
Costo total de equipos 2.556.637,00
Instalaciones 25% Costo total de equipos 639.159,25
Instrumentacion y control 8% Costo total de equipos 204.530,96
Canerias 10% Costo total de equipos 255.663,70
Instalaciones Eléctricas 10% Costo total de equipos 255.663,70
Edificios 10% Costo total de equipos 255.663,70
Servicios generales y
mejoras 10% Costo total de equipos 255.663,70
Terreno 1.500.000,00

| Total Costos Directos | 5.922.982,01 |

Tabla 31. Resumen costos directos
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5.2.1.2.- Costos Indirectos

Como costos indirectos se consideran los siguientes items (Peters & Timmerhaus
(2003):

a) Ingenieria y Supervision: este costo se estima que es el 5% de los Costos

Directos (Peters & Timmerhaus (2003), es decir:

Ingenieria y Supervision = US$ 296.149

b) Costos Legales: este costo se estima que es el 1% del Capital Fijo (Peters
& Timmerhaus (2003), es decir:

Costos Legales = US$ 74.037

c) Costos de Construccion: este costo se estima que es 10% del Capital Fijo

(Peters & Timmerhaus (2003), es decir:

Costos de Construccion = US$ 740.372

d) Contingencias: este costo se estima que es el 5% del Capital Fijo (Peters &

Timmerhaus (2003), es decir:

Contingencias = US$ 370.186

e) Total Costos Indirectos: en la siguiente tabla se muestra el resumen de los

costos obtenidos:

Ingenieria y Supervision 5% Costos Directos 296.149,10
Costos Legales 1% Capital Fijo 74.037,28
Construccion 10% Capital Fijo 740.372,75
Contigencias 5% Capital Fijo 370.186,38

| Total Costos Indirectos | | 1.480.745,50 |

Tabla 32. Resumen costos directos
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5.2.1.3.- Capital Fijo

Capital Fijo = Costos Directos+ Costos Indirectos
Capital Fijo=US 7.403.727,5

El procedimiento de calculo para la estimacién del costo fijo se encuentra en el
Anexo 14

5.2.2.- Capital de Trabajo

Es parte de los costos de inversidn total, tangible o intangible, que se acumulan
para asegurar el desarrollo normal del proceso productivo, los cuales son capaces
de permitir poner en marcha el ciclo productivo.

Si bien existen metodos mas exactos para determinar el capital de trabajo, para
proyectos de prefactibilidad se estiman como el 10% del capital fijo (Peters &
Timmerhaus (2003).

Capital de trabajo= US$ 740.372,7

5.2.3.- Costo Puesta en Marcha

Los costos de la puesta en marcha de la planta se estiman como un 10% del

capital fijo (Peters & Timmerhaus (2003).

Costo Puesta en marcha= US$ 740.372,7
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5.2.4.- Inversion Total

Inversion Total = Capital Fijo+ Capital de Trabajo+ Costo Puesta en Marcha

En la siguiente tabla se muestra los valores obtenidos para cada item:

Capital Fijo US$ 7.403.727,5
Capital de Trabajo US$ 740.372,7
Costos Puesta en Marcha | US$ 740.372,7

Inversion Total= US$ 8.884.473
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5.3.- Beneficio Anual

Para determinar la tasa interna de retorno, se requiere calcular el beneficio anual,

el que se determina de la siguiente manera:

Beneficio Anual = Ganancias Totales por Ventas— Costos Total del Producto

5.3.1.- Ganancias Totales por Venta.
Las ganancias por venta se calculan a partir del precio de venta del etileno y de la
cantidad anual producida, asumiendo que todo lo que se produce es vendido, de

acuerdo a la siguiente relacion:

G=Q*P,
Donde:
G: Ganancia, US$/afo
Q: Produccion anual de etileno, Ton/afio

P.: Precio de venta del etileno, US$/afio

Para las ganancias tenemos que:
G = 25.500* 1.500 = 38.250.000

Ganancias Totales por Venta = US$ 38.250.000
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5.3.2.- Costo Total del Producto
El costo total del producto es la suma de todos los costos involucrados en la
produccion del producto, es decir, desde el punto de partida de la fabricacion en la

planta hasta su colocacién en el mercado.

El costo total del producto se divide en:

e Costos de Fabricacion
e Gastos Generales de la Empresa

e (Gastos Financieros

5.3.2.1.- Costos de Fabricacién

Estos costos incluyen todos aquellos gastos relacionados con la operacion y

produccion de la planta, los cuales se subdividen en:
a) Costos Directos de Produccion: Aqui se incluyen todos los gastos
directamente asociados con la operacion de la planta (Peters &

Timmerhaus (2003).

Materia Prima:

Materia prima [kg/h] [ton/afio] |[US$/ton] |[US$/aiio]

Etanol 6.314,00| 50.006,88 500,00 | 25.003.440,00

Hidroxido de

sodio 242,00 1.916,64 450,00 862.488,00

Catalizador 0,0538 0,426 5.858,61 2495,76
25.868.424

Tabla 33. Precios de las Materias Primas
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Mano de Obra: Se refiere al costo unitario de la mano de obra, es decir, el salario

promedio por hora (o dia) dividido por el volumen de produccion.

Mano de Obra= US$ 300.000

Supervisién: este costo se estima que es el 15% del costo de mano de obra
(Peters & Timmerhaus (2003).

Supervision=US$ 45.000

Servicios Generales: este costo incluye servicios tales como: agua de proceso,

electricidad, etc., y se estima que es el 10% del costo total del producto (Peters &
Timmerhaus (2003).

Servicios Generales= US$ 3.655.855,9

Mantencion y Reparacion: este costo se estima que es el 6% del capital fijo
(Peters & Timmerhaus (2003).

Mantencién y Reparacion= US$ 444.223,6

Suministro_de Operacidn: este costo se estima que es el 15% del costo de

mantencion (Peters & Timmerhaus (2003).

Suministro de operacién= US$ 66.633,5
Laboratorio: este costo se estima que es el 15% del costo de mano de obra
(Peters & Timmerhaus (2003).

Laboratorio= US$ 45.000
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Patentes y Royalties: este costo se estima que es el 2% del costo total del

producto (Peters & Timmerhaus (2003).

Patentes y Royalties=US$ 731.171,2

b) Costos Fijos o Indirectos: estos gastos estan siempre en una planta que no

esta operando, es decir, no dependen de la cantidad producida. Los costos

fijos principales son: depreciacidén, contribuciones e impuestos locales,

seguros (Peters & Timmerhaus (2003).

- Depreciacion: los elementos que constituyen una fabrica sufren

pérdidas de su valor inicial a medida que transcurre el tiempo, se

hace necesario reponer los equipos mas antiguos y reemplazarlos

por otros mas nuevos. Por lo general se asume una vida util de 10

afnos y una depreciacion lineal con valor residual igual al 10% del

valor inicial.

Valor Inicial —Valor Residual
Vida Util

Depreciacion =

Luego la depreciacion por el lado de los equipos viene dada por:

Costo Equipo—0,1* Costo Equipo _ 0,9* Costo Equipo

Depreciacion =
® 10 10

0,9* 2.556.637
10

Depreciaciéon = US$ 230.097

Depreciacion =
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- Contribuciones e Impuestos Locales: las municipalidades en donde

se instalan, exige una serie de pagos que hay que efectuar
localmente.

Uno de estos corresponde a las contribuciones de bienes raices, los
cuales se pagan anualmente en base a un porcentaje del valor del

terreno, que se considera en un 2%.

Contribuciones = US$ 30.000

-Sequros: las diversas instalaciones de wuna fabrica deben
asegurarse, contra riesgos de accidentes, incendios, etc. Para los
equipos y maquinarias en condiciones normales de operacion, estas

primas se estiman en un 1% del capital fijo.

Seguros = US$ 74.037

c) Costos Generales de la Planta: estos gastos, no incluidos en los costos

anteriores, tienen relacion directa con la operacion de la planta, y no deben
confundirse con los gastos generales de la empresa. Estos costos se
estiman en un 5% del costo total del producto (Peters & Timmerhaus
(2003). Estos costos incluyen: Servicios de ingenieria, porteria y vigilancia,
servicio de mantenimiento, departamento de personal de la planta,
laboratorio de control, recepcion, envasado y despacho, almacenamiento,

patio, talleres, iluminacion, servicios de comunicacién y transporte.

C.G. de la Planta = US$ 1.827.927,9
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5.3.2.2.- Gastos Generales de la Empresa

Son todos aquellos gastos fuera de los de operacion, necesarios para llevar el

producto al mercado. Dentro de estos gastos estan:

a) Gastos Generales de Administracion: estos gastos deben evaluarse para

cada caso en particular y dependen de la complejidad de la empresa.

Dentro de este item se cuentan los sueldos de :

- Oficina central

- Departamento Legal

- Departamento de Ingenieria Central

- Departamento de Personal

- Contabilidad Central

- Mantencion Central

- Servicios de Comunicacion

Se estiman como el 20% de la suma de los costos de mano de obra y sueldos

técnicos. Ademas se deben tomar en cuenta todos los sueldos administrativos

(Gerente, jefes de departamentos, secretaria y contador) (Peters & Timmerhaus

(2003). A continuacion se detallan los sueldos del personal administrativo.

Luego los sueldos técnicos tenemos que son:

Salario Total
Cargo Cantidad | [US$/mes] | [US$/aiio]
Técnicos Mecanicos 2 1.000 24.000
Técnico en Computacion 1 1.000 12.000
Técnicos Electricistas 2 1.000 24.000
Total Técnicos 60.000

Tabla 34.Sueldos Técnicos
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Y los sueldos administrativos seran:

Salario

Cargo Cantidad [US$/mes] Total [US$/aio]
Gerente 1,00 3.000,00 36.000,00
Gerente Produccion 1,00 2.500,00 30.000,00
Gerente administrativo 1,00 2.500,00 30.000,00
Jefe de R.R.H.H 1,00 950,00 11.400,00
Jefe de Finanzas y Contabilidad 1,00 950,00 11.400,00
Jefe de Control de calidad 1,00 1.200,00 14.400,00
Jefe de Aprovisionamiento y
Venta 1,00 1.200,00 14.400,00
Secretaria Gerencial 1,00 500,00 6.000,00
Secretaria de Produccién 1,00 500,00 6.000,00
Secretaria de Administracion 1,00 500,00 6.000,00
Secretaria R.R.H.H 1,00 500,00 6.000,00
Secretaria Finanzas y
Contabilidad 1,00 500,00 6.000,00
Secretaria Control de Calidad 1,00 500,00 6.000,00
Contador 1,00 900,00 10.800,00
Laboratoristas 2,00 1.200,00 14.400,00
Ayudante 2,00 440,00 5.280,00
Porteros y Guardias 2,00 440,00 5.280,00
Jardinero 1,00 440,00 5.280,00
Jefe de Mantencion 1,00 1.200,00 14.400,00
Total Sueldos Administracion 239.040,00

Tabla 35. Sueldos Administrativos

Entonces tenemos que los gastos generales de administracion son:
G.G. de Ad ministracion = 0,2* (M .Obra + STécni cos) + S.Ad min.

G.G. de Administracion = US$ 311.040

b) Gastos de Distribucién y Ventas: estos gastos se estiman en un 5% del

costo total del producto. Se consideran dentro de este item los gastos de
distribucion y venta de almacenaje y bodega central, despacho, fletes,
propaganda, comisiones por venta y asistencia post-venta. (Peters &
Timmerhaus (2003).

G. de Distrib. y Venta = US$ 1.827.927
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c) Investigacion y Desarrollo: se estiman en un 3% del costo total del

producto, por considerarse un objetivo secundario dentro de la empresa.
(Peters & Timmerhaus (2003).

Investg. y Desarrollo = US$ 1.096.756

5.3.2.3.- Gastos Financieros

Hay dos maneras de financiar un proyecto, por medio de la inversion de fondos
propios de la empresa. Usando financiamiento con capital contable o por medio
del uso de fondos prestados que se se adquieren con una o mas entidades
financieras para solventar los gastos iniciales, o sea, costos del terreno, costos

totales de instalacion de la planta y el capital del trabajo.

La deuda contraida (D), se paga en anualidades de valor fijo, en un tiempo
determinado de afios, con un interés bancario determinado.

La inversion inicial, corresponde al capital o inversién total del proyecto y se
considera adquirido a principio del afio cero, afio en el cual se realizan, la
adquisicién del terreno, preparacion y construccion de las instalaciones. Durante el

afno siguiente, o afno 1, se procede con la puesta en marcha de la planta.

El pago anual de la deuda esta dado por la siguiente expresion:

Ro DX+ (Ec. 12)
@a+i"-1
donde:
R: Anualidad o Valor de Cuota Anual
D: Deuda Contraida
i : Tasa de Interés Bancario (10%)

n : Numero de Periodos (afios)
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El interés, es el pago que debe realizar un agente econémico por utilizar fondos
prestados, mientras que el interes anual (I) es la cuota a pagar por afo, que
corresponde a:
| =D*i (Ec. 13)
Donde:
I: Interés Anual
D: Deuda Contraida

i: Tasa de Interés Bancario (10%)

A la hora de cancelar de un crédito en cuotas, existen dos alternativas para la
forma de pago:

a) Cuotas Iguales: el calculo de las cuotas iguales, se realiza de la siguiente

manera:

Cuotas lguales = Pr éstamo M (Ec. 14)
@+i) -1

b) Cuotas con Amortizacion: el calculo de la amortizacion se calcula de la

siguiente manera:

Amortizacion = Pr“%“mo (Ec. 15)

o tambien se puede determinar de la siguiente forma:

Amortizacion= R—| (Ec. 16)
Donde:
R: Anualidad o Valor de Cuota Anual

| : Interés Anual
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5.3.2.4.- Costo Total del Producto

En la tabla 36 se resume cada item para la produccion global de la planta en el

primer afio de produccion.

Costos Directos de Operacion % [US$]
Materia Prima 25.868.424
Mano de Obra 300.000,00
Servicios Generales 10% Costo Total Producto 3.655.855,98
Supervision 15% Mano de Obra 45.000,00
Mantenimiento y Reparacion 6% Capital Fijo 444.223,65
Suministros de Operacion 15% Costo de Mantencion 66.633,55
Laboratorio 15% Mano de Obra 45.000,00
Patentes y Royalties 2% Costo Total del Producto 731.171,20
Total 31.160.772,40
Costos Indirectos % [US$]
Depreciacion (0,9*C.Equipo) /10 230.097,33
Contribuciones e Impuestos 2% Terreno 30.000,00
Seguros 1% Capital Fijo 74.037,28
Total 334.134,61
Gastos Generales de la Planta % [US$]
Gastos Generales de la Planta 5% Costo Total Producto 1.827.927,99
Gastos Generales de la

Empresa % [US$]

G. Generales de Administracion | 20% (M.Obra + Técnicos)+S.Admin 311.040,00
Distribucion y Venta 5% Costo Total Producto 1.827.927,99
Investigacion y Desarrollo 3% Costo Total Producto 1.096.756,79
Total 3.235.724,78

[US$]

| COSTO TOTAL DEL PRODUCTO

36.552.608

Tabla 36. Resumen del Costo Total del Producto
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5.4.- Flujo de Caja

En el estudio econdmico de un proyecto industrial, es de mucha utilidad conocer el
flujo de dinero en el sistema operativo de la planta. Esta circulacion de dinero es
conocida con el nombre de Flujo de Caja, e involucra los ingresos y egresos,
separando la suma de las utilidades y la depreciacion, las que son acumuladas
como item aparte y que constituyen la base para juzgar la rentabilidad de la

industria.

5.4.1.- Introduccion

5.4.1.1.- Calculo del Flujo de Caja

A partir de los ingresos netos, se calcula el flujo de caja. Los ingresos netos, son
aquellos percibidos por efecto de las ventas del producto elaborado.

La diferencia de los ingresos netos y los gastos anuales de operacion recibe el
nombre de Ingreso o Margen Operacional, y esta constituida por la suma de las
depreciaciones y la utilidad bruta.

Por esta razon, para obtener la utilidad neta, debe descontarse la utilidad bruta de
las depreciaciones y los intereses pagados por la deuda adquirida, para asi
obtener una utilidad afecta a impuestos. Al aplicar los correspondientes impuestos,

queda un remanente denominada utililidad neta.

Para obtener el flujo de caja anual, a la utilidad neta debe sumarse las
depreciaciones y el valor residual de las instalaciones, y restarse la amortizacion
de la deuda. La razon del por que la depreciacion regresa a los fondos de la firma
y no sale al exterior acompafado a los otros gastos, es debido a que es un costo
de tipo interno, y por tanto debe quedar dentro de la empresa para absorber el

desgaste de los equipos.
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El prodedimieno descrito anteriormente se describe en la siguiente tabla:

+) Ingresos por Ventas

> Ingresos Netos

(-) Costos Totales de Produccion
> Margen Operacional

-) Interés Deuda

-) Depreciacion

> Utilidad Afecta a Impuestos
(-) Impuestos

> Utilidad Neta

+) Depreciacion

) Amortizacion de la Deuda
)

Valor Residual

+
> FLUJO DE CAJA
Tabla 37. Flujo de Caja

5.4.1.2.- Calculo del V.A.N.

Este método de evaluacién de la rentabilidad de un proyecto, tiene un buen grado

de exactitud, porque en el se considera el valor del dinero en el tiempo.

En el caso de una planta industrial, si se actualizan a la fecha del comienzo del
proyecto (tiempo cero) los beneficios netos de cada afio y se asumen, se tendra el

valor presente del proyecto, el cual esta dado por la siguiente relacion:

V.AN.=FCO+[ FC%11+ F922+ FC?33+ ..... + FC%“ J*[ | J (Ec.17)
@+ @+n° @+ @+n" Ln(1+1)

donde:
V.A.N: Valor Actual Neto
FC,:Flujo de caja en el afo cero, (-)
FCi:Flujo de caja en el afio uno, (+)
FC2:Flujo de caja en el afo dos, (+)
FCs:Flujo de caja en el ano tres, (+)
FChn:Flujo de caja en el ano n, (+)

I: Tasa de Actualizacion
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La tasa de actualizacion, corresponde a la tasa de interés que sera fijada de
acuerdo al valor correspondiente a las tasas que prevalecen en el mercado, o a
los limites prefijados por la compania.

En el caso de que el V.A.N resulte positivo, el proyecto puede ser considerado

como conveniente.

5.4.1.3.- Calculo del T.I.R.

Este es uno de los indicadores mas utilizados para analizar la rentabilidad de una
inversion, ya que da como resultado valores absolutos.

Este indicador tambien tiene la caracteristica de considerar el valor del dinero en
el tiempo, lo que lo hace mas preciso aun.

Se define como tasa de interés de retorno (T.l.R) de un proyecto, aquella tasa de

actualizacion (i) que reduce el beneficio a cero, es decir cuando el V.A.N se hace

cero.

Luego:

V.AN.=FC, + Fc%ll+ FC?22+ FC_33+ ..... + FC_” =0 (Ec. 18)
@+i)y @+i° @+i @+i"

donde los flujos de caja anuales actualizados son iguales al capital inicial. Es
decir, la tasa interna de retorno, es aquella tasa de interes a la cual los flujos de

caja anuales actualizados, permiten recuperar el capital en su totalidad.
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5.4.2.- Flujo de Caja

Considerando todo lo anterior podemos decir que nuestro flujo de caja

considerando 30% de capital propio resulta como se muestra en la Tabla 38

Utilizando una tasa de descuento del 10%, el valor del V.A.N. es:

V.A.N. = US$ 773.420
Y de la tasa interna de retorno para este proyecto es:

T.ILR=16,4%
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ARos

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017
Ingresos totales 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000
Costos Totales 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608
M. Operaciponal 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441
Depreciacion 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097
Interés 621.913 582.891 539.967 492.750 440.811 383.679 320.833 251.703 175.660 92.012
U.A.L 839.431 878.453 921.377 968.594 1.020.533 | 1.077.665 | 1.140.511 1.209.641 1.285.684 | 1.369.331
Impuesto 142.703 149.337 156.634 164.661 173.491 183.203 193.887 205.639 218.566 232.786
Utilidad Neta 696.727 729.116 764.743 803.933 847.042 894.462 946.624 1.004.002 | 1.067.118 | 1.136.545
Depreciacion 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097
Amortizacion 390.222 429.244 472.168 519.385 571.324 628.456 691.302 760.432 836.475 920.123
Inversion 8.884.473
Préstamo 6.219.131
Valor residual 255.664
Capital de trabajo 740.373
Flujo de Caja Neto | -2.665.342 541.542 534.908 527.611 519.584 510.755 501.042 490.358 478.606 465.679 1.447.495
TIR. = 16,4%
V.AN. = 773.420

Tabla 38. Flujo de caja con un 70% de Financiamiento
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5.5.- Analisis de Sensibilidad

El estudio econémico debe senalar con mayor exactitud los aspectos mas
susceptibles al cambio. De esta manera, se puede predecir con mayor facilidad los
gastos o costos de capital de las utilidades y ventas, debido a que los precios de
venta de un producto o los costos de las materias primas pueden ser influenciados

por una serie de factores los cuales en su mayoria son poco predecibles.

Es necesaria la elaboracion de graficos que muestren el efecto de las variables a
analizar. Para este analisis de sensibilidad se tomaran en cuenta las siguientes

variables:

= Porcentaje de Financiamiento v/s T.l.R.
= Porcentaje de Financiamiento v/s V.A.N.
= Costo del Etanol v/s T.I.R.

= Costo del Etanol v/s V.A.N.

= Costo del Catalizador v/s T.I.R.

= Costo del Catalizador v/s V.A.N.

= Costo del Etileno v/s T.I.R.

= Costo del Etileno v/s V.A.N.
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5.5.1.- Sensibilidad con Respecto al Porcentaje de Financiamiento

5.5.1.1.- % Financiamiento v/s T.l.R.

Los valores obtenidos a través de los flujos de caja variando el porcentaje de

financiamiento para el T.l.R. son los siguientes:

% Financiamiento | T.IL.R.
0 11,0%
10 11,3%
20 11,6%
30 12,1%
40 12,6%
50 13,4%
60 14,6%
70 16,4%
80 19,8%
90 29,0%

Tabla 39. Financiamieto v/s T.l.R.

Lo que graficamente se puede ver en la figura 22.
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Figura 22. % Financiamiento v/s T.I.R
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5.5.1.2.- % Financiamiento v/s V.A.N.

Los valores obtenidos a través de los flujos de caja variando el porcentaje de

financiamiento para el V.A.N. son los siguientes:

% Financiamiento V.A.N.

0 360.527,11
10 419.511,81
20 478.496,51
30 537.481,21
40 596.465,90
50 655.450,60
60 714.435,30
70 773.420,00
80 832.404,70
90 891.389,39

Tabla 40. Financiamiento v/s V.A.N

Lo que graficamente se puede ver en la figura 23.
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Figura 23. % Financiamiento v/s V.A.N

El resumen de los flujos de caja para los diferentes porcentajes de financiamiento
se encuentra en el Anexo 14
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5.5.1.3.- Conclusidn Respecto al Financiamiento

El proyecto se sostiene econdmicamente rentable en términos del V.A.N. y del
T.I.LR., siendo viable incluso sin utilizacion de financiamiento. Claramente se
observa un incremeto en la rentabilidad del proyecto a medida que se disminuye
los capitales propios, es por esto que se recomienda el maximo financiamiento

posible.

Los limites en la utilizacion de financiamiento en un proyecto, son impuestos por
politicas corporativas y/o las entidades bancarias. Asi mientras mayor sea el nivel
de endeudamiento de un proyecto, mayor sera el riesgo en el préstamo y mayor

sera la tasa de interés.

Asi se estima viable que el proyecto tenga una inversién compuesta por un 30%
de capitales propios y un 70% correspondiente a financiamiento. Al considerar un
interés bancario del 10% y una tasa de descuento del 10%, el valor del V.A.N. es:

V.ANN. = US$ 773.420

y de la tasa interna de retorno para este proyecto es: T..LR.= 16,4%. Los

siguientes analisis de sensibilidad utilizaran también un 70% de financiamiento.
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5.5.2.- Sensibilidad con Respecto al Costo del Etanol

5.5.2.1.- Costo del Etanol v/s T.I.R.

Los valores obtenidos a través de los flujos de caja variando el costo del etanol

para el T.l.R. son los siguientes:

Costo
Etanol
[US$/ton] T.I.LR

480 61,07%
490 39,52%
500 16,40%
510 11,32%
520 3,12%

Tabla 41. Costo del Etanol v/s T.L.R.
Lo que graficamente se puede ver en la figura 24.
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Figura 24. Costo Etanol v/s T.I.R.
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5.5.2.2.- Costo del Etanol v/s V.A.N.

Los valores obtenidos a través de los flujos de caja variando el costo del etanol

para el V.A.N. son los siguientes:

Costo Etanol
[US$/ton] V.A.N.
480 6.956.076,69
490 3.864.747,93
500 773.420,00
510 155.153,42
520 -772.245,21

Tabla 42. Costo del Etanol v/s V.A.N.
Lo que graficamente se puede ver en la figura 25.
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Figura 25. Costo Etanol v/s V.A.N.

El resumen de los flujos de caja con respecto al costo del etanol se encuentra en

el Anexo 14.
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5.5.2.3.- Conclusiones Respecto al Costo Etanol

Al analizar los costos del etanol se puede observar una fuerte dependencia en la
rentabilidad del proyecto.

Se observa que ante una baja el costo del etanol la rentabilidad del proyecto
aumenta en forma considerable teniendo un T.I.R. = 61%., pero al haber un alza
de un 5% en el costo del etanol puede comprometer la viabilidad econémica del
proyecto.

Es por esto que es muy importante la masificacién en la produccioén de etanol, ya

que aseguraria un abastecimiento seguro y sin alzas de precio.
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5.5.3.- Sensibilidad con Respecto al Costo del Catalizador

5.5.3.1.- Costo del Catalizador v/s T.l.R.

Los valores obtenidos a través de los flujos de caja variando el costo del

catalizador para el T.l.R. son los siguientes:

Costo
Catalizador

[US$/ton] T..R

1.464,65 20,23%
2.929,31 18,25%
4.393,96 17,50%
5.858,61 16,40%
7.323,26 14,13%
8.787,92 12,54%
10.252,57 11,58%

Tabla 43. Costo Catalizador v/s T.I.R.
Lo que graficamente se puede ver en la figura 26.
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Figura 26. Costo Catalizador v/s T.LR
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5.5.3.2.- Costo del Catalizador v/s V.A.N.

Los valores obtenidos a través de los flujos de caja variando el costo del

catalizador para el V.A.N. son los siguientes:

Costo Catalizador

[US$/ton] V.AN
1.464,65 1.257.251,48
2.929,31 1.005.237,76
4.393,96 910.864,75
5.858,61 773.420,00
7.323,26 494.107,42
8.787,92 318.977,00
10.252,57 186.605,80

Tabla 44. Costo Catalizador v/s V.A.N.

Lo que graficamente se puede ver en la figura 27.
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Figura 27: Costo Catalizador v/s V.A.N.
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5.5.3.3.- Conclusiones con Respecto al Costo del Catalizador

El catalizador es un elemento fundamental en la operacién, variaciones maximas
de un 75% (a la baja y al alza) en su precio, se observa que no constituye un
elemento determinante en la viabilidad del proyecto, pero si genera variaciones
considerables en terminos del T.l.R.

La posibilidad de poder mantener un bajo precio del catalizador es

econdmicamente atractiva.

Escuela de Ingenieria Quimica 108
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



5.5.4.- Sensibilidad con Respecto al Costo del Etileno.
5.5.4.1.- Costo del Etileno v/s T.I.R.

Los valores obtenidos a través de los flujos de caja variando el costo del etileno

para el T.l.R. son los siguientes:

Costo Etileno
US$/Ton T.I.R.
1490 6,43%
1495 11,55%
1500 16,40%
1505 21,06%
1510 25,57%

Tabla 45. Costo Etileno v/s T.1.R.
Lo que graficamente se puede ver en la figura 28.
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Figura 28. Costo Etileno v/s T.I.R
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5.5.4.2.- Costo del Etileno v/s V.A.N.

Los valores obtenidos a través de los flujos de caja variando el costo del etileno

para el V.A.N. son los siguientes:

Costo Etileno
US$/Ton V.A.N
1490 -408.850,57
1495 182.284,71
1500 773.420,00
1505 1.364.555,28
1510 1.955.690,57

Tabla 46. Costo Catalizador v/s V.A.N.

Lo que graficamente se puede ver en la figura 29.
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Figura 29. Costo Etileno v/s V.A.N.

5.5.4.3.- Conclusiones con Respecto al Costo del Catalizador

Al realizar el analisis de sensibilidad con respecto al costo de venta del etileno
(producto) es claro que a un mayor precio de venta mayor son las ganancias del
proyecto, pero es muy importante ya que muestra el precio minimo de venta para
que el proyecto sea rentable. Este es punto es muy importante ya que el precio del

etileno depende del precio del petréleo.
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CAPITULO VI: DISCUSIONES Y CONCLUCIONES

6.1.- Discusiones y Conclusiones.

Primero que todo, se realizaron las pruebas de laboratorio para determinar el
catalizador con mayor desempefio para el posterior disefio de una planta de
etileno, a partir de etanol, utilizando el catalizador seleccionado.

Se realizaron tres experiencias en el laboratorio. El objetivo de las dos primeras
era establecer el catalizador con mayor conversion de etanol y la cantidad de
masa de catalizador en el reactor.

El objetivo de la tercera experiencia era determinar la temperatura de reaccion
Optima, con el catalizador con mayor desempeno en las experiencias anteriores.

El resultado de las pruebas arrojé que catalizadores de CuO puro y catalizadores
que contenian mayor cantidad de CuO eran menos eficientes, ademas se observo
al finalizar las pruebas una coloracion café debido a algun depdsito de polimero en
ellas.

En cuanto a los catalizadores que contenian mayor porcentaje de MgO resultaron
mas eficientes que los catalizadores de CuO.

En cuanto al catalizador que resultd6 mas eficiente fue el de MgO puro,
obteniendo con este una temperatura de eficiencia de 350°C, y con una
conversion del 85%.

Antes de iniciar la discusién del proceso en funcion del equipo disefiado, es de
importancia hacer un andlisis de los factores tomados en cuenta para la
determinacion de la capacidad productiva de dicho proceso. La informacion
procede de valores presentados por PROCHILE. El etileno es la materia prima de
casi una tercera parte de los productos de la industria petroquimica, razén por la
cual, es de especial interés considerar su potencial no como un producto final en
si, sino como la materia prima de una cantidad considerable de consecuentes

procesos.
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Se hace énfasis en la capacidad del proceso ya que en ella se denota la inherente
necesidad del producto para el pais, esto, como un reconocimiento de las
importaciones que se han estado realizando durante los ultimos afios. Dado que el
proceso se disefid para etileno grado polimero, se fij6 como base las
importaciones de polietileno de alta densidad o HDPE por sus siglas en inglés

(High Density Polyethylene).

La demanda de 145.000 toneladas de polietileno de alta densidad para Chile en el
afo 2007, servira de base para el calculo de la capacidad del proceso. Khare et al
(2002) reportan que para un proceso comercial de produccion de polietileno de
alta densidad (HDPE) se obtienen 0,8581 kilogramos de HDPE por cada kilogramo
alimentado de etileno.

Asi, este requerimiento total es de 170.000 toneladas de etileno. Se tomara como
base que se lograra introduccion en el 15% del mercado con una demanda de
etileno de 25.500 toneladas de etileno.

Una vez establecida la capacidad y los criterios que llevaron a su determinacion,
se puede considerar el proceso en si, empezando por los requerimientos de
materia prima del mismo. El proceso como concepto, y, posteriormente disefio,
parte de un punto muy especifico: la reaccion de deshidratacion del etanol para la
obtencidén del producto deseado, etileno. Es importante dejar esto claro, ya que el
proceso en su totalidad esta supeditado a esta reaccion. Se podria decir que el
reactor es el corazon del proceso ya que el resto de operaciones constituyentes
estan en funcién de la reaccion ahi realizada, bien sea para la preparacion de la
materia prima (como lo son las fases previas al reactor) como para la purificacién
del material obtenido (fases posteriores al reactor).

Los requerimientos de materia prima no son excepcion en cuanto a la
subordinacion descrita respecto de la reaccién de deshidratacién. Para el proceso
se escogio etanol al 96% en volumen (93.8% en peso) debido a su disponibilidad y

a la flexibilidad del proceso al poder obtenerse etanol de medios agricolas.
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Entrando en materia del proceso, no esta de mas una breve descripcién del
mismo, previo a su discusion en detalle. Como ya se menciond, las operaciones
constituyentes del proceso estan supeditadas al resultado de la reaccion de
deshidratacion llevada a cabo en el reactor. El proceso disefado es el requerido
para la obtencion de etileno grado polimero.

El problema de disefio en si puede dividirse en los siguientes requerimientos: la
preparacion de la materia prima, la reaccion para obtener el producto deseado y
las operaciones necesarias para su purificacion. El proceso empleado en el ambito
petroquimico, descrito en el marco tedrico, sirvido de orientacion al determinar las
operaciones unitarias constituyentes. En si, la preparacion de la materia prima se
lleva a cabo en las etapas de vaporizacion y sobrecalentamiento. La reaccion para
obtener el producto deseado se lleva a cabo en el reactor isotérmico y las
operaciones necesarias para su purificacion son las etapas subsecuentes
(recuperacion de calor, enfriamiento por contacto, compresion, lavado caustico,
secado, destilacion). Las operaciones seran analizadas a continuacion bajo este
enfoque.

La preparacion de la materia prima inicia con la vaporizacién del etanol 96% a
presion atmosférica. Para llevar a cabo esta operacion se diseid un
intercambiador 1-2 de acero calentado con vapor de agua a 100 psiy 164.34°C.
En el caso de este vaporizador se trabajé bajo dos parametros generales:
cumplimiento de requerimientos de transferencia de calor y el cumplimiento de los
requerimientos de flujo (caida de presién). Para tomar el disefio del vaporizador
como satisfactorio, éste tuvo que cumplir con estos dos parametros generales. En
la tabla 19 se presentan las especificaciones del vaporizador disefiado.
Empezando con los requerimientos de transferencia de calor, se escogioé vapor a
100 psi como medio calefactor debido a que otorga una buena fuerza motora para
la transferencia de calor. Debido a la corrosividad y mayor presion del vapor, éste
se escogi6é para el lado de los tubos, mientras que la vaporizacion del etanol se
daria en la coraza. En cuanto al material vaporizado, se decidié vaporizar el 80%

del volumen alimentado, manteniendo una recirculacion del 20% en el equipo.
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El proceso de vaporizacion puede dar lugar a la formacion de residuos (a pesar de
tratarse de un material que da lugar a bajos factores de obstruccion como lo es
etanol), razén por la cual niveles altos de recirculacién son justificados en esta
clase de equipos. Al mantener esta circulacion se esta fomentando mayor limpieza
en el equipo. La recirculacion de este porcentaje también fomenta un
precalentamiento para la alimentacion (de 20°C hasta 35.6°C), reduciendo asi el

area requerida para calentamiento previo a vaporizacion en el equipo.

La recirculacién se incorpord a la alimentacion desde un tanque separador
horizontal (en lugar de recurrir a espacio extra en la coraza). El tanque se disefid
para mantener un nivel del 40% respecto de su altura con un tiempo de retencién
de 1 minuto y una relacion largo/diametro de 3:1. Los valores concuerdan con el
rango indicado por Treybal (2001).

En este punto, el etanol no esta en condiciones de ser alimentado directamente al
reactor. Es necesario sobrecalentarlo de 78°C a 350°C para que se lleve a cabo la
reaccion isotérmica a esta ultima temperatura. El sobrecalentamiento se lleva a
cabo en un intercambiador 1-4 con Dowtherm A como medio calefactor en la
coraza a 375°C. Dowtherm A es un aceite de calentamiento producido por la Dow
Chemical Company y su seleccion como medio calefactor sigue los razonamientos
que se explican a continuacion. Si bien el vapor de agua es el medio de
calentamiento de mayor uso, hay dos factores que le otorgan atractivo al
Dowtherm A para esta operacion. En primer lugar, para la temperatura que se
desea trabajar (375°C), el vapor de agua supera los 3000 psia (20.68 MPa),
mientras que el vapor de Dowtherm opera a 142.1 psia (0.979 MPa). Al comparar
las presiones, se hace deseable la operacion con Dowtherm. Como segundo
punto, a pesar de que sus coeficientes de pelicula son menores, la resistencia a la
transferencia de calor generalmente ocurre del lado del producto, hecho que no
genera gran diferencia respecto de los resultados obtenidos con vapor de agua.
En adicion a lo anterior, al no ser un producto corrosivo, el Dowtherm A puede

utilizarse satisfactoriamente en la carcasa del intercambiador.
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Las especificaciones del sobrecalentador se detallan en la tabla 20. El proceso
iterativo de calculo se detalla en el anexo 5 y es basicamente la linea de
procedimiento empleada para calcular el vaporizador. Se escogié el mismo
material que el empleado para el vaporizador, asi como el mismo factor de
ensuciamiento como criterio de seleccién (0.001). El criterio de seleccion para la
caida de presion en el lado de la coraza se mantiene en 5 psi (34.47 kPa),
mientras que en los tubos se aumento6 a 5 psi (34.47 kPa). El numero de pasos en
los tubos denota la necesidad de exposicion y turbulencia requerida para alcanzar
el calentamiento necesario. El material de salida esta a una temperatura de 350°C,

listo para iniciar la reaccién isotérmica.

La reaccion se lleva a cabo isotérmicamente en un reactor catalitico de lecho fijo
donde el catalizador se colocé en tubos de 1 plg de diametro. El medio calefactor
que suministra la energia de reaccion (1590 J/g etileno) es nuevamente Dowtherm
A con una temperatura de 380°C. Como se mencionaba en el marco teodrico, la
deshidratacion de etanol se logra generalmente a partir de aislantes 6xidos como
alumina o dioxido de silicio. El catalizador utilizado es el de Oxido de magnesio

establecido en la parte experimental.

Las especificaciones del reactor se detallan en la tabla 21. El reactor se disefid
bajo tres parametros: requerimiento de conversion (masa de catalizador),
requerimientos de calor (energia de reaccién) y requerimientos de flujo (caida de
presion). El primer factor es la masa de catalizador requerida y su determinacién
estuvo en funcidon del LHSV (Velocidad espacial liquida por hora), factor que
permite dimensionar directamente el reactor en base al volumen de catalizador
requerido respecto del volumen entrante de reactivos. La conversion y el
rendimiento de disefio dependen de la LHSV, asi como de la temperatura. A la
temperatura de operacién 350°C, se tiene una LHSV de 0,75 h™ obtenido de los
datos experimentales. Se fij6 un didmetro de tubo de 1 pulgada, ya que este

cumple con la relacion diametro de particula/diametro de tuberia de
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aproximadamente 0.2 que recomienda McCabe et al para 6ptima transferencia de

calor en lecho.

El método de calculo del reactor se detalla en el anexo 6 y permitié obtener el
disefio final. Se utilizaron 426 kg de catalizador, area de transferencia requerida de
las iteraciones 1277 m? en un banco de 2022 tubos de 40 pies de longitud. Los
criterios de caida de presion y transferencia de calor son cumplidos con un factor
de obstruccidon adecuado respecto del criterio para este caso y caidas de
presiones (congruentes con los mismos criterios empleados en el

sobrecalentador).

Los gases de reaccion salen con suficiente carga térmica como para ser
aprovechada. Como se puede observar, la mayor parte de la carga térmica se
suministra en la primera cuarta parte del proceso. En el resto del proceso se busca
retirar esta carga térmica para poder llevar a cabo la purificacion del producto. En
el proceso se utilizd los gases de reaccion (mezcla equimolar de agua y etileno)
para precalentar el agua de alimentacion a la caldera que genera el vapor para la
vaporizacidon del etanol. Los resultados del disefio se presentan en la tabla 22,
mientras que los detalles del calculo (mismo método que para los previos
intercambiadores) se describen en el anexo 7. El intercambiador 1-4 tiene al gas
de reaccion fluyendo en la coraza, mientras que el agua fluye en los tubos debido
a su corrosividad. El criterio de seleccion corresponde a los casos anteriores en
funcion de la caida de presidon, mientras que para la transferencia de calor el factor
de ensuciamiento se reduce a 0.001 por manejarse hidrocarburos ligeros en este
punto. Con un factor de 0.0012, el equipo cumple con el precalentamiento de las
16.895 Ib/h (7663 kg/s) de agua requerida por la caldera.

Los gases de reaccion salen a 200°C del recuperador de calor. En el recuperador
de calor se ahorra energia de calentamiento para el agua de la caldera y
requerimientos de enfriamiento para el gas de reaccion. A esta temperatura el gas

de reaccion entra al sistema de enfriamiento por contacto que consiste en dos
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torres empacadas en serie donde su temperatura es reducida hasta 30°C por
contacto con agua a 10°C. Es importante reconocer la efectividad de estas torres
al reducir no sélo la temperatura sino al fomentar la deshumidificacién de la

corriente de gas.

Las especificaciones de disefio de las torres se presentan en las tabla 23.

El empaque utilizado para el disefio son anillos Rashig de ceramica de 2 plg, un
empaque ampliamente usado en la industria. Este empaque suministra una
adecuada superficie de contacto para las fases. Algo que es interesante tomar en
cuenta es que en la torre 1 se da la mayor parte de la reduccién de temperatura y
deshumidificacion, pero aun asi tiene dimensiones menores que latorre 2. Lo
anterior se debe a que la fuerza motriz para la transferencia se reduce a medida
que se aproxima la temperatura de la corriente de gas a la temperatura del agua
de enfriamiento. Asi, a medida que la corriente se acerca al equilibrio, la
transferencia se dificulta mas, hecho que se comprueba con el incremento en las
unidades de transferencia de masa requeridas de 13,05 a 22.15 de la torre 1 a la
torre 2. Las condiciones de salida del agua de refrigeracion son basicamente las
mismas para las dos torres, con la variacion en la relacion L/G de sus flujos (los
detalles de los calculos se encuentran en el anexo 8). En cuanto a la caida de
presion, ambos equipos cumplen con el criterio fijado de 10 psi total. La
temperatura de salida de la torre deja en condiciones adecuadas de operacién al
gas de reaccion, con una reduccidn en su humedad y consecuente menor

requerimiento del proceso de secado.

El gas a 30°C debe comprimirse hasta 24 atm (350 psi), condicion que favorece el
manejo de la mezcla, aumentando el punto de rocio a temperaturas en efecto
bajas, pero manejables. Para la compresion se utilizé un compresor reciprocante
de 3 etapas con enchaquetado de agua de enfriamiento para mantener la
temperatura de entrada a las etapas constantes. EI compresor disefiado es de
acero al carbon, con una eficiencia del 83% y una potencia de freno de 30 HP.

Debido a la compresion adiabatica se genera un aumento en la temperatura que
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demanda 16 GPM de agua de enfriamiento (AT=20°C). El agua puede fluir por un
encamisado que permita mantener la temperatura de entrada entre etapas

constante.

Después de la compresion, se inicia la purificacion del etileno. ElI gas comprimido
se hace circular en una torre de lavado caustico para remover la mayor parte del
CO;, presente en el gas, disminuyendo la concentracion de 210 a 10 ppm. Para la
absorcion se escogié una solucion de NaOH. La absorcidén con reaccién quimica
tiene la caracteristica de permitir velocidades elevadas de transferencia debido a
la reaccion irreversible. La absorcion se lleva a cabo en una torre empacada que
se diseno con anillos rashig de 1,5 pulgadas. La elevada presidn proveniente de la
operacion anterior favorece la absorcion. El diametro de torre (0,4 m) y la altura de

empaque (3,57 m) fomentan una caida de presién pequena.

Al lavado caustico, lo sigue la liberacién de humedad del gas. Para llevar a cabo
esto se generd un sistema de adsorcion en lecho fijo de silica gel. El sistema
consiste de dos torres con periodo de operacién de 12 horas (1 turno) cada torre.
La eleccidon del silica gel como adsorbente se basd en las propiedades de
adsorcion favorables en consideracion de la forma de su isoterma para la
adsorcion de humedad en el aire. La mayor presion facilita la regeneraciéon del
lecho en presiones menores, hecho que elimina la necesidad de adicionar calor a

la corriente de regeneracion.

El secado sirvi6 de pre-etapa para la introduccion de la corriente a la torre de
etileno. La torre de etileno disefiada es una torre de destilacién donde se maneja
una temperatura de —4°F (-20°C) en la cabeza y 136°F (57,8°C) en los fondos. Las
temperaturas fueron determinadas utilizando los factores de distribucion en el
equilibrio para hidrocarburos ligeros a bajas y altas temperaturas, respectivamente
(figuras A.12.1 y A.12.2).
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En este punto es conveniente remarcar dos caracteristicas de la mezcla manejada
en la destilacién. En primer lugar, se trata de una corriente que es principalmente
etileno, los componentes de los que se desea separar estan en condiciones de
alta dilucion. Y, en segundo lugar, al tratarse de una mezcla de hidrocarburos
adyacentes, o casi adyacentes, en series homologas, resulta apropiada la
aproximacion a la idealidad de la solucion, hecho que concuerda con lo expuesto
por Treybal. Estas dos caracteristicas facilitan (y abrevian) notablemente la
determinacion de las variables fundamentales de la torre: el numero de platos y la
relacion de reflujo. En concordancia a lo anterior, se valido el uso del método de
Fenske para determinar el niumero de platos tedricos minimos ideales (condicion
de reflujo total). Las volatilidades relativas y el concepto de compuestos no
distribuidos por las estimaciones de Shiraz, Hansen y Gibson facilitaron la

obtencidn del reflujo minimo por el método de Underwood.

Ahora bien, bajo la recomendacion de Branan (2000) de un reflujo real de 1,2
veces el reflujo minimo y el valor obtenido por el método Fenske, se pudo generar
una solucion al numero real de etapas tedricas con las correlaciones de Erbar y
Maddox (figura A.12.4). La eficiencia de O Connell para platos permitié determinar
la cantidad de 49 platos para la columna.

El objetivo de la columna es rechazar materiales pesados y principalmente etano
en los fondos. La columna se disefia para tener una concentracion de 1% mol de
etileno en los fondos y reducir la concentracion de etano de 0,5 en la corriente de
alimentacion a 0,05% en la cabeza.El etileno saliente es etileno grado polimero

con una concentracion del 99.95%.

Para mantener la operacion del condensador en —4°F (-20°C) se utiliza un sistema
de refrigeracién con propano (R230) en un rango de —20°F (29°C) y 85 HP de

potencia, valor adecuado acorde a recomendacion de Branan (2000).
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A lo largo del proceso se dio preferencia al acero al carbéon como material para los
equipos. Lo anterior obedece al hecho que, como Perry (2000) lo indica, es el mas

comun, barato y aplicable de los metales empleados en la industria.

Se trata de un material de excelente ductibilidad y alta resistencia (345 a 485
MPa). A la vez, al manejarse en el proceso materiales organicos y una solucion
caustica muy diluida, la tolerancia a la corrosiéon del acero es satisfactoria y
permite su uso en el equipo disefiado.

El costo estimado del equipo para el proceso para obtencion de etileno grado
polimero se detalla en la tabla 29. Para la estimacion del costo se basé en el
informe del U.S. Department of Energy (1998) que entrega una serie de graficas
que permiten estimar el costo de los equipos principales de una planta a partir de
sus caracteristicas principales extraidas del disefio preliminar de estos equipos.
El método empleado para trasladar estos costos al afio de estudio, es el Chemical
Engineering Plant cost Index (CE). El indice de 2008, acorde a CE, es 583,7
(figura A.14.1.) (valores expuestos con mayor detalle en el apéndice 14).

En cuanto a la evaluacién econdmica del proyecto, La planta estara ubicada en la
bahia de San Vicente, parque petroquimico de Concepcion debido que ahi se
encuentra la planta de Petroquimica Dow S.A productor de polietileno.

La planta es factible econdmicamente para una vida util de 10 afios, con una
Inversion Total US$ 8.884.473 financiada en un 70% capitales prestados con un
T.IL.LR. de 16,4% y un V.A.N de US$ 773.420.

Por otro lado, tras realizar un analisis de sensibilidad para el financiamiento, costo
del etanol y costo del catalizador, se puede observar que a un mayor porcentaje
de financiamiento es mas rentable el proyecto y que la viabilidad del proyecto
depende en forma considerable de los costos del etanol.

Finalizando, es importante recalcar que el proceso disefiado en el presente
estudio representa una alternativa a los tradicionales métodos de obtencién de
etileno en procesos de refinacion de petrdleo, otorgando asi, un valor agregado al

etanol producido a partir de medios agricolas.
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Anexo 1: Calculos Preparacion del Catalizador
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Anexo 1: Calculos preparacion del catalizador

A.1.1. Preparacion del catalizador

La preparacion de los catalizadores se realizé en base al articulo “Combustion

synthesis of perovskite-type catalysts for natural gas combustion” en el cual hace

referencia de la preparacidon de catalizadores de Oxidos de metales. Los

catalizadores utilizados en las experiencias son:

AWN -

A.1.1.1. Oxido de cobre:

. Oxido de cobre

Oxido de magnesio

Oxido mixto 1 (70% cobre y 30% magnesio)
Oxido mixto 2 (70%magnesio y 30% cobre)

Peso

Componente | Molecular

CuO 79,5
MgO 40,3
Cu(NO3), 187,5
Mg(NO3), 148,3
CO(NH,), 60
CU(NO3)2*3H20 2415
Mg(NQO3),*6H,0 256,4

Balance de masa

Tabla A.1.1. Pesos moleculares

El balance de masa se realiz6 para preparar 1gr de 6xido de cobre

3Cu(NO,), + 5CO(NH,), — 3CuO +10H,0 + 8N, + 5CO,

-Determinacion de los gramos de nitrato de cobre y urea para producir 1 gr de

oxido de cobre
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Gramos de nitrato de cobre:

masadeCuO
peso molecular CuO

molesdeCuO =

molesdeCuO = i =0,0125
795

Por estequeometria:

molesdeCu(NO;), = 0,0125

molesdeCO(NH,,), = 0,0125* g =0,02

gramosdeCu(NO,), = molesdeCu(NG,), * PM ¢ xo,),
gramosdeCu(NO;,), = 0,0125*187,5= 2,34

- Se seleccion6 el Cu(NO,), * 3H,0 para ser utilizado, es por esto, que se realiza

el siguiente calculo:

gramosdeCu(NO;) * PM o, 3h,0
PM Cu(NOy)

gramos de Cu(NO;), * 3H,0 =

2,34* 2415

ramosCu(NQO,), *3H.,0 =
g (NG,), 2 1875

=301

Gramos de urea:

gramosdeCO(NH ), = molesdeCO(NH , ), * PM ;4
gramosdeCO(NH ), =0,02* 60=1,2

2)2

A continuacion se muestran los resultados:

Masa
Componente | (gramos)
CO(NH,), 1,2
Cu(NO3),*3H,0 3,01

Tabla A.1.2. Resultados finales 6xido de cobre
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A.1.1.2. Oxido de magnesio:

Balance de masa

El balance de masa se realiz6 para preparar 1gr de 6xido de magnesio
3Mg(NO,), + 5CO(NH,), — 3MgO +10H,0 + 8N, + 5CO,

-Determinacion de los gramos de nitrato de cobre y urea para producir 1 gr. de
oxido de magnesio

Gramos de nitrato de magnesio:

masadeMgO

molesdeMgO =
peso molecular MgO

molesdeMgO = 1 =0,0248
40,3

Por estequeometria:

molesdeMg(NQ,), = 0,0248

molesdeCO(NH,),, = 0,0248* g = 0,041

gramosdeMg(NO,), = molesdeMg(NO;), * PM ;. o),

gramosdeMg(NO;), = 0,0248* 148,3 = 3,67

- Se selecciono el Mg(NO,), * 6H,0 para ser utilizado, es por esto, que se realiza
el siguiente calculo:

gramosdeMg(NO;) * PM 4 no,y6H,0

gramos de Mg(NQ,), * 6H,0 =
PM MG(NO;)
3,67* 256,4
ramosMg(NO,),*6H.O=——"-=6,345
g gd(NG;), 2 1483
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Gramos de urea:

gramosdeCO(NH ), = molesdeCO(NH ), * PM

2)2

gramosdeCO(NH ), = 0,041* 60 = 2,46

A continuacion se muestran los resultados:

Masa
Componente |(gramos)
CO(NH,), 2,46
Mg(NO3)2*6H20 6,34

Tabla A.1.3. Resultados finales 6xido de magnesio
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A.1.1.3. Oxido mixto 1 (70% cobre y 30% magnesio)

Balance de masa

El balance de masa se realiz6 para preparar 1gr de 6xido mixto 1. (0,7 gr de cobre
y 0,3 gr de magnesio)

-Determinacion de los gramos de nitrato de cobre, nitrato de magnesio y urea para

producir 1 gr. de oxido mixto 1.

Gramos de nitrato de cobre:

masa deCuO
peso molecular CuO

molesdeCuO =

molesdeCuO = o7 =88*107°
795

Por estequeometria:

molesdeCu(NO,), =88*10°°

molesdeCO(NH,), =88*107°* :—i = 0,0146

gramosdeCu(NG;), = molesdeCu(NG;), * PM ¢, xo,),
gramosdeCu(NO;), =88*107°*187,5=1,65

- Se selecciono el Cu(NGQ,), * 3H,O para ser utilizado, es por esto, que se realiza
el siguiente calculo:

gramosdeCu(NO;) * PM ¢, xo, 31,0

gramos de Cu(NO;), * 3H,0 =
PM Cu(NO;)

165* 2415

gramosCu(NO;), * 3H,0 = =2125
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Gramos de nitrato de magnesio:

masa deMgO
peso molecular MgO

molesdeMgO =

molesdeMgO = 03 _ 7,44%10°°
40,3

Por estequeometria:

molesdeMg(NO,), = 7,44*10°°

molesdeCO(NH,), = 7,44*107° * g =0,0124

gramosdeMg(NQ,), = molesdeMg(NQ,), * PM Mg(NOL),
gramosdeMg(NO;), = 7,44*10°*1483=11

- Se selecciono el Mg(NO;,), * 6H,0 para ser utilizado, es por esto, que se realiza

el siguiente calculo:
gramosdeMg(NO;)* PM y,no,y6H,0

gramos de Mg(NQ,), * 6H,0 = =y

MG(NO;)
11* 256,4 _

ramosMg(NO,), *6H.O =
g gd(NG;), 2 1483

19

Gramos de urea:

gramosdeCO(NH ), = molesdeCO(NH , ), * PM
gramosdeCO(NH,), = 0,027* 60 = 1,62

2)2

A continuacion se muestran los resultados:

Masa
Componente | (gramos)
CO(NH,), 1,62
Mg(NO3),*6H,0 1,9
Cu(NO3),*3H,0 2,125

Tabla A.1.4. Resultados finales 6xido mixto 1
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A.1.1.4. Oxido mixto 2 (70% magnesio y 30% cobre)

Balance de masa

El balance de masa se realiz6 para preparar 1gr de oxido mixto 1. (0,7 gr de

magnesio y 0,3 gr de cobre)

-Determinacion de los gramos de nitrato de cobre, nitrato de magnesio y urea para
producir 1 gr. de 6xido mixto 2.

Gramos de nitrato de cobre:

masadeCuO
peso molecular CuO

molesdeCuO =

molesdeCuO = 03 _ 377*10°
79,5

Por estequeometria:

molesdeCu(NO,), = 3,77*10°°

molesdeCO(NH,), =377*10°* :—i =6,28*10"°

gramosdeCu(NG;), = molesdeCu(NG;), * PM ¢, xo,),
gramosdeCu(NO;), =3,77*10°*1875=0,7

- Se selecciono el Cu(NGQ,), * 3H,O para ser utilizado, es por esto, que se realiza
el siguiente calculo:

ramosdeCu(NO,)* PM .
gramos de Cu(NO;), * 3H,0 = J (NO,) Cu(NO,)*3H,0

PM

Cu(NO,)

0,7* 2415
ramosCu(NQO,),*3H,.O=——"-=0,9
g (NO,), 2 1875

Gramos de nitrato de magnesio:

masadeMgO

molesdeMgO =
peso molecular MgO
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molesdeMgO = o7 =0,017
40,3

Por estequeometria:

molesdeMg(NG,), = 0,017

molesdeCO(NH,), = 0,017* g = 0,028

gramosdeMg(NO;), = molesdeMg(NO;), * PM ; no,),
gramosdeMg(NO;), = 0,017*148,3 = 2,52

- Se seleccion6 el Mg(NO;), * 6H,0 para ser utilizado, es por esto, que se realiza
el siguiente calculo:
gramosdeMg(NO,)* PM Mg(NO,)*6H,0

gramos de Mg(NQ,), * 6H,0 =
PM MG(NO;)

252* 256,4
ramosMg(NQO,),*6H.O=———""-=435
g d(NG,), 2 1483

Gramos de urea:

gramosdeCO(NH ), = molesdeCO(NH ), * PM
gramosdeCO(NH,), = 0,034* 60 = 2,04

2)2

A continuacion se muestran los resultados:

Masa
Componente |(gramos)
CO(NH,), 2,04
Mg(NO3)2*6H20 4,35
Cu(NO3),*3H,0 0,9

Tabla A.1.5. Resultados finales 6xido mixto 2
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Anexo 2: Calculos Parte Experimental

Escuela de Ingenieria Quimica 134
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



Anexo 2: Calculos parte experimental

Se realizaron tres experiencias en el laboratorio. El objetivo de las dos primeras
era establecer el catalizador con mayor conversion de etanol y la cantidad de
masa de catalizador en el reactor.

El objetivo de la tercera experiencia era determinar la temperatura de
reaccion optima, con el catalizador con mayor desempeno en las experiencias

anteriores.

A.2.1. Experiencia N° 1

La experiencia N°1 se realizd con los 4 catalizadores y las condiciones son las
siguientes:

T reaccion =400°C

Masa de catalizador=2 celdas del reactor

Soporte= Fibratec Bulk

Moles entrada etanol=1,6295 (100ml de etanol)

Determinacion de la conversidn de etanol

Una vez medida la cantidad de producto liquido (etanol + agua) como se muestra

en la tabla A.2.1. Se determina cuanto etanol reaccioné con la siguiente formula:

Ngon ENtrada — N, salida
Ngon ENtrada

X EtOH —

2 celdas 400°C
catalizador | ml (etanol +agua)
CuO 35
MgO 33
70% Cuy
30% Mg 35
70% Mgy
30% Cu 33

Tabla A.2.1. Producto liquido obtenido experiencia N°1
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Es necesario saber cuantos moles de etanol hay en el producto liquido para esto

se utiliza el indice de refraccion, el cual es medido en el laboratorio arrojando los

siguientes resultados.

2 celdas 400°C
catalizador | ml (etanol +agua) | indice
CuO 35 1,365
MgO 33 1,361
70% Cuy
30% Mg 35 1,3645
70% Mg y
30% Cu 33 1,364

Tabla A.2.2. indices de refraccién experiencia N°1

Con el indice de refraccion se pude establecer el % masico y la densidad
de la tabla A.2.13. (Handbook of Chemistry and Physics)

2 celdas 400°C
Densidad
catalizador | ml (etanol + agua) | indice | % masico (gr/cm3)
CuO 35 1,365 70 0,8676
MgO 33 1,361 50 0,9139
70% Cuy
30% Mg 35 1,3645 65 0,875
70% Mgy
30% Cu 33 1,364 63 0,88

Tabla A.2.3. Densidades y porcentajes masicos experiencia N°1

Con el indice de refraccion, % masico y la densidad se sigue la siguiente

secuencia para determinar la conversion de etanol

gramos de productoliquido =volumen(etanol + agua) * densidad

gramosdesalidaetanol =

molesdesalidaetanol =

X EtOH —

gramosde productoliquido* %masico

gramosdeetanol

PM EtOH

_ Ngoy entrada — ng,, salida

Ngon ENtrada

100
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Los resultados se muestran a continuacion

2 Celdas
Catalizador gr agua | gr etanol | moles agua | moles etanol | conversién etanol
CuO 9,109 21,256 0,506 0,462 0,716
MgO 15,079 15,079 0,837 0,327 0,798
70% Cuy 30% Mg| 10,718 19,906 0,595 0,432 0,734
70% Mgy 30% Cu| 10,744 18,295 0,596 0,397 0,755

El catalizador que arrojé el mejor resultado fue el de 6xido de magnesio puro.

Tabla A.2.4. Resultados finales experiencia N°1
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A.2.2.Experiencia N° 2

La experiencia N°2 se realizo con los 4 catalizadores y a diferencia de la primera

experiencia se utilizd mas masa de catalizador (3 celdas del reactor), las

condiciones son las siguientes:

T reaccion =400°C

Masa de catalizador= 3 celdas del reactor

Soporte= Fibratec Bulk

Moles entrada etanol=1,6295 (100ml de etanol)

Determinacion de la conversion de etanol

Una vez medida la cantidad de producto liquido (etanol + agua) como se muestra

en la tabla A.2.5. Se determina cuanto etanol reaccioné con la siguiente ecuacion:

Ngon ENtrada — N, salida

X eon Ne,op ENtrada
3 celdas 400°C
catalizador | ml (etanol +agua)
CuO 41
MgO 40
70% Cuy
30% Mg 40
70% Mgy
30% Cu 43

Tabla A.2.5. Producto liquido obtenido experiencia N°2

Es necesario saber cuantos moles de etanol hay en el producto liquido para esto

se utiliza el indice de refraccion, el cual es medido en el laboratorio arrojando los

siguientes resultados.

3 celdas 400°C
catalizador | ml (etanol +agua) | indice
CuO 41 1,3645
MgO 40 1,358
70% Cuy
30% Mg 40 1,362
70% Mg y
30% Cu 43 1,36

Tabla A.2.6. indices de refraccion experiencia N°2
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Con el indice de refraccion se pude establecer el % masico y la densidad de la
tabla A.2.13. (Handbook of Chemistry and Physics)

Tabla A.2.7. Densidades y porcentajes masicos experiencia N°2

3 celdas 400°C
Densidad
catalizador | mi indice %masico (grlcm3)
CuO 41 1,3645 65 0,875
MgO 40 1,358 40 0,9352
70% Cuy
30% Mg 40 1,362 53 0,905
70% Mgy
30% Cu 43 1,36 45 0,9248

Con el indice de refraccion, % masico y la densidad se sigue la siguiente

secuencia para determinar la conversion de etanol

gramos de productoliquido =volumen(etanol + agua) * densidad

gramosdesalidaetanol =

gramosde productoliquido* %masico

100
. ramosdeetanol
molesdesalidaetanol = g
PM EtOH
X _ Meon entrada — ng,,,, salida
Fon Ne,oy ENtrada
Los resultados se muestran a continuacion
3 celdas
catalizador gr totales | gr agua | gr etanol | moles agua | moles etanol | conversion etanol
CuO 35,8 12,5 23,3 0,69 0,50 0,68
MgO 374 22,4 14,9 1,24 0,32 0,80
70% Cuy 30% Mg 36,2 17,0 19,1 0,94 0,41 0,74
70% Mgy 30% Cu 39,7 21,8 17,8 1,21 0,38 0,76

Tabla A.2.8. Resultados finales experiencia N°2

Al igual que en la primera experiencia el catalizador que arrojoé el mejor resultado

fue el de 6xido de magnesio puro.

El reactor con 3 celdas llenas de catalizador de MgO tuvo un leve aumento en la

conversion de etanol con respecto a las 2 celdas utilizada en la experiencia 1.
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A.2.3. Experiencia N°3

Una vez establecido el catalizador (MgO) con mayor conversién de etanol y
la cantidad de masa de catalizador en el reactor, la tercera experiencia es
determinar la temperatura de reaccion oOptima, con el catalizador con mayor

desempeno en las experiencias anteriores.

Determinacion de la conversion de etanol

Una vez medida la cantidad de producto liquido (etanol + agua) a distintas
temperaturas de reaccidon como se muestra en la tabla A.2.9. Se determina cuanto

etanol reacciono con la siguiente ecuacion:

_ Ngoy €Ntrada — N, salida

X econ Ne,op ENtrada
Oxido de
3 celdas Magnesio
temperatura ml
400°C 40
375°C 39
350°C 43
325°C 43

Tabla A.2.9. Producto liquido obtenido experiencia N°3

Es necesario saber cuantos moles de etanol hay en el producto liquido para esto
se utiliza el indice de refraccion, el cual es medido en el laboratorio arrojando los

siguientes resultados.

Oxido de
3 celdas Magnesio
temperatura | ml indice
400°C 40 1,358
375°C 39 1,356
350°C 43 1,352
325°C 43 1,362

Tabla A.2.10. indices de refraccion experiencia N°3
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Con el indice de refraccion se pude establecer el % masico y la densidad de la
tabla A.2.13. (Handbook of Chemistry and Physics)

Oxido de
3 celdas Magnesio
temperatura | ml indice %masico | densidad
400°C 40 1,358 40 0,9352
375°C 39 1,356 36 0,9431
350°C 43 1,352 28 0,957
325°C 43 1,362 50 0,9139

Tabla A.2.11. Densidades y porcentajes masicos experiencia N°3

Con el indice de refraccion, % masico y la densidad se sigue la siguiente

secuencia para determinar la conversion de etanol

gramos de productoliquido =volumen(etanol + agua) * densidad

gramosdesalidaetanol = gramosde productoliquido* %masico

100
. ramosdeetanol
molesdesalidaetanol = g
PM EtOH
X _ Mo entrada — n.,,,, salida
Fror Neo ENtrada
Los resultados se muestran a continuacion
3 celdas Oxido de Magnesio
temperatura | gr totales | gr agua | gr etanol | moles agua | moles etanol | conversién etanol
400°C 37,40 22,44 14,96 1,24 0,32 0,80
375°C 36,78 23,53 13,24 1,30 0,28 0,82
350°C 41,15 29,62 11,52 1,64 0,25 0,846
325°C 39,29 19,64 19,64 1,09 0,42 0,73
Tabla A.2.12. Resultados finales experiencia N°3
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Efecto de la temperatura de reaccion sobre la

conversion de etanol
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Figura A.2.1. Efecto de la temperatura en la conversién de etanol
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Tabla A.2.13. Propiedades fisicoquimicas del etanol (Handbook of Chemistry & Physics,

2007)

Solute Mass % mi/mol kg™ c/mol 171 plg em™ M A/C i/mPa s
Ethanol 0.5 0109 0.108 0.9973 1.3333 0.20 1.023
CH,CH OH L0 0219 0.216 0.9963 1.3336 0.40 L0ds
20 0.443 0.432 0.9945 1.3342 0.81 L095
3.0 0671 0646 0.9927 1.3348 1.23 L1440
4.0 0.904 0.860 0.9910 1.3354 165 L.183
5.0 1142 LO74 0.9893 13340 2.09 1.228
6.0 1.385 L.28a 0.9878 13367 2.54 L2792
7.0 L.634 1498 0.9862 1.3374 2.99 1.331
5.0 L.8E7 L7100 0.9847 13381 347 L.385
9.0 2.147 1.921 0.9833 1.3388 3.96 L442
10.0 2412 2131 0.9819 1.3395 4.47 L501
12.0 2,960 2.551 0.9792 L3410 5.56 L.627
14.0 3.534 2.967 0.97a5 1.3425 6.73 L.76l
1a.0 4.134 3.382 0.9739 L3440 801 1.890
15.0 4765 3.795 0.9713 1.3455 9.40 2.019
20.0 5.427 4.205 0.9687 1.3469 10.92 2.142
220 6.122 1.613 0.9660 1.3484 12.60 2.259
24.0 6,855 5.018 0.9632 1.3498 14.47 2.370
26.0 7.626 5.419 0.9602 13511 16.41 2476
280 8.441 5.817 0.9571 1.3524 1843 2.581
30.0 9.303 6.212 0.9539 1.3535 2047 2.667
320 10215 6.601 0.9504 1.3544 2244 2736
34.0 11182 6.987 0.9468 1.3557 24.27 2.768
36.0 12.210 7.370 0.9431 1.3566 25.98 2.803
380 13.304 7.747 0.9392 1.3575 2762 2.829
40.0 14.471 B.120 0.9352 1.3583 20.26 2.846
42.0 15718 B.488 0.9311 1.3590 30.98 2.852
4.0 17.055 B.853 0.9269 1.3598 32.68 2.850
46.0 18.490 9.213 0.9227 1.3604 .36 2.843
48.0 20,036 9.568 0.9183 13610 36.04 2.832
50.0 21.706 9.919 0.9139 1.3616 37.67 2.813
60.0 32.559 11.605 0.8911 1.3638 44.93 2.547
70.0 50.648 13.183 0.8676 1.3652 2214
80.0 86.824 14.649 0.8436 1.3658 1.881
90.0 195.355 15.980 0.8180 1.3650 1.542
92.0 249.620 16.225 0.8125 1.3646 1475
94.0 3400062 16.466 0.8070 1.3642 1407
96.0 520,946 16.697 0.8013 1.3636 1.342
98.0 16.920 0.7954 1.3630 1.273
100.0 17.133 0.7893 1.3614 L.203
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Anexo 3: Determinacion de la Capacidad y

Reqguerimientos de Materia Prima
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Anexo 3: Determinacion de la capacidad v requerimiento de

materia prima

A.3.1.Determinacion de la capacidad del proceso

En Chile, la industria del plastico se mueve acorde con el extraordinario
crecimiento de las diferentes variables econdémicas en el pais, se ha desarrollado
una dinamica industria en este importante sector de la economia.

La fortaleza de la economia chilena se mide por su creciente y sostenida
presencia en el mercado internacional. Y el sector del plastico no ha estado ajeno
a esta dinamica.

Tanto es asi que en los ultimos afos a triplicado sus importaciones de polimeros

de etileno en forma primaria.

Afio CIF (US$)
2002 74.834.403
2003 85.199.619
2004 126.288.498
2005 187.550.839
2006 212.739.893
2007 215.703.881

Tabla A.3.1 Importaciones de polimeros de etileno en forma primaria en Chile (PROCHILE)

En Chile, acorde a la informacion de PROCHILE, el afio 2007 las importaciones
de polimeros de etileno en forma primarias (polietilieno de alta densidad)
ascendieron a US$ 215 millones. Las importaciones chilenas se concentraron en
un 90% en tan solo 3 mercados. Siendo los principales mercados de origen de las

importaciones Brasil, Corea y Estados Unidos como se muestra a continuacion:
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Pais Origen Cantidad Kg Fob (US$) Cif (US$)
Argentina 73938525 9871506,36 10388886
Brasil 50552990,42 65260275,74 72162661,07
Canada 2380685,394 3138964 ,46 3451782,03
Corea del sur 42762740,3 63326866,15 67541439,66
Estados Unidos 36806863,18 50129918,75 53099043,08
Otros 4979832,7 8477055,94 9060069,86
total general 144876964,5 200204587,4 215703881,7

Tabla A.3.2.Cantidad de kilogramos importados afio 2007 (PROCHILE)

O Argentina

59, 2%

O Estados
Unidos
25%

B Canada O otros
3%

O Brasil
35%

W Corea
30%

O Brasil
B Corea

O Estados Unidos
O Argentina
B Canada

@ otros

Figura A.3.1.0rigen de importaciones chilenas de polietileno de alta densidad afio 2007

Si bien las importaciones de etileno puro son reducidas, se puede apreciar un gran

(PROCHILE)

mercado potencial en las importaciones de polimeros a partir de etileno basico. La

clave esta en proveer esta materia prima para su produccion en el pais. Asi se

partira de la base que la industria de este tipo de polimeros representan un cliente

potencial y consecuente fuente de demanda de etileno.

La demanda de 145.000 toneladas de polietileno de alta densidad para Chile en el
afo 2007, servira de base para el calculo de la capacidad del proceso. Khare et al
(2002) reportan que para un proceso comercial de produccién de polietileno de

alta densidad (HDPE) se obtienen 0,8581 kilogramos de HDPE por cada kilogramo

alimentado de etileno.
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1ton M alimentada etileno
0,8581ton M HDPE

*145000ton M HDPE =170000 ton M etileno

Asi, este requerimiento total es de 170.000 toneladas de etileno. Se tomara
como base que se lograra introduccion en el 15% del mercado con una demanda

de etileno de 25.500 toneladas de etileno.

A.3.2.Requerimientos de materia prima

La materia prima del proceso es etanol, material cuyas caracteristicas
fisicoquimicas han sido detalladas en el marco teérico. Se escoge etanol 96% vol.
(93,8 % peso). La composicion es 96% de etanol y 4% de agua (vol). La reaccion
de deshidratacion genera etileno y agua en proporcién equimolar con variaciones
en composicion del etileno dependiendo de la selectividad promovida por el
catalizador.

El catalizador escogido es el de oxido de magnesio, los detalles del
catalizador su seleccion y rendimiento se presentan en le anexo 2. De dicho anexo
se tiene que para la temperatura de reaccion es de 350 °C se tiene una conversion
de 85% de etanol. En el capitulo 4 se presenta las composiciones de etileno que
se puede obtener dependiendo del proceso (grado A o sin destilar, grado B y
grado C). El etileno grado B y grado C (o grado polimero) exigen un mayor grado
de refinamiento e incluyen un proceso de destilacidén criogénica. Como se expuso
a lo largo del estudio, el proceso esta disefiado para este mayor grado de
refinacion y por lo tanto se debe contar con un aumento en el requerimiento de
etileno por el mencionado proceso de destilacion.

Acorde a Kochar, Merims y Padia (1981) un incremento del 2,1% es
recomendable y congruente con un rendimiento de 1740 kilogramo etanol 100%

por cada kilogramo de etileno producido.
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En base a lo anterior se determina los siguientes requerimientos de materia
prima:

25500T™ C,H,
ano

T™ C,H,

ano

j* 1,021 = 25.525

™ C,H,OH
ano

[25525TM CZH4J*(1TM mol C2H4j*(1OOTM mol C,H ,OH J*[46TM C,H.OH

. = 47652
afio 28TM C,H, 85TM mol C,H, 1TM C,H.OH

Tomando en cuenta que la materia prima es etanol 96% vol (93,8 % peso)

(47652TM C,H,OH j*(lTM C,H,OH 96%

=50801TM C,H,OH
ano 0,938TM C,H.OH

Anual (TM/afio) 50801
Mensual (TM/mes) 4618,27
Diario (TM/dia) 153,94
por hora (kg/h) 6414,27
por segundo (kg/s) 1,78
Anual (m*/afio) 62717,28
Mensual (m>/mes) 5701,57
Diario (m°/dia) 190,05
por hora (m°/h) 7,92
por segundo (m®/s) 0,0022

Tabla A.3.3.Requerimientos de materia prima
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Anexo 4: Calculo del Vaporizador
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Anexo 4: Calculo del vaporizador

A.4.1 Balance de masa y energia:

Acorde a consideraciones de disefio, se recircula material a manera de vaporizar
solo el 80 % de la alimentacion.

1,78 kg/s etanol 96% (1,78/0,8)=2,225 kg/s etanol 96% =17640 Ib/h etanol 96%
Recirculacion :( 2,225 — 1,78) kg/s =0,445 kg/s =3524 Ib/h

Vapor generado: 1,78 kg/s = 14112 Ib/h

Balance por componente
El etanol 96 % mol equivale a 93,8 % en peso, de manera que:

Etanol: 1,78%0,938=1,66 kg/s =13140 Ib/h
Agua: 1,78*(1-0,938)= 0,11 kg/s =864 Ib/h

Balance de energia

Temperatura de entrada al vaporizador: se determiné como un promedio en

funcién de la proporcion de masa de alimentacién entrante y recirculacion,

respecto de sus temperaturas.

T alimentacion = 20 °C = 298,15 K
T recirculacion = 78,4 °C = 351,15 K (T evap etanol)
To=0,8%(298,15) + 0,2*(351,15)= 308,75 K = 35,6 °C
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Calor requerido:
Calor sensible.
m= 2,225 kg/s =17640 Ib/h
cp= 0,7 (Btu/Ib°F) de Kern (1999)
AT=T,-T¢ = (78,4-35,6)°C= 42,6 °C =77,04°F
Qs = MCPAT

Qsens= 278,4 kJ / s= 950796 Btu/h

Calor latente.

m=1,78 kg/s, Metanol=1,66 KQ/S, Magua=0,12 kg/s
Aetano=855,2 kJ/kg, Aagua=2317 kJ/kg de Perry (2000)

Qiat= 1,66*855,2 + 0,12*2317 = 1697,6 kJ/s
Quat= 1697,6 kd/s = 5797608 Btu/h

Calor total.

Qiotal = Qsens + Qiat
Qiotal = 1976 kd/s = 6748394 Btu/h

Vapor requerido.
Vapor 100 psi, T=164°C, Avap= 2067 kJ/kg

— Qtotal
H

vap

Miap

1976

=——=096kg/s=76031b/h
¥ 2067 J
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A.4.2. Diseno del Vaporizador

El disefio del vaporizador inicia con un disefo preliminar basado en la

estimacion del coeficiente global U y su inclusién en la siguiente ecuacion.

Q=U* A* MLDT (Ec.A.4.1)

La MLDT se determina para un flujo a contracorriente, no es necesario
hacer la correcciéon con el factor F ya que el fluido caliente mantiene una

temperatura constante.

At, — At
At

In| —2
At,

Considerando un valor aceptable de 100 Btu/ft*®Fh para el precalentamiento

MLDT = (Ec.A.4.2)

y un U = 100 Btu/hft?F para intercambio vapor de agua-organicos ligeros (Perry et

al, 2000), se obtienen los resultados de la tabla A.4.1.

Tabla A.4.1. ESTIMACION AREA REQUERIDA

sistema internacional

sistema inglés

T1(°C) 164,3 | T2(°C) 164,3| | T1 (°F) 327,74 | T2 (°F) 327,74
t1(°C) 35,6 | t2(°C) 784 | [t1 (°F) 96,08 | T2 (°F) 173,12
dt(°C) 128,7 | dt(°C) 85,9 |dt (°F) 231,66 | dt (°F) 154,62
LMTD(°C) | 105,8619089 | [LMTD(CF) | 190,55]

SENSIBLE | LATENTE | TOTAL SENSIBLE | LATENTE | TOTAL
Q(kJ/s) 2784 1697 | 19754 | | Q (Btu/h) 949956,48 | 5790503,4 | 6740459,88
U(J/sKkm?) 575,38| 575,38 U (Btu/h°Fpie?) 100 100
LMTD(°C) 105,86 85,9 LMTD (°F) 190,55 154,62
A(m?) 4,63 34,74| 39,37| |A (pies?) 49,85 374,49 424,35
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A continuacion, para establecer un coeficiente Uy preliminar para el proceso

sensible y latente se hace un balanceo de flujos térmicos g/t y en base al calor

total Q se determina una AT balanceada. Con esta AT balanceada y el Q se puede

determinar un Uq preliminar. Lo anterior se puede apreciar en la tabla A.4.2.

Tabla A.4.2. ESTIMACION Uy PRELIMINAR

sistema internacional

sistema inglés

SENSIBLE |LATENTE | TOTAL SENSIBLE |LATENTE | TOTAL
Q(kJ/s) 2784 1697 | 1975,4| |Q (Btu/h) 949956,48 | 5790503,4 | 6740459,88
U(J/skm?) 575,38| 575,38 U (Btu/h°Fpie?) 100 75
LMTD(°C) 0 39,37 LMTD (°F) 190,55 154,62
A(m?) 4,63 34,74 39,37 | | A (pies?) 49,85 374,49 424,35
Flujos balanceados

sensible latente total Flujos balanceados | sensible latente Total

g/t (J/sK) 2623,84 | 19710,47 | 22334,31| | g/t (Btu/°F) 4985,30| 37449,89| 42435,20

dt dt

balanceada 123,7 balanceada| 222,69

| ud | 406,55 | | ud | 71,32]

Se fija el diametro de los tubos en 1 plg 16 BWG y su arreglo cuadrado (para

mayor limpieza del proceso). Las estimaciones de disefio se efectuan para

longitudes estandar de 6,12, 16, 20 pies. El numero de tubos requeridos se

determina como la divisidén entre la superficie total estimada y la superficie por pie

lineal de tubo. En base a esta estimacion de numero de tubos se determina el

diametro interno de la carcasa, acorde al numero de pasos y tubos deseados. Con

esta nueva area se puede estimar el Uy tedrico definitivo que servira como

parametro de aceptacion del equipo junto al factor de obstruccion Rd.

DE tubos =1 plg BWG
Superficie por longitud de tubos = 0,2618 pies®/pies de longitud
Pasos por tubos = 2
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Tabla A.4.3. ESTIMACION INICIAL DE DIMENSIONES
U parametro
long (pies) | A tubos (piesz) Nt req din carcasa (plg) Nt (Btu/hpie2°F)
6 1,17 360,29 31/398 64,56
12 2,35 180,14 23,25(208 61,77
16 3,14 135,10 21,25|166 58,05
20 3,92 108,08 17,25]112 68,83

El calculo anterior sirvid como una estimacion inicial. Para comprobar la

aprobacion del equipo se establecio los siguientes parametros:

Uy > U parametro

Rd = 0,001 (acorde a recomendacion especificada en Kern (1999)

para sistemas de intercambio de alcoholes y vapor de agua)
Flujo de Q/A < 20000 Btu/h pies?

AP tubos < 1 psi (valor recomendado por Kern para vapor de agua

en tubos)

AP carcasa < 5 psi

Una vez realizado los calculos con las distintas longitudes de tubos el que

cumplié de manera 6ptima con los parametros establecidos fue el intercambiador

con tobos de 16 pies de longitud. El célculo se realiz6 en Excel de manera de ir

probando cada longitud de tubo se utilizé el algoritmo de Kern el cual se muestra a

continuacion.
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Fluido caliente: lado coraza

Fluido frio: lado de los tubos

Area de flujo (pies?)

Area de flujo (pies?)

CB N, (at)
as=DI * Ec.A.4.3 t=—1"7 Ec.A.4.4
144P (FeA43) &= aan (FeA44)
Masa vel.(Ib/hpies?), Masa vel.(Ib/hpies?),
Gs=W/as (Ec.A.4.5) Gt=W/at (Ec.A.4.6)
Obtener De (pies)de figura A.4.2. o de: | Obtener D de tabla (pies) A.4.5
4* arealibre
De=— : (Ec.A.4.7)
perimetromojado
Obtener pa Tc Obtener i a Tc
DeGs Re, = DGt (Ec.A.4.9)
Re, = (Ec.A.4.8) t P e
7]

Obtener jh de la figura A.4.2

Obtener jh de la figura A.4.3

A Tc obtener ¢ (Btu/lb°F) y k
(Btu/hpies®F)

Y calcular (cu/k)*?

ATc obtenger c (Btu/lb°F) y k
(Btu/hpies®F)

Y calcular (cu/k)*?

K cu 1/3 K cu 1/3
ho = jH B(?j ¢S (ECA410) h| = jH B(?j ¢t (ECA411)
Temperatura de la pared del tubo, tw h, h, DI
h /4 =" OF (Ec.A.4.13)
tW=tc+——0 25 (T, —t ) (Ec.A4.12) | % 4
hio/¢t +h0/¢s
Obtener pwy ¢, = (u/ 12,,)*" Obtener pwy ¢ = (u/ p2,)°"
Coeficiente corregido Coeficiente corregido
h, = hods (Ec.A.4.14) h, = hods (Ec.A.4.15)
9, A
Coeficiente total limpio Uc:
hioho
Uc= (Ec.A.4.16)
h, +h,
Coeficiente total de disefio Ud:
ud = Q (Ec.A.4.17)
AAL
Factor de obstruccion Rd:
Rd = Uc-Ud (Ec.A.4.18)
UcUd

Caida de presion

Para Re; obtener f (pies®/plg®) de la
figura A.4.4.

Para Re; obtener f (pies/plg?) de la
figura A.4.5.

No.de cruces, N+1=12L/B (Ec.A.4.19)

_ fG’Ln
' 522*10"Dsg,

(psi) (Ec.A.4.20)
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fGs’Ds(N +1

*” 5,22%10° Dsg,

) (psi) (Ec.A.4.21)

" s2g144
AP, = AP + AP,

_4nV2?625

(Ec.A.4.22)

(psi)

Los

intercambiador escogido.

resultados se muestran a continuacion que corresponden al

fluido caliente vapor 100 psi Etanol 96 % fluido frio
N° tubos 166 carcasa
largo (pies) 16 17,25 Di,s (plg)
DE (plg) 1(16 BWG) 3,45 B (plg)
PT 1,25 0,25 C
pasos 2
a por tubo
(pies®) 0,594
superf /pie tubo 0,2618
PRECALENTAMIENTO
Tubo Carcasa
at (pies?) 0,342 (Ec.A.4.3) as (pies?) 0,082 (Ec A.4.3)
Gt (Ibm/hpiesz) 22206,64 (Ec.A.4.6) Gs (Ibm/hpiesz) 213413,98 (Ec.A.4.5)
viscosidad (cp) viscosidad (cp) 0,7
(kern,1999) 0,0185 (Kern 1999)
Viscosidad
(Ib/pieh) 0,044 viscosidad (Ib/pieh) 1,693
D(plg) 0,87 (Tabla A.4.5) De (plg) 0,99 (Fig.A.4.2.)
D (pie) 0,0725 D (pie) 0,0825
Re; 35976,03 (Ec.A.4.9) Res 10397,83 (Ec.A.4.8)
jh 44  (Fig. A4.2)
K(cu/k)1/3 0,204

hio 1500 (kern 1999) ho 109,07 (Ec.A.4.10)

Uc precalentamiento (Btu/hpie*°F) 101,67 | (Ec.A.4.16)

A precalentamiento (pies2 ) 49,02 | (Ec.A.4.17)
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VAPORIZACION

hio

Tubo

1500 (kern 1999)

Carcasa
A 78,4°C

Gs (Ibm/hpies?)

viscosidad (cp)
(Kern 1999)

viscosidad (Ib/pieh)

De (plg)
(pie)

Res

jh
K(cu/k)1/3

ho

173,12 F
213413,98 (Ec.A.4.5)

0,01

0,024

0,99
0,082
72784845 (Ec.A.4.8)
490 (Fig. A.4.2)
0,0127

75,51 (Ec.A.4.10)

U vaporizacién (Btu/hpie?°F
A vaporizacion (pies?)

71,89  (Ec.A.4.16)
520,90 (Ec.A.4.17)

A total (pies?) 569,93
Uc (Btu/hpie®F) 74,45
Cumple

sup. Total
(pies®) 521,37
Ud(Btu/hpie*°F) 67,84
|Rd 0,0013
Cumple
lQ/A 12928,29
Cumple
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CAIDA DE PRESION

Tubo
Re
f

Vol. Especifico (pies®/Ib)
S

APtubo (psi)

Carcasa
precalentamiento
35976,03 Re
0,0015 Fig. A.4.5 f
4,43 (Kern 1999) Long prec (pies)
0,0036 N° cruces
s
1,72 (Ec.A.4.20) Ds
cumple
APs1 (psi)

727848 45

0,0022 Fig. A4.4.
1,132

4 (Ec.A.4.19)

0,81 (Perry, 2000)
1,77 (Kern, 1999)

0,2 (Ec.A4.21)

vaporizacion
Re

f
long vap
N° cruces

S

Aps2 (psi)
APstotal (psi)

72784845
0,001 Fig. A4.4.
14,87

51

0,377 (Perry, 1999)

2,52 (Ec.A4.21)
2,72 cumple
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Se hace la salvedad que por facilidad de calculo en funcion de las tablas de
datos disponibles, se trabajo con sistema de unidades inglesas. Aun asi, los
resultados finales se colocan en ambos sistemas: sistema ingles y sistema
internacional. El equipo cumple con los parametros y en resumen, sus

especificaciones son las siguientes:

Tabla A.4.4. ESPECIFICACIONES VAPORIZADOR
Dimensiones Sistema ingles Sistema internacional
Ds interno 17,25 (plg) 0,4381 (m)
Espaciamiento deflectores 3,45 (plg) 0,087 (m)
Longitud de tubos 16 pies 4,87 (m)
De tubos 1 (plg) 0,0254 (m)
BWG 16 16
Cantidad de tubos 166 166
Paso lado tubos 2 2
Superficie 521,37 (pies?) 48,43 (m?)
Uc 74,45 (Btu/hpies*°F) 4228 (JIskm?)
Ud 67,84 (Btu/hpies*°F) 385,33 (J/skm?)
Rd 0,0013 0,0013
Caida presioén carcasa 2,72 (psi) 18,75 (kPa)
Caida presion tubos 1,729 (psi) 11,92 (kPa)
Fluido por carcasa etanol 96% etanol 96%
Fluido por tubo vapor 100 psi vapor 100 psi
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A.4.3. Tablas y graficas para el calculo de transferencia de calor

Tabla A.4.5. Datos de Tubos para

Calor. (Kern, 1999)

condensadores e Intercambiadores de

| Buperficie phe
Area PE por Peso por
Tuba EI-DE‘IUI" de flujo lim, pﬂli' pie lineal,
nE nie| BWG| de la DI, plg —_ —
» PIE cod. | por tuba, . b, de
pared, plge Exterior  Interior —
14 12 0109 0. 282 0.0625 01309 0.0748 0 A%3
14 0083 0.3 00876 | 0.0B74 [T
16 (1. (1 0.370 0. 1076 0. Qi 0329
5 18 .04 0402 0. 127 0. 1052 258
il 0,035 0. 430 0. 1456 0, 1125 . 150
iy 1] 0.1 0452 0_182 0. 106 0. 13 (LR
1l 0._120 0. 510 0204 0. 1335 0. 584
12 0108 (I8 0223 0. 1303 0817
13 0 ak [LR 1] 0. 24T 0. 1464 0,727
14 0083 0.584 0. 168 0. 152 0,647
15 0.072 b Y [T LoD, LART 0,571
15 065 0,020 0302 0. 162 0.5
17 0058 0, 034 0514 0. 1860 (1. 484
18 004 0. G52 (=11 0.1707 0401
|
1 8 0165 n.a70 0555 0. 2618 0. 1754 1.1
] 0.148 0, Tk 0,580 0. 1543 1.47
10 0.1 0.732 0421 0. 1116 1.4
11 0. 190 0,760 0. 455 0. 110 1.93
12 0. 10 0.782 0474 0 2045 1.14
13 05 0 aln 055 0.2121 1.0
14 [N E] 0. Hk i 5446 0. 2183 LI LI
L5 0072 0 A 0_5Th 0.2241 781
1) 0065 0. 870 05494 02237 0710
1 00Es 0 H54 (e 02314 0,630
(F] 00449 0.5H {1 _fikth 02361 0. 646
14 ] . 165 .10 065 0,271 . 240 2.0
0 148 0.954 0714 0. 248 1.01
i11] 0. 134 0.2 | 0UTET 0. 2572 1.7%
11 i, 120 1.401 T 0. B4 1.58
12 [T 1.0 0 K36 0, il 1.45
13 0,095 1.06 0 Ea4 0. E7Th 1.28
14 IRICH L.08 [r.023 T 1.13
| 15 0,072 1l 0. 0 0. 2RO (IR
16 0,0 1.12 0. 0Es 0. 2052 0 5HE)
17 0. 058 1,13 1.1 (=311 0 R0
18 0.049 1,15 1.04 0. 3015 0688
11y 4 0noans 1.17 1075 0.3025 0. 3043 2.57
a 0,148 1.20 1.14 0 AL 2.8
10 0. 134 1.23 1.1% 0.3226 Z.14
11 0,130 1.26 1.25 03209 1.48
13 0. 10 1.28 1.20 [ 1.7
13 0 (5 1.31 1.36 0430 1,64
4 0 (53 1.33 1.4 34492 1.37
15 0.072 1,86 1.44 0. 3665 I.20
18 0065 1.37 1.47 03587 1,00
17 0058 1.3% 1.50 0. 3623 0,978
18 [ 1.40 .i 1.h4 ), 670 0. 8531
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Tabla A.4.6. Disposicion de los espejos de
tubos, arreglo en cuadros (Kern, 1999)

Tubos de 3, DE, arregle en cuadro | Tubos de 17 DE, ancgle oo coadooe
de 1 plg : de 114 plg
| |

%f;l'; 1P | 2P +P| &P | 8P fﬁﬁ | ]-Pl 2P | 4P | 6P | &F
] 2| M| W) 20 a8 21 16| 14
1 52| B2| 40| 36 10 32| s2| 28| 24
13- 81| 76| 6a| 63| 60 iz 48[ 45| 40| 38| B8
1814 ar | oo | 2| 78| TO 1314 6L | 56 hE| 45| 44
155 187 | 124 | 116 | 108 | 108 15k BL| 76| 48| 68| 64
17k 177 | 146 | 158 | 150 | 142 1744 112 | 112 | 96 H) /2
1ok | 224 | 220 204 | 192 | 188 10k s | 182 | 128 | 122 | 118
Yy 277 | 270 | w46 | 240 | 234 21 177 | 166 | 158 | 152 | 148
) 341 | 324 | 308 202 | 202 LM 213 | 208 | 10e | 184 | 184
5 413 | 304 | 370 | 256 | M6 5 60 | 262 | 208 | 26 | o2
7 481 | 480 | 432 | 420 | 408 57 00 | 288 | 278 | 208 | 260
] | 553 | 526 | 48D | 408 | 456 o) 341 | 326 | 300 | 204 | 266
81 G657 | 640 | GO0 | 580 | 560 # 406 | 308 | 380 | 368 | 154
a1 T40 | 718 | 488 | 676 | 048 &3 465 | 480 | 432 | 420 | 414
kL] B45 | B24 | TE0 | ToE | THE a5 522 | 518 | 488 | 484 | 472
a7 U34 | D14 | ESE | BEE | B3R ar 506 | 574 | 6B2 | 544 | 5EZ
3@ 104 |m2.4. | oz | 966 | 048 | 89 | 665 | 644 | 624 | 612 | 600

[ubos de 114" DE, arreglo en cuadro Tubos de 114 DE, arreglo en cuadro

de 1%, plg de 174 plg

10 15 | 12| 1w |
12 0] 24| 22| 18| 18 12 iG] 16 12| 12
134 32 a0 s0| E| 22| 184 | 22| 16| 16| _
154 44, 40| 37| 35| @ 16} | 20| 25| 34| IF
174 56| 53| 51| 48| 44 174 g | a0 4| az| 0
195§ TR TAf TL| 6d| Be 161 B0 | 48| 45| 4% | 30
Ny il a0 86| B2 | T8 2144 a2| 60| &7 | 54 50
2N 127 | 112 | 106 [ 102 | 06 23y qa{ T4 TO| &3 o
5 140 [ 135 | 127 | 123 | 115 25 4| 90| 85| S| 7B
o7 166 | 160 | 151 | 148 | 140 a7 112 wa | w2 | 98| o4
] 108 | 188 | 178 | 174 | 186 20 131 | 127 | 120 | 116 | 112
31 226 | 20 | w0 203 | 193 a1 151 | 144 | 141 | 138 | 131
k= 236 | 252 | 244 | 238 | 224 33 176 | 170 | 164 | 160 | 15L
35 9% | 26T | 275 | 268 | 258 35 202 | 106 | 183 | 182 | 178
a7 334 | 222 | 311 | 204 | 204 a7 224 | 2o | 217 | 210 | 202
20 AT0 | BEZ | 348 342 | 336 a8 252 | 244 | W8T | 230 | 224
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Tabla A.4.7. Disposicion de los espejos de
tubos, arreglo triangular (Kern, 1999)

BEE———————————aaa
Tubos de 3;% DE, arreglo u-ii.ugnlu| Tubos de 3™ DE, arreglo trlangular

de 18, plg de 1 plg
- Coraza 2 o Y i A | [ 12 | . =y
Diplg | 17|20 +P | 6P ep | BPCE [P (27 [P oo
8 TN TN T T [3 T =0 24| 2|
10 g2 osn| 47 42| 38 10 61 52| 40| 36

12 109 8 | 85| =2 73 12 92 g2 76 T4 T
1y 137 | L4 68| o0 88| 13y | wo| 106 ss| k2| 74
180 | 140 | 136 | 128 15k 180 | 188 | 122 | 118 | 100
i o

4

17 30 | 224 0 104 | 188 | 1FE 17

19{3 301 | 282 | 282 | 241 | 234 | 1) 2z | 260 | 208 | 215 | 210
20y 861 | 342 | 314 | 306 | 290 | 204 | 316 | 50z | 278 | 272 | 260
23li | 442 | 420 | 386 | 378 | 8o4 | 23if | 384 | 376 | 352 | 343 | ooy
25 532 | 506 | 468 | 446 | 434 23 470 | 452 | 123 | 301 | 380
a7 8ar 550 | 536 | 624 | 7 550 | 534 | 438 | 174 | 484
9 721 | BOZ | 640 | 420 | 564 | 20 B30 | 604 | 538 508
3l M7 | %22 | 766 | 723 | 70 | 31 745 | 728 | 678 | 868 | 640
31 uvi | 938 | 875 | %52 | G2e | a3 856 | E30 | 774 | 760 | Tao
a6 1102 /1068 1004 | o83 | g5e | 070 | 038 | 883 | 84 | 843
37T 1240 1 |[14'|- 1004 a7 1074 'I044 (1002 | agf | &F0

20y 1072 |
| 1258 |1248 [1212 | 39 1206 (1176 [1128 | 1000 1078
Tubea de 1* DE, arregle trisngular| Tubos do 113* DE, arreglo triangular

de 11 plg de 1%~ plg
] T 16| 16| 4 |
1 az | @2 | 10 | 18| 14 f
12 55 53 48 4 44 12 a2 30 26 22 M0
13!-“5 1] i} i a4 i) 1314 38 pati iz 8 28
a4 | ol | 86 s0| 74| 72| 15 | 54| 51| 45| 43| 38
17 131 | 118 | 106 | 10e | 94 | 173 6 | 66| 62| 58| 54
14k 163 | 182 | 140 | 136 | 128 1015 B | 91| BE) TR| @@
Blly | 199 | 188 | 1700 | 164 | 160 | 2135 | 117 | 112 | 105 | 1001 | 08
H;a 24l | 232 | 21k | 212 | 202 2y 140 | 138 | 130 | 123 | 117
5 D04 | 2mD | D5R | 252 | 242 | 05 170 | 164 | 155 | 150 | 140
a7 349 | 334 | B0 | 208 | o8& | 27 m2 | 186 | 185 | 179 | 170
2 307 | 876 | 338 | 334 | Bs | @0 o35 | 29 | 217 | 21z | o2
an 472 | 454 | 430 | 424 | 400 31 276 | ZT0 | 255 | M6
i ST [ B22 486 470 | 454 | 33 315 | 308 | 207 275
35 608 | 502 | Be2 | 546 | 532 | as as7 | 348 | 335 | 327 | B15
a7 T4 32 | 614 | 588 | a7 407 | 390 | 380 | 374 | 5T
_m 786 | 736 | 700 | 6as | e72 | 8o D ad9 | 236 | 425 | 418 | 207
Tubos de 114~ DE, arreglo triangular
de 1T}, plg
— 1
12 18] 14 14| 17| 12
134 27| 22| 18| 18| 14
15 3| 3| 3| | o7
17 48 | 44| 42| 38| 38
10 61 | 58| 55 81| 48
o 78| 72| 0| 86! a1
231 | 85 01| 88| s, 76
25 115 | 110 | 106 | @8 | o5
a7 I36 | 131 | 125 | 118 | 115
20 160 | 154 | 147 ! 141 | 186
31 184 | 077 | 172 | 165 | 180
a3 M5 | 206 | 200 [ 100 | 184
85 246 | 238 | 230 | 220 | 215
27 | 275 | 265 | 260 | 2Rz | 246
a9 307 | 290 | 200 | 284 | 275 |
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Anexo 5: Calculo del Sobrecalentador

Escuela de Ingenieria Quimica 168
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



Anexo 5: Calculo del sobrecalentador.

A.5.1. Balance de masa y energia

Balance por componente

Etanol: 1,78%0,938=1,66 kg/s =13140 Ib/h
Agua: 1,78%(1-0,938) = 0,11 kg/s =864 Ib/h

Balance de energia

Calor requerido:
Calor sensible.
m= 1,78 kg/s = 14004 Ib/h
cp= 0,48 (Btu/Ib°F) de Kern (1999)
AT=T,-T¢ = (350-78,4)°C= 271,6 °C =488,88 °F
Quns = MCPAT

Qsens= 962,23 kJ / s =3286212,25 Btu/ h

Vapor requerido.
Dowtherm A, T=375°C, Avap= 226 kJ/kg

— Qtota]
H

vap

Mep

962,23

= =4,25kg/s=336601b/h
» 226 J
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A.5.2. Diseno del sobrecalentador

El diseno del sobrecalentador se basa en los mismos criterios utilizados en

el disefio del vaporizador.

Considerando un valor aceptable de un U = 40 Btu/hft?°F para intercambio

organicos ligeros (Perry, 2000), se obtienen los resultados de la tabla A.5.1.

Tabla A.5.1. ESTIMACION AREA REQUERIDA

sistema internacional

sistema inglés

T1(°C) 375] T2(°C) 375] [T1(F) 707 [ T2 (°F) 707
t1(°C) 78,4 [ 12(°C) 350 [t1 (°F) 173,12 T2 (°F) 662
dt(°C) 296,6 | dt(°C) 25| |dt (°F) 533,88 | dt (°F) 45
LMTD(C)| 109,80 [ LMTD(°C) 197,64 |
SENSIBLE | LATENTE | TOTAL SENSIBLE |LATENTE | TOTAL

Q(kJ/s) 962,23 962,23 | |Q (Btu/h) 3286212,25 3286212,25
U(J/sKm?) 2272 U (Btu/h°Fpies®) 40

LMTD(°C) 109,80 LMTD (°F) 197,64

A(m?) 41,83 41,83] |A (pies?) 415,66 415,66

Se fija el diametro de los tubos en 1,5 plg 16 BWG y su arreglo cuadrado (para
mayor limpieza del proceso). Las estimaciones de disefio se efectuan para
longitudes estandar de 6,12, 16, 20 pies. El numero de tubos requeridos se
determina como la divisidén entre la superficie total estimada y la superficie por pie
lineal de tubo. En base a esta estimacion de numero de tubos se determina el
diametro interno de la carcasa, acorde al numero de pasos y tubos deseados. Con
esta nueva area se puede estimar el Uy tedrico definitivo que servira como

parametro de aceptacion del equipo junto al factor de obstruccion Rd.

DE tubos =1,5 plg BWG
Superficie por longitud de tubos = 0,3925 pies?/pies de longitud
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Tabla A.5.2. ESTIMACION INICIAL DE DIMENSIONES

Long A tubos U parametro
(pies) (piesz) Nt req din car (plg) | Nt (Btu/hpie2°F) pasos
6 2,35 176,50 35[196 36,02 2
12 4,71 88,25 25| 90 39,22 2
16 6,28 66,18 23,25 70 37,82 4
20 7,85 52,95 21,25| 54 39,22 6

El calculo anterior sirvid como una estimacion inicial. Para comprobar la

aprobacion del equipo se establecio los siguientes parametros:

= Ug > U parametro

= Rd = 0,001 (acorde a recomendacion especificada en Kern (1999)

para sistemas de intercambio de alcoholes y vapor de agua)
= Flujo de Q/A < 20000 Btu/h pies?
= AP tubos < 5 psi

= AP carcasa < 5 psi

El intercambiador escogido es el de tubos de de 16 pies de largo, ya que

cumple satisfactoriamente los parametros establecidos.

A continuacion se muestran los resultados de los calculos.

fluido
fluido frio Etanol 96 % dowtherm A caliente
N° tubos 70 carcasa
Largo (pies) 16 33 Di,s (plg)
DE (plg) 1,5 (BWG) 6,6 B (plg)
PT 1,875 0,25 C
pasos 4
a por tubo(pies?) 1,47
superf /pie tubo 0,3925
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Tubo

Carcasa

at (pies?)

Gt (Ibm/hpies?)

0,178 (Ec.A.4.4)

78389,73 (Ec.A.4.6)

as (pies?)

Gs (Ibm/hpies?)

0,201 (Ec.A.4.3)

165421,48 (Ec.A.4.6)

viscosidad (cp) 0,014 viscosidad (cp) 0,7
(kern,1999) (Kern 1999)
Viscosidad (Ib/piesh) 0,033 viscosidad (Ib/piesh 1,693
D(plg) 1,37 TablaA.4.5 De (plg) 0,99 fig A4.2.
D (pies) 0,114 De (pies) 0,082
Rey 264261,94 (Ec.A.4.9) Re; 8059,57 (Ec.A.4.8)
jh 430 fig A4.3. do tubo 1,5
k(cu/u)*1/3 0,017
hi 65,28 (Ec.A.4.11)
hio 59,62 (Ec.A.4.13) ho 200 fig. A.5.1
Uc (Btu/hpie®F) 45,93 (Ec.A.4.16)
Cumple
A (pies?) 361,96 (Ec.A.4.17)
Superficie (pies®) 439,6
Ud (Btu/hpie®F) 37,82
Rd 0,0046 (Ec.A.4.18)
cumple
Caida de presion tubos Caida de presion carcasa
Re; 264261,94 (Ec.A.4.9) Re; 8059,57 (Ec.A.4.8)
f 0,0002 fig A.4.5 f 0,0035 figA.4.4
V especifico
(pies’/Ib) 0,33 (Kern 1999) long Z 6
NC°cruces 10,90 (Ec.4.19)
S 0,00274 (Perry 2000) s 0,0484 (Perry 2000)
Ds 2,75 (Kern 1999)
APt (psi) 4,81 (Ec.4.20) APs (psi) 1,14 (Ec.A.4.21)

cumple

cumple
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Tabla A.5.3. ESPECIFICACIONES SOBRECALENTADOR

Dimensiones

Sistema inglés

Sistema internacional

Ds interno 33 (plg) 0,8382 (m)
Espaciamiento deflectores 6,6 (plg) 0,1676 (m)
Longitud de tubos 16 pies 4,87 (m)
De tubos 1,5 (plg) 0,0381 (m)
BWG 16 16
Cantidad de tubos 70 70
Paso lado tubos 4 4
Superficie 439,6 (pies2) 40,84 (m?)
Uc 45,93 (Btu/hpies*°F) 260,88 (J/skm?)
Ud 37,82 (Btu/hpies*°F) 214,81 (J/skm?)
Rd 0,0046 0,0046
Caida presion carcasa 1,14 (psi) 7,86 (kPa)
Caida presion tubos 4,81 (psi) 33,16 (kPa)
Fluido por carcasa Dowtherm A Dowtherm A

Fluido por tubo

etanol 96%

etanol 96%
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A.5.3. Tablas y graficas de especificaciones de Dowtherm A.

Tabla A.5.4. Propiedades del Dowtherm A
Typical Properties of DOWTHERM A Fluid?

Composition: Diphenyl Oxide/Biphenyl Blend

Color: Clear to Light Yellow
Property Sl Units English Units

Freeze Point 12.0°C 53 6°F
Atmospheric Boiling Point 29(.1°C 494 8°F
Flash Point! 113°C 236°F
Fire Point? 118°C 245°F
Autoignition Temperature® 599°C 1110°F
Density @ 25°C (75°F) 1056 kg/m? 66.0 b/t
Surface Tension in Air @

20°C (68°F) 40.1 Dynes/cm 40.1 Dynes/cm

40°C (104°F) 37.6 Dynes/cm 37 6 Dynes/cm

60°C (140°F) 35.7 Dynes/cm 35.7 Dynes/cm
Estimated Critical Temperature 497°C 927°F
Estimated Critical Pressure 31.34 bar 30.93 atm
Estimated Critical Volume 317 kg 0.0508 t¥/1b
Average Molecular Weight 166.0
Heat of Combustion 36,053 kJikg 15,500 Btu/lb

t Mot 1o be construed as specifications
'SETA
C.0C

Fuente: Dow Chemical Company
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Tabla A.5.5. Propiedades de saturacion: Dowtherm A

i Saturated Liquid Properties of

EDOWTHERM A Fluid (SI units)

Thermal

Cond. | Density

WmK | kg

15 | 0.00 500 | 1558 |0.1395] 10635
65 | 0.00 158 | 1701 |0.1315] 10237
105 | 0.01 091 | 1814 |0.1251] 9307
155 | o0.08 056 | 1954 [0.1171]| o478
205 | 0.28 038 | 2093 |0.1091| 9025
255 | 0.97 027 | 2231 |o.1011]| 8540
305 | 2.50 020 | 2373 |o.0931| 8013
355 | 5.80 016 | 2527 |o.0851| 7423
405 | 11.32 012 | 2725 |o0771| 6725

Saturated Liquid Properties of

DOWTHERM A Fluid (English units)

Vapor

Temp. | Pressure | Viscosity| Heat . Density
F psia cP Btuw/lb °F | Btwhr fi{°Fift)| b/t
60 0.000 ] 4.91 0.373 0.0805 66.37
120 0.003] 2.12 0.396 0.0775 654.72
1580 0.028 ] 1.22 0.418 0.0744 63.03
240 0.16 0.81 0.441 0.0713 651.30
300 0.64 0.59 0.463 0.0682 59.51
360 2.03 0.45 0.485 0.0651 57.65
420 5.38 0.35 0.507 0.0620 55.72
480 | 12.25 0.28 0.529 0.0590 53.70
540 | 24.72 0.23 0.552 0.0559 51.57
600 | 45.31 0.19 0.575 0.0528 49.29
660 | 76.89 0.16 0.599 0.0497 46.82
720 |122.7 0.14 0.627 0.0466 44.08
780 |186.4 0.12 0.665 0.0436 40.93

*Trademark of The Dow Chemical Company

Fuente: Dow Chemical Company

Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso
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Tabla A.5.5. Propiedades de saturacion: Dowtherm A

iSaturated Vapor Properties of DOWTHERM A Fluid (SI Units)

Vapor Liquid Latent Vapor Vapor Vapor Vapor Specific Heat Ratio of
| Temp. | Pressure | Enthalpy Heat Enthalpy | Density | Viscosity |Thermal Cond. (c,) Specific Heats
i C bar kg klikg klikg kg/m? mPas WimK Z e kJikg K cc,

15 0.00 49 407.2 412.1 0.0054 0.0075 1.000 1.044 1.050
65 0.00 88.1 3809 469.1 0.0040 | 0.0063 0.0104 1.000 1.227 1.043
105 0.01 158.1 362.7 520.9 0.0341 ) 0.0071 0.0129 0.999 1.366 1.036
155 0.06 251.2 3415 592.7 0.2583 | 0.0080 0.0163 0.995 1.528 1.035
205 0.28 351.2 3202 671.5 1.179 | 0.0050 0.0200 0.982 1.681 1.034
255 0.97 458.2 297 4 755.6 3.831 | 0.0100 0.0238 0.954 1.829 1.036
305 2.60 57122 2715 843.6 9.896 | 0.0110 0.0279 0.908 1.976 1.042
355 5.80 693.1 2406 933.8 22.03 0.0122 0.0322 0.638 2.133 1.057
405 11.32 §22.0 2007 1023.7 4517 0.0138 0.0368 0.740 2333 1.094

Saturated Vapor Properties of DOWTHERM A Fluid (English Units)

Vapor
Thermal Cond.
Btuhr fi2{°Fft)
! 175.1 177.6 0.0054 0.0044
120 0.003 26.2 167.3 1935 0.0060 0.0055 1.000 0.279 1.045
300 0.64 103.0 148.0 2511 0.0130 0.0079 0.0092 0.996 0.361 1.035
360 2.03 131.1 1420 2731 0.0388 0.0086 0.0106 0.989 0.385 1.034
420 538 160.6 135.8 296.3 0.0967 0.0092 0.0120 0.977 0.409 1.034
480 12.25 1914 129.2 3205 0.2100 0.0093 0.0135 0.959 0.433 1.035
540 2472 2235 1221 M55 0.4102 0.0105 0.0150 0.932 0.456 1.039
600 4531 2569 114.2 3711 0.7389 0.0113 0.0166 0.895 0.480 1.045
660 76.89 2017 1053 357.0 1.254 0.0121 0.0183 0.848 0.505 1.055
720 1227 3279 95.0 4229 2.045 0.0130 0.0200 0.789 0.534 1.073
780 186.4 3659 825 448 4 3.270 0.0142 0.0219 0.714 0.571 1.108

Fuente: Dow Chemical Company
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Anexo 6: Calculo del Reactor
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Calculo del reactor

Balance de masa y energia

El catalizador seleccionado es el de oxido de magnesio, el soporte consiste
en una lana mixta de alumina (Al,O3) y silice (SiO;) con pequefos contenidos de

zirconia y titania, sobre el cual se deposita el componente activo (magnesio).

Datos experimentales:

Temperatura | LHSV Conversioén etanol
400°C 0,75 0,80
375°C 0,75 0,82
350°C 0,75 0,85
325°C 0,75 0,74

Efecto de la temperatura de reacciéon sobre la
conversion de etanol

86

84

82

80

78

o) 2

74 - /

72 T T T T T T T
320 330 340 350 360 370 380 390 400

temperatura de reaccién

% conversion de etanol

Con una temperatura de reaccién de 350 °C, una conversiéon de 85%, y aplicando
la selectividad de acuerdo a Kochar, Merims y Padia (1981) se realizo el balance
de masa y energia.

De la reaccion:
15903/
C,H;OH (9) 4Q)CZH4 (@) T H,0 (9)

Temperatura: 350 °C

Conversion (x): 85%

Para el etanol, moles que reaccionan = moles que entran (-x)

Para el etileno, moles que se generan = moles que entran etanol (x)
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Balance de masa

Etanol: 1,78%0,938=1,66 kg/s =13140 Ib/h
Agua: 1,78*(1-0,938) = 0,11 kg/s =864 Ib/h

peso
Entran Kg/s | molecular mol/s

C,HsOH 1,66 46,05 36,25

H.O 0,11 18 6,13

C,H,4 28,05

H, 2,01

CH, 16,04

CO 28,01

CO, 44,01

C,He 30,07

CsHe 42,08

Cq

(hidrocarburos) 58,12

pesados

(incluyendo

étery

acetaldehido) 59,09

TOTAL 1,78 42,38

BALANCE MOLAR
Entran Cambio Salen

componente (mol/s) (mol/s) (mol/s)
C,HsOH 36,25 -30,81 5,43
H,O 6,13 30,81 36,94
C,H,4 29,73 29,73
H, 0,0203 0,0203
CH,4 0,0003 0,0003
CO 0,0036 0,0036
CO, 0,0064 0,0064
C,He 0,1487 0,1487
CsHs 0,0091 0,0091
Cq
(hidrocarburos) 0,3034 0,3034
pesados
(incluyendo
étery
acetaldehido) 0,1150 0,115
total 42,38 72,72
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BALANCE DE MASA

Entrada cambio Salida
componente entran kg/s | entran Ib/h | cambio kg/s | cambio Ib/h | salida kg/s | salida Ib/h
C,HsOH 1,66 13223,55 -1,42| -11240,02 0,2504 1983,53
H,O 0,11 874,05 0,55 4393,49 0,6650 5267,54
CyH,4 0,83 6605,82 0,8340 6605,82
H, 4,1E-05 0,32 0,00004 0,325
CH,4 4,9E-06 0,04| 0,000004 0,039
Cco 0,0001 0,81 0,0001 0,808
CO, 0,0003 2,22 0,00028 2,221
CoHe 0,0045 35,40 0,00447 35,40
C3He 0,0004 3,03 0,00038 3,033
Cq
(hidrocarburos) 0,0176 139,65 0,01763 139,65
pesados
(incluyendo
étery
acetaldehido) 0,007 53,81 0,00679 53,81
TOTAL 1,78 0 1,78

Calor requerido

Calor de reaccion
m=0,834 kg/s formados de etileno
Hxn=1590 J/g etileno formado

QI’XI"I
Q.. =1326,06kJ/s =4528732Btu/h

mAH

Vapor requerido
Para dowtherm A a T=380 °C, Aap= 226 kJ/kg

Meap

132606

ap

H

— Qtotal

vap

226

rxn

=586 kg/s=4641121b/h
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Disefo del reactor

El diseno del reactor se basé en dimensionamiento por requerimiento de
catalizador y por requerimiento energético. Para el dimensionamiento por
requerimiento de catalizador se utilizé la relacién LHSV (velocidad espacial).

S/:

sv=1
T

Vo
\Y

Tomando en cuenta que el diametro de particula del catalizador es 3/16 plg
y su densidad a granel es 0,096 kg/L, se establecié que el diametro de los tubos

donde se colocara el catalizador en lecho sera de 1 pulgada.

Un diametro interno de 1 pulgada cumple con la relacion recomendada por
McCabe (1991) para optimizar la transferencia de calor de Dp/Di de
aproximadamente 0,15 a 0,2. con Di=1 plg, la relacién Dp/Di= 0,187, una relacion
satisfactoria. El requerimiento de catalizador se calculé para el rango de LHSV
mencionado 0,75 h™'. El volumen del reactor calculado del LHSV se empleo para
determinar el numero de tubos requeridos de manera analoga al disefio de
intercambiadores con los datos del Kern (1999) en las tablas A.4.5y A.4.6. Con la
densidad a granel del catalizador se determiné la masa total de catalizador
requerido por LHSV.

Para longitud de tubos de 40 pies

tubos de 1 plg (16BWG)

A (pies®) /tubo 0,004
long (pies) 40
V/tubo (pies®) 0,165
vo (pies’/h) 250
LHSV (1/h) 0,75
V reactor (pies®) 333,33
tubos requeridos (de Kern, 2000) 2020,20
nueva cantidad de tubos 2022
Ds para tubos 1 plg OD extrapolado

(arreglo en triangulo 1 7/8 plg) 90
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Masa de catalizador

densidad de catalizador = 0,06875[9—2} = 68,75{ kg }

actividad del catalizador = 0,0041

cm

m3

mol etileno}

min: gr cat.

-Para producir 25500 ton etileno/afio se necesitan 1783 mol etileno/min
La cantidad de catalizador necesaria es:

masa de catalizador =

volumen de catalizador = ———
68,75

1783
0,00418
426,5

=6,2m° = 219 pies®

= 426.555 gramos de cat. = 426,5 kg de cat.

Una vez cubierto el requerimiento del catalizador, se necesita asegurar que la

energia necesaria para la reaccion puede ser suministrada. El calor se

suministrara de tal manera que se mantenga constante la temperatura en el

reactor. Para ello se trata al reactor como un intercambiador de calor con flujo de

calor en lecho. Considerando un valor aceptable de U= 40 Btu/hpies®°F para

intercambio entre organicos ligeros y sin necesidad de usar el factor de correccién

F por mantenerse Th constante (Perry, 2000), se obtienen los resultados de la

tabla A.4.1.
Tabla A.4.1. ESTIMACION AREA REQUERIDA
sistema internacional sistema inglés
T1(°C) 380 | T2(°C) 350| |T1(°F) 716 | T2 (°F) 662
t1(°C) 380 | t2(°C) 350 | [t1(°F) 716 | T2 (°F) 662
dt(°C) 0] dt(°C) 0| [dt(°F) 0| dt (°F) 0
AT(C) | 30 | AT (°F) 54|
SENSIBLE |LATENTE | TOTAL SENSIBLE | LATENTE | TOTAL

Q(kJ/s) 1327211,52 1327211,52| | Q (Btu/h) 4528732 4528732
U(J/sKm?) 2272 U (Btu/h°Fpie?) 40

LMTD(°C) 30 LMTD (°F) 54

A(m?) 194,72 194,72| |A (pies?) 2096,63 2096,63
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Para comprobar la aprobacion del equipo se establecio los siguientes

parametros:

= Uy > U parametro

= Rd = 0,001 (acorde a recomendacion especificada en Kern (1999)
para sistemas de intercambio de alcoholes y vapor de agua)

= AP tubos < 5 psi (valor recomendado por Kern para vapor de agua
en tubos)

= AP carcasa < 5 psi

El calculo de la transferencia de calor se basa en el algoritmo de Kern (1999)
expuesto en el anexo 3 para calculo de intecambiadores con la variante que el
lado de los tubos se calculo en base a ecuaciones de transferencia de calor en

lechos expuesto en el marco teorico.

Datos empleados

Datos de entrada:

Fluido caliente Fluido frio
T1 (°C) 380|T1 (°C) 350
T2 (°C) 380 | T2 (°C) 350
W (Ibm/h) 46411 | W (Ibm/h) 14000

Propiedades Dowtherm A

¢ (Btu/Ib°F) 0,5636
s 0,0484
viscosidad (cp) 0,014
kg(Btu/hpie®F) 0,0215
Propiedades etanol

¢ (Btu/Ib°F) 0,4973

s 0,0019

viscosidad (cp) 0,017

k (Btu/hpie®F) 0,0215
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El calculo se realiz6 con la siguiente secuencia:

fluido frio Etanol 96 % dowtherm A fluido caliente
N° tubos 2022 carcasa
largo (pies) 40 90 Di,s (plg)
DE (plg) 1 (16 BWG) 30 B (plg)
PT 1,25 0,25 C
pasos 1
a por tubo (pies?) 0,594
superf /pies tubo 0,392
Tubo Carcasa
at (pies®) 8,34 (Ec.A4.4) as (pies®) 3,75 (Ec.A.4.3)
Gt (Ibm/hpies?) 1678,50 (Ec.A.4.6) Gs (Ibom/hpies?) 12376,26 (Ec.A.4.5)
viscosidad (cp) 0,017 viscosidad (cp) 0,013
(kern,1999) (Kern 1999)
viscosidad(lb/piesh) 0,041 viscosidad (Ib/piesh 0,031
D(plg) 0,87 tabla A.4.5 De (plg) 0,71 FigA.4.2
D (pies) 0,0725 De (pies) 0,05
Re, con D, 637,76 (Ec.A.4.9) Res 23285,60 (Ec.A.4.8)
Rey 2959,21 (Ec.A.4.9)
Transferencia de Calor en
Lechos de Rellenos
kg (Btu/hpies®F) 0,021
k(cu/k)M/3 0,022
Npr = cu/k 1,076
ke=kg(5+0,1*Rep*Npr) 1,584 (Ec.8)
hle=4ke/r 174,79 (Ec.7)
hw 60,78 (Ec.9)
hi 45,10 (Ec.6)
hio 39,23 (Ec.A.4.13) ho 900 Fig A.5.1
xw (plg) 0,065
km acero (Btu/hft°F) 21
xw/Km 0,003
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Uc (Btu/hpies™F)

41,2 (Ec.A.4.16)

cumple
A (pies®) 2230,2
Superficie (pies?) 13749,6

Ud (Btu/hpies*°F)

27,5 (Ec.A4.17)

rd

0,13 (Ec.A.4.18)

cumple

Caida de presion tubos Caida de presion carcasa
Densidad (Ib/pies3) 0,119
Long. Relleno (pies) 39
Velocidad (pies/s) 8,35
porosidad 0,787 (Kern 1999) Res 23285,60 (Ec.A.4.8)
Viscosidad (Ib/pies*s) 4,71E-06 f 0,0015 figA.4.4
gc (pies*Ib/lb_s?) 32,17
esfericidad 1 long Z 40
Dp (pies) 0,015 NC°cruces 16 (Ec.A.4.19)
APt (Ib/ft2) 497,02 (Ec.10) s 0,048 (Kern 1999)
Ds( pies) 7,5
APt (psi) 3,44 APs (psi) 0,015 (Ec.A.4.21)
cumple cumple

El equipo cumple con los parametros y en resumen, sus especificaciones son las

siguientes:
Especificaciones Reactor
Dimensiones Sistema ingles Sistema internacional
LHSV 0,75h 0,75h
Catalizador requerido 940,2 Ib 426,5 kg
Temperatura de reaccion 662°F 350°C
Ds interno 90 (plg) 2,28 (m)
Longitud de tubos 40 pies 12,192 (m)
De tubos 1 (plg) 0,0254 (m)
BWG 16 16
Cantidad de tubos 2022 2022
Superficie 13749,6 (pies) 1277 (m°)
Uc 41,2 (Btu/hpies®F) 250,3 (J/skm?)
Rd 0,013 0,013
Caida presion carcasa 0,015(psi) 0,1 (kPa9
Caida presion tubos 3,45 (psi) 23,78 (kPa)
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Anexo 7: Calculo del Precalentador
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Anexo 7: Calculo del precalentador (recuperacion de calor)

A.7.1. Balance de masa y de energia

balance simplificado
Entrada Salida
entran kg/s entran Ib/h salida kg/s  salida Ib/h
CoH,4 0,834 6605,82 0,834 6605,82
H.O 0,665 5267,54 0,665 5267,54
otros 0,280 2218,82 0,280 2218,82
total 1,779 14092,19 1,779 14092,19

El requerimiento de energia se determino de la siguiente manera:

Acorde a Perry (2000), la temperatura de entrada a una caldera de 100 psi

es 116°C = 240,8 F. la masa de vapor respecto a lo que esta en la caldera es del

45%. Asi, la masa de agua de precalentamiento se calcula a partir

del

requerimiento de vapor determinado en el calculo del vaporizador. El flujo masico

de agua para precalentamiento es el siguiente:

m _ rrk/aporrequerido _ 7603|b/ h

- ~-16895,5Ib/h
agua precal 0,45 0,45

De las entalpias a 20°C y 116°C, se calcula el calor requerido.

H20oc =36,05 Btu/lb

H116°C =209,42 Btu/lb

Q=mAH

Q = 16895,5%(209,4 — 36,05) = 2928834,92 Btu/h

Temperatura de salida gases de reaccion:
Despejando de g=mcpAT

T.=T,- 9 _ geoF - 2928834,92
mcp 14097,6* 0,53
T,=392F =200°C
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Vapor requerido.
Vapor 100 psi, T=164°C, Avap= 2067 kJ/kg

_ Qtotal
rn\/atp - Hvap
1976

o =—7=O,96kg/s=7603lb/h

A.7.2. Diseno del precalentador

El disefo del precalentador se fundamenta en los puntos expuestos en el
disefio de los anteriores intercambiadores. Considerando un valor aceptable de
U=65 Btu/hpies® para intercambio de organicos ligeros con agua y utilizando el

factor de correccion F por variacion de T, se obtienen los resultados de la tabla

Tabla A.7.1. ESTIMACION AREA REQUERIDA

sistema internacional sistema ingles
T1(°C) 350 | T2(°C) 200 |T1(°F) 662 | T2 (°F) 392
t1(°C) 116 | t2(°C) 20| |t1(°F) 240,8 | T2 (°F) 68
dt(°C) 234 | dt(°C) 180 | |dt (°F) 421,2 | dt (°F) 324
R 1,56 | F (fig A.4.1) 0,95]| |R 1,56 | F (fig A4.1) 0,95
S 0,29 S 0,29
LMTD(°C) 195,52 LMTD(°C) 351,95

SENSIBLE | LATENTE | TOTAL SENSIBLE |LATENTE |TOTAL
Q(kJ/s) 857,59 857,59 | |Q (Btu/h) 2928834,92 2928834,92
U(J/skm2) 369 U (Btu/h°Fft2) 65
LMTD(°C) 195,52 LMTD (°F) 351,95
A(m2) 11,88 11,88 |A(ft2) 128,02 128,02

Se fija el diametro de los tubos en 1,5 plg 16 BWG y su arreglo cuadrado
(para mayor limpieza del proceso). Las estimaciones de disefio se efectuan para
longitudes estandar de 6,12, 16, 20 pies. El numero de tubos requeridos se
determina como la division entre la superficie total estimada y la superficie por pie
lineal de tubo. En base a esta estimacion de numero de tubos se determina el

diametro interno de la carcasa, acorde al numero de pasos y tubos deseados.
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Con esta nueva area se puede estimar el Uqy tedrico definitivo que servira

como parametro de aceptacion del equipo junto al factor de obstruccion Rd.

DE tubos =1,5 plg BWG
Superficie por longitud de tubos = 0,3925 pies?/pies de longitud

Tabla A.7.2. ESTIMACION INICIAL DE DIMENSIONES
long | A tubos Nt requeridos di carcasa |Nt | U parametro pasos
6 2,35 54,36 21,25| 57 61,99 4
12 4,71 27,18 15,25 29 60,92 2
16 6,28 20,38 15,25 24 55,21 4
20 7,85 16,30 15,25| 22 48,18 8

El calculo anterior sirvid6 como una estimacion inicial. Para comprobar la

aprobacion del equipo se establecio los siguientes parametros:

= Ugq> U parametro

= Rd = 0,001 (acorde a recomendacion especificada en Kern (1999)
para sistemas de intercambio de alcoholes y vapor de agua)

= Flujo de Q/A < 20000 Btu/h pies?

= AP tubos <5 psi

= AP carcasa < 5 psi
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Se escogié el intercambiador con tubos de 16 pies al cumplir este con los
parametros. Los calculos se muestran a continuacion:
fluido
fluido frio agua gas reaccién caliente
N° tubos 25 carcasa
largo (pies) 16 15,25 Di,s (plg)
DE (plg) 1,5 (BWG) 14,4 B (plg)
PT 1,875 0,25 C
pasos 4
a por tubo
(pies?) 0,985
superf /pies
tubo 0,3925
Tubo Carcasa
at (pies®) 0,042 (Ec.A.4.4) as (pies®) 0,203 (Ec.A.4.3)
Gt (Ibm/hpies?) 395188,62 (Ec.A.4.6) Gs (Ibm/hpies?) 69304,91 Ec.(A.4.5)
viscosidad (cp) viscosidad (cp) 0,017
(Kern,1999) 0,42 (Kern 1999)
viscosidad
viscosidad(lb/piesh) 1,016 (Ib/piesh 0,041
De (plg) fig
D(plg) Tabla A.4.5 1,37 Ad4 1,48
D (pies) 0,114 D (pies) 0,123
Re; 44389,38 (Ec.A.4.9) Res 207854,64 (Ec.A.4.8)
jfigA.4.3 150 jfigA.4.2 350
k(cu/u)*/3 0,523 k(cu/u)*/3 0,021
hi 688,17 (Ec.A.4.11)
hio 628,53 (Ec.A.4.13) ho 62,13 (Ec.A.4.10)
Uc (Btu/hpies®F) | 56,54 (Ec.A.4.16)
Cumple
A (pies?) 147 17
Superficie (pies®) 157
Ud (Btu/hpies®°F) 53,02 (Ec.A.4.17)
rd 0,0011 (Ec.A.4.18)
cumple
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Caida de presién tubos Caida de presion carcasa

Re; 44389,38 (Ec.A4.9) Re; 207854,64 (Ec.A.4.8)
ffig A4.5 0,00018 ffigAd.4 0,001
long Z 6
S 0,93 N° cruces 5

s 0,017 (Perry 2000)

Ds (pies) 1,27 (Kern 1999)

dPt (psi) 0,324 (Ec.A.4.20) dPs (psi) 0,023 (Ec.A.4.21)

cumple

cumple

Al igual que con los equipos anteriores, por facilidad de calculo se manejo

sistema de unidad inglés. No obstante, los resultados se presentan tanto en

sistema inglés como en sistema internacional.

Tabla A.7.3. ESPECIFICACIONES PRECALENTADOR

Dimensiones

Sistema inglés

Sistema internacional

Ds interno 15,25 (plg) 0,387 (m)
Espaciamiento deflectores 14,4 (plg) 0,365 (m)
Longitud de tubos 16 pies 4,87 (m)
De tubos 1,5 (plg) 0,0381 (m)
BWG 16 16
Cantidad de tubos 25 25
Paso lado tubos 4 4
Superficie 157 (pies®) 14,58 (m?)
Uc 56,54 (Btu/hpies*°F) 320,58 (J/skm?)
Ud 53 (Btu/hpies°F) 300,51 (J/skm?)
Rd 0,0011 0,0011
Caida presién carcasa 0,2 (psi) 1,37
Caida presion tubos 0,32 (psi) 2,2 (kPa)
Fluido por carcasa gas reaccion gas reaccion
Fluido por tubo agua agua
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Anexo 8: Calculo de las Torres de Enfriamiento
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Anexo 8: Calculo de las Torres de Enfriamiento

A.8.1.Torre de enfriamiento 1

El objetivo de las torres de enfriamiento por contacto directo es reducir la
temperatura de la mezcla de reaccion de 200 °C a 30°C, a la vez que logra una
deshumidificacién del gas. Basicamente en cada final de etapa se lleva el gas a
sus condiciones de saturacién a la temperatura de la torre. El gas esta entrando
en una condicion de sobresaturacion respecto del liquido de enfriamiento (agua a
10°C). En la primera torre se logra una reduccién notable de temperatura hasta los
65°C y en la segunda torre se alcanza la temperatura final de 30°C.un balance

abreviado de masa de la torre 1 genera lo siguiente:

TABLA A.8.1. BALANCE DE MASA SIMPLIFICADO
Entrada cambio Salida
entran kg/s entran Ib/h cambio kg/s cambio Ib/h salida kg/s salida Ib/h
C,H,4 0,83 6573,60 0 0 0,83 6573,60
H.O 0,67 5306,40 -0,51 -4039,2 0,16 1267,20
otros 0,03 237,60 0 0 0,03 237,60
total 1,53 12117,60 -0,51 -4039,2 1,02 8078,40

Las relaciones de humedad absoluta quedan de la siguiente manera:

Y1 (kg H20/kg

gas) 0,60

Y2 (kg H20/kg

gas) 0,14
H20 condens.

kg H20/kg gas) 0,46

Con el balance de entalpia se puede despejar la temperatura de salida del liquido

de la torre de enfriamiento.

Del balance de entalpia

GSH1+ LHL ZGSHZ
Hl+(Y2_Y1)HL = H2
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Que puede ser reescrito como
C31(t(31 _to) +Y1/10 + (Yz _Yl)Ca,I (tL _to) = Csz (toz _to) +Y2/10

Donde

C;=C,+YC,
Esto se realizé con un proceso iterativo, fijando la temperatura de salida del gas y
las concentraciones de entrada y salida de humedad, y ajustando la relacion L/G
de manera de establecer la temperatura del liquido a aproximadamente 40°C.del
ajuste final de L/G para la torre 1 se pudo obtener el diametro de la torre con las

correlaciones de la figura A.8.1.

Condiciones temperatura / densidad para el gas y el liquido:

densidad gas1
gas Tg1 (°C) 200 | (kg/m3) 0,78
densidad lig 1
1 liquido TL1 (°C) 40 | (kg /m3) 990
densidad gas 2
gas Tg2 (°C) 65 | (kg/m3) 1,04
densidad liq 2
2 liquido TL2 (°C) 10 | (kg /m3) 999
PMg.s=28,05

Viscosidad gas =0,0000115 (kg/ms)

Determinacion del diametro de la torre

Con la relacion L/G establecida, se obtiene G de la reaccién descrita en la figura
A.8.1., para luego despejar A=G/my. donde G es el flujo de masa (kg/m?s) a la

salida de la torre y mg es la masa por unidad de tiempo a la salida de la torre.
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Figura A.8.1 Inundacién y caida de presion en torres con empaques al azar.

Calculo del diametro de la torre

empaque Rashig
Tamainio (plg) 2
L/G 10
0,5

LI _Ps

G(ﬂrﬂg} 0,112
ordenada 0,038
Cf (tabla A.8.7) 65
J (tabla A.8.7) 1
gc 1

Despejando de
la ordenada G,

(kg/m’s) 1,1
Am? 0,92
D (m) 1,08
D (m) 1,1
A final (m?) 0,95
A final (pies®) 10,22
Gs (kg/m’s) 0,9
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Determinacion N4y coeficiente de transferencia de masa

El primer paso fue calcular la difusividad con los siguientes datos:

dato fondo cabeza
ra (nm) 0,2641 0,2641
rb (nm) 0,41 0,41
e/kb (k) 2049 204,9
e/ka (k) 809,1 809,1
rab (nm) 0,34 0,34
e/kab (k) 407,24 407,24
kT/eab 0,83 0,74
f(kt/eab)
figura A.8.2 0,7 0,7
P (N/m2) 101330 97056,21
De perry
(2000)
Ma
(kg/lkgmol) 18,02 18,02
Mb
(kg/kgmol) 28,051 28,051
Donde
r = 1,18\/1/3
&
E = ZI.,21Tb
14 Y - 0.5
X ‘ i
1.2 4 HT
- . . u
1.0 1 0.4
—— —
ﬂ?- (]:] - Y ,_:_!t
" + - e
[ s
0B r 0.3
h\. i.
04 . P <
<
1 I
02 Jitl 1 | o.e
L] a2 0408 10 2 4 & 10 20 40 50 100 200 400 1000
AL
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- 10(1,084-0,249,/1/M , +1/ M, JT¥*\[1/M , +1/ M,

e pt(rab)zf(kT/gAB)

Donde: Dag = difusividad, m?/s

T = temperatura absoluta, K

Ma, Mg = peso molecular de A y B, respectivamente, kg/kmol
pt = presién absoluta, N/m?

ras = separacion molecular durante el choque, nm = (ra+rg)/2
£as = energia de la atracciéon molecular = (eagg)’®

k = constante de Boltzmann

f(kT/ epg) = funcion de choque dada por la figura A.8.2.

Dag=2,29*10° m?/s

De la ecuacion se puede determinar las distintas modalidades de retencién

¢|_T = ¢LO + +¢Ls

de tabla A.8.8., para cabeza
empaque fondo torre |torre

ds (m) 0,0725 0,0725

B 0,5622 0,5622

retencion estatica
(m%m?®) 0,0059 0,0059
retencion movil (m*/m®) 0,0582 0,0376
retencion total (m*/m°) 0,0641 0,0435

En donde el espacio vacio de operacion lo da la siguiente ecuacion

£, =8~
De tabla
A.8.6 fondos cabeza
€ 0,74 0,74
elo 0,676 0,696
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De la tabla A.8.7 para anillos Rashig de 2 plg se puede realizar el calculo del area
interfacial.

Fondo | Cabeza
m 34,03 34,03
n 0 0
p 0,362 0,362
ayw (M¥m?3) 77,03 63,04

Para los anillos de rashig y las sillas de berl, el coeficiente de la fase gaseosa esta
dado por

S, =2 =48%10"

D*p

Se obtiene finalmente el coeficiente global Fg y coeficiente global volumétrico

fondos | cabeza
Fg (kmol/m’s) 0,00257 0,00199
Fgauw, (kmol/ms) 0,197 0,125
Kyaw, (kg/m’s) 5,61 3,56

Ahora que ya se tiene el coeficiente volumetrico, es necesario calcular el Ny ,
teniendo como fuerza motriz global la diferencia de entalpia para las fases totales,

expresado en la siguiente ecuacion.

KyaZ 7
H Gs H

H2
dH
H1

tog

Donde H se determina a partir de las condiciones de equilibrio del agua a la

temperatura t y H a partir de la ecuacion.
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H= CB(tG _to)+Y[CA(tG _to)"‘/lo]: Cs(t_to)"‘Yﬂo

En el caso de H, se tiene los datos para establecer las condiciones de inicio y fin

de operaciéon. Asumiendo un comportamiento lineal se puede obtener la pendiente

de dicha recta de operacién respecto de la temperatura y utilizar dicha pendiente

para generar los valores intermedios de H. basicamente se genera una ecuacion
de la forma H,=mAT+H4, donde m=(Hx-H1)/(T2-T+).

Con lo anterior se genero la siguiente tabla.

Tabla A.8.2. Relacién de entalpias, curva de operaciéon v/s curva de equilibrio

curva en el equilibrio curva de operacion
tl 1076/(Ha*-
(°C) |pa (kpa) | Y*a (kgH20/kg gas) |Ha* (J/kg) |Ha (J/kg) Ha-Ha* Ha)
10 1,227 0,007 35972,8 654186,2 618213,4 1,617
15 1,704 0,010 51944,7 912128,3 860183,6 1,162
20 2,337 0,014 70138,5 1170070,3 1099931,8 0,909
25 3,166 0,019 91064,2 1428012,4 1336948,2 0,747
30 4,241 0,025| 115318,8 1685954,5 1570635,6 0,636
35 5,622 0,033 | 143553,3 1943896,6 1800343,3 0,555
40 7,375 0,043| 176375,5 2201838,6 2025463,1 0,493
Ha* v/s Ha
2500000
2000000 - /./_/'

;:3 1500000

S /./ —e—Ha* curva de

- 1000000 ./r equilibrio

500000 —m—Ha curya de
operacion
0 s
0 10 20 30 40 50
tl (°C)

Figura A.8.3. Ha* v/s Ha, torre 1
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Diferencia de entalpias respecto del equilibrio

10"61 . .

/(Ha*/

Ha) 1 \'\

0,5 \‘\’\-’\

0 T T T
0 50000 100000 150000 200000

H (J/kg)

o
@

Figura A.8.4. H" v/s diferencia de entalpia en el equilibrio

Con el uso de un programa de integracién se obtuvo el area bajo de la curva.
Area bajo la curva =N

Niog=13,05

Z (m)=3,29

Hig=0,252

La caida de presion se calcula de acuerdo a la siguiente ecuacion.
De tabla A.8.6. Cp=135,6
Caida por el empaque

400 Pa/m
2
AP = CoG =3357Pa/m
yA Pc

AP = 2420,45Pa = 0,35psi
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A.8.2.Torre de enfriamiento 2

El calculo se realiz6 de manera similar a la torre de enfriamiento 1

TABLA A.8.3. BALANCE DE MASA SIMPLIFICADO

Entrada cambio Salida
entran kg/s entran Ib/h cambio kg/s cambio Ib/h salida kg/s salida Ib/h
C,H,4 0,83 6573,60 0 0 0,83 6573,60
H,O 0,16 1267,20 -0,05 -396 0,11 871,20
otros 0,03 237,60 0 0 0,03 237,60
total 1,02 8078,40 -0,05 -396 0,97 7682,40

Las relaciones de humedad absoluta quedan de la siguiente manera:

Y1 (kg H20/kg

gas) 0,14
Y2 (kg H20/kg
gas) 0,03

H20 condens.

kg H20/kg gas)

0,11

Los calculos se realizaron de manera analoga a la torre 1, obteniéndose

Calculo del diametro de la torre

empaque Rashig
Tamafio

(plg) 2
L/G 4

]

Gl A - pq 0,112
ordenada 0,05
Cf 65
J 1
gc 1
Despejando
G, (kg/m2s) 1,08
A m2 0,94
D (m) 1,09
D (m) 1,1
A final (m2) 0,95
A final
(pies2) 10,22
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Determinacion N4y coeficiente de transferencia de masa

El primer paso fue calcular la difusividad con los siguientes datos:

Donde
r = 1,18\/1/3
% =1,21T,

dato fondo cabeza

ra (nm) 0,2641 0,2641
rb (nm) 0,41 0,41
e/kb (k) 204,9 204,9
e/ka (k) 809,1 809,1
rab (nm) 0,34 0,34
e/kab (k) 407,24 407,24
kT/eab 0,83 0,74
f(kt/eab) fig

A.8.2. 0,7 0,7
P (N/m2) 101330 97056,21
De perry

(2000)

Ma (kg/kgmol) 18,02 18,02
Mb (kg/kgmol) 28,051 28,051

5 10(1,084-0,249,/1/M , +1/ M, JT¥*\[1/M , +1/ M,

AB

Das=2,29*10° m?/s

pt(rab)2 f (KT /&pg)
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De la ecuacion se puede determinar las distintas modalidades de retencidn

¢LT = ¢Lo + +¢Ls

de tabla A.8.8, para cabeza
empaque fondo torre |torre

ds (m) 0,0725 0,0725

B 0,5622 0,5622

retencién estatica
(m%m?®) 0,0059 0,0059
retencion movil (m*/m®) 0,0582 0,0376
retencion total (m*/m°) 0,0641 0,0435

De la tabla A.8.7 para anillos Rashig de 2 plg se puede realizar el calculo del area
interfacial.

Fondo | Cabeza
m 34,03 34,03
n 0 0
p 0,362 0,362
ayw (M¥m?3) 77,03 63,04

Para los anillos de rashig y las sillas de berl, el coeficiente de |la fase gaseosa esta
dado por:

2/3

FG&;GZI3 — kG pB,M S:G

J =
° G

4G 0,36
te (=&, )}

= 1,195[

En donde el espacio vacio de operacién lo da la siguiente ecuacion:

£, =86~
De tabla
A.8.8 fondos cabeza
€ 0,74 0,74
elo 0,684 0,69

Se obtiene finalmente el coeficiente global Fg y coeficiente global volumétrico.

fondos |cabeza
Fg (kmol/m®s) 0,003 0,0021
Fgaw, (kmol/m®s) 0,204 0,1306
Kya, (kg/m®s) 5,71 3,66
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Ahora que ya se tiene el coeficiente volumétrico, es necesario calcular el Ny |,
teniendo como fuerza motriz global la diferencia de entalpia para las fases totales,

expresado en la siguiente ecuacion.

T dH  Kaz 7
Ntog = J. " ~ = =
H -H Gs H

tog

Donde H se determina a partir de las condiciones de equilibrio del agua a la

temperatura t y H a partir de la ecuacion.

H= CB(tG _to)+Y[CA(tG _to)+ﬂ“o]: Cs(t_to)"‘Yﬂo

En el caso de H, se tiene los datos para establecer las condiciones de inicio y fin
de operaciéon. Asumiendo un comportamiento lineal se puede obtener la pendiente
de dicha recta de operacién respecto de la temperatura y utilizar dicha pendiente
para generar los valores intermedios de H. basicamente se genera una ecuacion
de la forma H,=mAT+H4, donde m=(Hz-H1)/(T2-T4).

Tabla A.8.4. Relacion de entalpias. curva de operacion v/s curva de edquilibrio

curva en el equilibrio curva de operacion

tl

(°C) |pa (kpa) | Y*a (kgH20O/kg gas) Ha* (J/kg) |Ha (J/kg) Ha-Ha*
10 1,227 0,007 35972,8 125281,3 89308,5 11,19
15 1,704 0,010 519447 2134321 1614874 6,19
20 2,337 0,014 70138,5 301582,9 231444 4 4,32
25 3,166 0,019 91064,2 389733,7 298669,5 3,34
30 4,241 0,025| 115318,8 477884,6 362565,7 2,75
35 5,622 0,033| 143553,3 566035,4 422482,1 2,36
40 7,375 0,043| 176375,5 654186,2 477810,7 2,09
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Figura A.8.5. Ha* v/s Ha, torre 2

Diferencia de entalpias respecto del equilibrio

12 \
A0r6/ \
(Ha*-Hg) \

\0\

o N MO
L d

0 20000 40000 60000 80000 100000120000140000160000180000200000
H (J/kg)

Figura A.8.6. H" v/s diferencia de entalpia en el equilibrio

Con el uso de un programa de integracion se obtuvo el area bajo de la curva.

Area bajo la curva =N
Niog=22,15
Z (m)=5,44
Hiog=0,245
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La caida de presion se calcula de acuerdo a la siguiente ecuacion.

De tabla A.8.6. Cp=135,6
Caida por el empaque
400 Pa/m

2
—_— = CoG =150Pa/m
Z Pa

AP = 2992 Pa = 0,43psi

A.8.3. Especificaciones del equipo

Tabla A.8.5.ESPECIFICACIONES TORRES DE ENFRIAMIENTO
Equipo Torre 1 Torre 2
Dimensiones Sistema ingles Sl Sistema ingles Si
Tipo de empaque rashig rashig rashig rashig
Material de empague cerdmica | ceramica ceramica | ceramica
Tamafo empaque 2plg | 0,051 (m) 2plg | 0,051 (m)
D torre 3,6 (pies) 1,1 (m) 3,6 (pies) 1,1 (m)
Altura de empaque 10,79 (pies)| 3,29 (m) 17,84 (pies)| 5,44 (m)
Ntog 13,05 13,05 22,15 22,15
Htog 0,82 (pies)| 0,252 (m) 0,8 (pies) | 0,245 (m)
T entrada gas 392°F 200 °C 149°F 65°C
Tsalida gas 149°F 65 °C 68°F 30°C
Y entrada (m agua/m gas seco) 0,6 0,6 0,14 0,14
Y salida (m agua/m gas seco) 0,14 0,14 0,03 0,03
Caida presién 0,35 (psi) | 2,42 (kPa) 0,43 (psi)| 2,9 kPa
material acero acero acero acero
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A.8.4. Tablas de especificaciones del empaque

Tabla A.8.6. Caracteristicas empaque Rahsig (Treybal, 2001)

Tansaho nominal, mm (in)
Empaque "YE YR '||ﬁ.:;n ||9m '[:ﬁm |31u'_1 lmln |5oa] lmﬂ] BY (34}
Anillos de Raschig
[Caramaca
Fapesar de pared, mm| 0.8 1.6 x4 2 14 3 4f 43 & @5
I ' o [ () 50 380 255 153 125 95 64 i
-.;J'r | ] T4 457 I 818 156
£ ° 0.7 [6H (.63 .68 0.73 0T o7 0l 0.4 078
a0 fmt (/0 | BT (2e0 | 508 (155 | 364 (110 [ 328 (Looy | 262480y | 190(SE) | 148045 12508 (Ui | G2019)
e
betal
0.8 red !
c?m - T 390 UK} 1 155 15
' D&Y | 064 n.E8 041
g /48 Y | 7T (236) 420 (128 274 (43.5) | 206 (62.7) i
1.6 mm pared
c‘mm 410 o] 1] 137 10 0 5 1
e ’ 56 a3 485 04 {1720 1335
r ? 0.7 0.7y nas 87 k] neg 095
o 7 S (1811 INTLTIR) P36 0710 | 1R 56Ty | 1624830 | 13504120 | 403 (314 | 68 (206

Tabla A.8.7. Area interfacial para la Absorcién y Desorcion, liquidos acuosos (Treybal, 2001)

Para las condiciones por debajo de recargo, dye = m{B86°
des SI: L" y G"kg/m®. § [0 (I ,/ t5H0.001356)] ¥ ga kg’
dir entre 3.281 para fi’/f’. Los datos originales cubren L" hasta 6.1 kp‘n“rl 4500 Ibm_fﬂ! ., se ha

JoeZ)"L'?, Noto: Utilicense sblo con umida-
(o

b/ MN16.019). guw = m3/m’; divi-

sugerido ("] 1a extrapolacién a L = 10.2 kg/m®. 5 (7 500 Iby/Nt2. h).
Tamafio
nominal Rmgode L *
Empaque mm & kg/m*-3 Ib/- h m A p
Anillog de 13 0.5 0.68-2.0 500-1500 2801 0.2323L°-0.30 1.04
Raschig 20-8641 1500 4500 14.69 001114 L" + 0148 <0111
25 1.0 0.68-2.0 500-1500 3442 0 0.552
20-861 1500 4500 68.2 0.0389L° - 0.0793 0.47
15 0.68-2.0 500-1500 365 00498 L -0.1013 0.274
20-61 1500 4500 40.11 0.01091 L -0.022 0.140
50 20 0.68-2.0 500-1500 3152 o 0.481
20-81 1500 4500 34.03 0 0.362
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Tabla A.8.8. Retencién del liquido en torres de enfriamiento (Treybal, 2001)

Fu T o o

Ve = Frae + o
e bgrm? = (th_AR6.000; g, en kgim - 5 -

#ie = vl Uilicess sbla con unidades 512 L° en kgem® 5 = (I sf8 hy0.000 356):
cenuip. ([0.001% o en Nem = (dicasScmi0000). ¢ & adimensional.

[~ Tumana
| nomenal o, P AgLa, By, ] H
Empague | me | in m femp. grdinarias kgsm s
Anillas de| 13 [V T ] I B = 1S R < (12 | TR, Bk o DI AT lag i
Raschig | 23 I s | UMERE, MR 24T % (- | mu“{z.u-z-ir.‘-"-w T {ﬂﬁ]
de gerbmica 34 L3 | oA FEEICIT Fuw =
ol ¥ Quorzy : —_
\
B CL L T L L M T BUEL Y, 0 & BT AHIlpe
! BTS04 LA G[un’n}
I @ N
Anilkos dey 23 1 L paiam .-f"_' 1. B < G2 M GLE, R g AT B g L
Raschig [ 38 | 15 j noses | DOLTa0=n2 154 % 104 - M jnspm'j{ uuﬁ]
de carban| 2 07 16 FIECTE Fiam = — “'l-""
.08 = M0 R TATALT ! .
- { = j‘I'! ALy . __9‘.||L'ﬂimu.1| [_ﬂ ]1";1 PRI
o, 08013930008 _ gy LBOTE
Slllas d= | 02 S DRIT T A= S « (L0 140 08T, 01 Q2T - 15 g -
Barl 2= 1 pooag | RIF = - Iﬂln"“,l\' SOl% A et BTN L 1h {'m}-ﬁ}
de cerdmica| 28 ERE s — 3 — T ——— J
4 ) g, 01 . P
- * , N
o = RRXIOWTSLS |y | OLOTIR g e amis
_ , pe R T Ly ]
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Anexo 9: Calculo del Compresor
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Anexo 9: Calculo del compresor

A.9.1. Potencia del compresor

El objetivo del compresor es aumentar la presion de la mezcla gaseosa
saliente de la torre de enfriamiento por contacto de 1 atm hasta 24 atm. Esto
llevara a la mezcla gaseosa a propiedades deseables para la absorcion y
destilaciéon criogénica de operaciones subsecuentes. El proceso de compresion se
realizara adiabaticamente con interenfriamiento para mantener la temperatura de
entrada a cada etapa constante.

La relacidon de compresion global de compresion se determina como la

relacion entre presion de salida y entrada al sistema de compresion.

i{ﬁj: 24
P, L1

a

Dado que para un compresor de multiple etapa la potencia total es minima
si cada etapa consume la misma cantidad de trabajo, se establece una operacién

de N=3 etapas donde la relacion de compresion por etapa es la siguiente:

i_ & 1-1/y :(%jys: -
P P 1 ’
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Potencia de freno

La potencia se determina acorde a la siguiente ecuacion.

1-1/y
p _00643* T, * y* P 1
"o50*(y-D*p [\ R

Donde:
Densidad gas (kg/m33) (salida torre de enfriamiento) 1,238
Densidad gas (Ib/pie”) 0,077
Temperatura del gas °R 546
Cp/Cv, de figura A.9.2 con PM=28 1,02
Eficiencia del compresor de figura A.9.3 para pb/pa=2,8 83%
m gas (kg/s) 0,97
m gas (Ib/min) 146,52
volumen de gas comprimido (pie®/min) 1902,85

P, = 22,6 HP ~ 30HP

A.9.2.Temperatura de salida por etapa y calor a ser removido

El aumento de temperatura par el proceso isentropico se obtiene a partir de la
siguiente ecuacion:

1-1/y
b (R
Ta Pa

Donde: Ty y Ta, son las temperaturas absolutas entrada y salida
Py y Pa, son las presiones de entrada y salida
y = relacion de capacidades calorificas, Cp/Cy

Escuela de Ingenieria Quimica 212
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



Despejando Ty, para una etapa, se tiene:

Uy

R

a

Calor que debe ser retirado:

m (kg/s) = 0,97

cp (J/kgK) = 1801,34
T1 (°C)= 30

T2 (°C)= 93,81

Q=111495,2,37 J/s

Agua de enfriamiento requerida
cp (J/kgK) = 4187
T1 (°C)= 20
T2 (°C)=40
m=1,33 kg/s
v(GPM)=24

A.9.3.Especificaciones del compresor

=30* (289)"* =9381°C

Tabla A.9.1. ESPECIFICACIONES COMPRESOR

Dimensiones Sistema inglés | Sistema internacional
Presion entrada 14,7 (psi) 101,35 (kPa)
Presion salida 350 (psi) 2413,16 (kPa)
etapas 3 3
Relacion global de compresién 24 24
Relacién para una etapa 2,88 2,88
Volumen de gas comprimido 1902,8 (pie3/min) 0,89 m3/s
eficiencia 83% 83%
Potencia de freno 30 hp 223711 W
enfriamiento por etapa 437142,9 (Btu/h) 128 (kd/s)
agua de enfriamiento 24 GPM 0,0015 (m3/s)
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Anexo 10: Calculo de la Torre de Lavado Caustico
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Anexo 10 Calculo de la torre de lavado caustico

A.10.1. Balance de masa y requerimiento de solucién caustica

El objetivo de la torre de lavado caustico es la reduccion de la
concentracion de CO, de 210 a 10 ppm. En el balance molar (base libre de agua)
se utilizo las 10 ppm finales de CO, como parametro para determinar los moles

que debian reaccionar de COa.

entran cambio salen

componente % mol | mol/s | kg/s mol/s ka/s Y%mol | mol/s ka/s

C,H, 98| 29,73 0,8340 98 29,73 0,8340
H, 0,067 | 0,0203 | 4,0978E-05 0,067 | 0,0203]|4,0978E-05
CH, 0,001{0,0003 | 4,8671E-06 0,001| 0,0003|4,8671E-06
CoO 0,012|0,0036 0,0001 0,012 0,0036 0,0001
CO, 0,021|0,0063 0,0002 | -6,12E-03 | -2,70E-04 | 0,001 | 2,47E-04 | 1,0871E-05
CoHs 0,49/0,1486 0,0044 0,49| 10,1486 0,0044
CsHs 0,03 0,0091 0,0003 0,03| 0,0091 0,0003
C4 (hidrocarburos) 1]0,3033 0,0176 1/ 0,3033 0,0176
pesados 0,379(0,1149 0,0067 0,379| 0,1149 0,0067
total 100| 30,33 100 30,33 0,86

Del balance molar se puede generar el requerimiento de solucién caustica

La reaccion que ocurre es la siguiente:

CO, (g) + 2NAOH (I) - Na,CO, (ac) + H,0()

A continuacién se requiere determinar la concentracion a la cual

debera aplicarse la solucidn, asi como el porcentaje de conversion esperado.

De la figura A.10.1, se establece una concentracién de 4% en peso y 20% de

conversion.

0,00612

mol CO, ( 2molNAOH

40gNaOH

S

| 1molCO,

|

1molNaOH

|

100gsoln | 1
4gNaOH )\ 0,2
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concentracion % 4
PM NaOH 40
densidad sln (kg/m®) 1042,8
relacion CO2:NaOH 2
% conversion 20

m sIn requerida (kg/s) 0,067
sin. Requerida (m%s) | 6,42501E-05
L/G 0,1

A.10.2.Dimensionamiento de la torre

Densidad del gas

Dado que se trata de un gas comprimido, su densidad varia y se hace
necesario el uso del factor Z.el calculo se realizo de acuerdo a las siguientes

ecuaciones:

PV = ZnRT Z=27,+WZ,

Donde: Zy y Z4 se obtienen para temperaturas y presiones reducidas.

Tc (K) (Smith,1997) 298,35
Pc (K) (Smith,1997) 57,12
Tr=T/Tc 1,01
Pr = P/Pc 0,42
W (Smith,1997) 0,087
Z0 (Smith,1997) 0,85
Z1 (Smith,1997) -0,0285
P (atm) 24
PM (g/mol) 27,64
R 8,314
T (K) 303
Z 0,84
densidad (kg/m3) 22,63
S 0,022
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Con lo anterior se tiene las siguientes condiciones:

densidad gas1
gas Tg1 (°C) 30 | (kg/m3) 22,62
densidad lig 1 (kg
1 liquido TL1 (°C) 20 | /m3) 1042
densidad gas 2
gas Tg2 (°C) 30 | (kg/m3) 22,62
densidad lig 2 (kg
2 liquido TL2 (°C) 20 | /m3) 1042

Asi, de manera similar al calculo del diametro de las torres en el anexo 8, con la
figura A.8.1. se puede determinar.

empaque

Diametro de la torre

empaque Rashig
Tamario (plg) 1,5
L/G 0,1
0,5
=
GlA —pq 0,01489629

De la figura A.8.1, para caida de presion de 400N/m2/m

ordenada 0,095
Cf 95
J 1
gc 1
Despejando G,

(kg/m®’s) 6,78
A m2 0,126
D (m) 0,4
D (m) 0,4
A final (m?) 0,12
A final (pies®) 1,35
G (kg/m’s) 7,16
G; (Ib/pie’h) 5269,7
G (Ibmol/pie®h) 190,65
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Par una reaccion que es irreversible, en la interfase y*=0, y el caso de una

solucién diluida,

Simplificando se

la ecuacion es la siguiente:

Yi— Y,

G(y, —vy,)=K.aZ ~-K.aZ
(Y1 = ¥2) = KgaZp, (Y) G ptln(yllyz)

obtiene:
KsaZp,

= ln(Yl - yz)

El valor de Kga se obtiene de la figura A.10.1

™~
(=]

ro
o

| Conversion to Carbonate %

=0

___--30-%%

:4-0.5-—",:-_:““‘
é-ﬂ} —
--.________\

Ec T —

o

Kga =Ib. Moles/(Hr)(cw ft.)(Atm.)

Data of Tepe and Dodge, Ref. 64. Valid for
L=1,600 Ib./(Hr)(sq. ft.) and 25° C Temperature.
A Data for L=759-860 Ib./(Hr)(sq.f1.)

Gas Fiafe '-'IEB-IQT Ib. /(Hr.)(sq. I!.J

10 20 - 30 40
Sodium Normality

De la grafica, pa
Ibmol/pies®hatm.

Figura A.10.1. Absorcién de CO; en NaOH

ra conversion del 20% y normalidad 0,95, se tiene Kga=2,2
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En base a lo anterior

Kga (mol/pies hatm) 2.2
Y1 (mol CO,/mol inerte) 2,10E-04
Y2 (mol CO,/mol inerte) 8,14E-06

De la ecuacion para una solucion diluida se obtiene,

Z (pies)
Z (m)

11,73
3,57

La caida de presion por el empaque se calcula a través de la siguiente ecuacion y

la caida de presion total incluye 400 Pa/m de empaque.

De tabla A.8.6. Cp=181,7
2
AP _GoG =4118Pa/m
Z Ps
A?P =8118Pa/m

AP = 289812 Pa = 0,42 psi

A.10.3. Especificaciones de la torre

Tabla A.10.2.ESPECIFICACIONES TORRE DE LAVADO CAUSTICO

Equipo Torre de lavado
Dimensiones Sistema ingles Sl

tipo de empaque rashig rashig
material de empaque cerdmica ceramica
solucion NaOH (%peso) 4% 4%
tamafio empaque 1,5 plg 0,0381 (m)
D torre 1,312 (pies) 0,4 (m)
altura de empaque 11,7 (pies) 3,57 (m)

9,6E-8
Kga 2,2 Ibmol/pies3hatm kgmol/m3sPa
Y entrada (mol CO./mol inerte) 2,10E-04 2,10E-04
Y salida (mol CO,/mol inerte) 8,14E-06 8,14E-06
Caida presion 0,42 (psi) 2,89 (kPa)
material acero acero

Escuela de Ingenieria Quimica
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso

221



Anexo 11: Calculo de Torre de Secado
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Anexo 11: Calculo de torre de secado

El objetivo de la torre de secado es remover la humedad del gas previo a su

ingreso a la torre de de destilacion. Para la operacién se utiliza silica gel como

adsorbente.

balance simplificado

Entrada cambio Salida
entran kg/s entranlb/h | cambio kg/s cambiolb/h | salida kg/s salida Ib/h
CoH, 0,83 6573,60 0 0 0,83 6573,60
H.O 0,11 871,20 -0,11 -871,2 0,00 0,00
otros 0,029 229,68 0 0 0,03 237,60
total 0,97 7674,48 -0,11 -871,2 0,86 6811,20

Del balance simplificado se tiene que se retiran 0,11 kg/s de agua (871,2 Ib/h)

Especificaciones del adsorbente:

Tabla A.11.2. Especificaciones del adsorbente (Perry,2000)

Adsorbente Silica gel

Densidad a granel (Ibm/pies3) 45
Diametro de particula (pies) 0,0148
Capacidad de adsorcion (kg HoO/kg Ss) 0,425
Cantidad requerida (kg Ss/s) 0,258

En base a lo anterior se establecen distintos tiempos de operacion para

luego dimensionar el equipo.

A.11.2.Dimensionamiento del equipo

tiempo de operacion (h) | cantidad de silica requerida (kg) | cantidad de silica requerida (Ib) | volumen (piess)
3 2786,4 6130,08 136,22
6 5572,8 12260,16 272,44
9 8359,2 18390,24 408,67
12 11145,6 24520,32 544,89
24 22291,2 49040,64 1089,79
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Para una relacion D/h=1/3, y a partir del volumen, se despejan las dimensiones.

tiempo de operacion (h) diametro (pies) diametro (m) altura (pies) | altura (m)
3 3,86 1,16 11,60 3,48
6 4,87 1,46 14,61 4,38
9 5,57 1,67 16,73 5,02
12 6,13 1,84 18,41 5,52
24 7,73 2,32 23,20 6,96
tiempo de operacion (h) | area (pies?) area (m?) Gs(Ib/pies®h) | Gs (kg/m?s)
3 11,74 1,09 475,52 0,64
6 18,63 1,73 299,56 0,40
9 24,42 2,26 228,61 0,30
12 29,58 2,74 188,71 0,25
24 46,96 4,36 118,88 0,16

La caida de presion se calcula mediante la ecuacion de Ergun.

APg, CI)SD2p gl _ 150(1-¢) +175
L pV,” 1-¢ ©DVplu

tiempo de operacion (h) 3 6 9 12 24
Densidad (Ib/pies®) 1,41 1,41 1,41 1,41 1,4126
longitud relleno (pies) 11,60 14,61 16,73 18,41 23,20
Velocidad (pies/s) 0,09 0,05 0,04 0,03 0,02
Porosidad 0,65 0,65 0,65 0,65 0,65
Viscosidad (Ib/pies*s) 0,0000028 0,0000028 | 0,0000028 | 0,0000028 | 0,0000028
gc (pies*lb/lb_sz) 32,17 32,17 32,17 32,17 32,17
esfericidad 1 1 1 1 1
Dp (pies) 0,014 0,014 0,014 0,014 0,014
AP (psi) 0,66 0,35 0,24 0,18 0,09

De los anteriores disefios se escoge un tiempo de retencion de 12 h debido a que

presenta una caida de presion satisfactoria, 1 turno de operacion y otorga

suficiente tiempo de regeneracion para alternar el proceso en dos torres de

secado.

Escuela de Ingenieria Quimica

224

Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso




A.11.3. Especificaciones del equipo

Tabla A.11.3. ESPECIFICACIONES TORRE DE SECADO
dimensiones Sistema inglés | Sistema internacional
cantidad de torres 2 2
adsorbente silica gel silica gel
cantidad de adsorbente 24520,32 Ib 11145,6 kg
D torre 6,96 pies 2,088 m
altura de lecho 18,41 pies 552m
Tiempo de operaciéon 12h 12h
tiempo de regeneracion 12h 12h
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Anexo 12: Calculo del Sistema de Destilacion
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Anexo 12: Calculo del sistema de destilacion

A.12.1. Torre de destilacion

La torre de etileno disefiada es una torre de destilacion donde se maneja una
temperatura de —4°F (-20°C) en la cabeza y 136°F (57.8°C) en los fondos. Las
temperaturas fueron determinadas utilizando los factores de distribucion en el
equilibrio para hidrocarburos ligeros a bajas y altas temperaturas, respectivamente
(figuras A.12.1 y A.12.2).

En este punto es conveniente remarcar dos caracteristicas de la mezcla manejada
en la destilacién. En primer lugar, se trata de una corriente que es principalmente
etileno, los componentes de los que se desea separar estan en condiciones de
alta dilucion. Y, en segundo lugar, al tratarse de una mezcla de hidrocarburos
adyacentes, o casi adyacentes, en series homodlogas, resulta apropiada la
aproximacion a la idealidad de la solucién, hecho que concuerda con lo expuesto
por Treybal. Estas dos caracteristicas facilitan (y abrevian) notablemente la
determinacién de las variables fundamentales de la torre: el numero de platos y la
relacion de reflujo. En concordancia a lo anterior, se valido el uso del método de
Fenske para determinar el numero de platos tedricos minimos ideales (condicion
de reflujo total). Las volatilidades relativas y el concepto de compuestos no
distribuidos por las estimaciones de Shiraz, Hansen y Gibson facilitaron la

obtencidn del reflujo minimo por el método de Underwood.
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Cortes de destilacion

Tabla A.12.1. Balance global columna de destilacién

Componente alimentacién (mol/s) | destilado (mol/s) fondos (mol/s)

CoH, 29,73 29,72 0,0062
H, 0,0203 0,0203 0
CH, 0,0003 0,0003 0
CoO 0,0036 0,0036 0
CO, 0,0002 0,0002 0
CoHs 0,1486 0,01 0,1386
CsHs 0,0091 0 0,0091
C, (hidrocarburos) + pesados 0,4183 0 0,4183
total 30,33 29,75 0,5723

El objetivo de la columna es rechazar materiales pesados y principalmente etano

en los fondos. La columna se disefia para tener una concentracion de 1% mol de

etileno en los fondos y reducir la concentracion de etano de 0,5 en la corriente de

alimentacion a 0,05% en la cabeza.

Balance de masa

Tabla A.12.2. Balance de masa torre de etileno

Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso

alimentacion cabeza fondos

componente kg/s Ib/h kg/s Ib/h kg/s Ib/h

C,H, 0,8340 6605,82 0,83 6604,42 0,00017 1,39
H, 4,09E-05 0,3245 4,09E-05 0,3245 0 0
CH, 4,86E-06 0,0385 4,86E-06 0,0385 0 0
CO 0,0001 0,8076 0,0001 0,8076 0 0
CO, 0,0002 2,22 1,08E-05 0,0860 0,000269 2,13
C,Hg 0,0044 35,40 0,0003 2,38 0,004169 33,02
C;sHg 0,0003 3,03 0 0 0,00038 3,03
C, (hidrocarburos) +

pesados 0,0244 193,46 0 0 0,0244 193,46
total 0,86 6841,11 0,8343 6608,06 0,03 233,04

Escuela de Ingenieria Quimica 228




Dimensionamiento de la torre

Las composiciones en el equilibrio se determinaron en base a los coeficientes de

distribucion K, los cuales fueron determinados de las figuras A.10.1 y A.10.2.por

un sistema de tanteo se logro determinar los coeficientes, con una presion de 350

psi, hasta obtener las concentraciones deseadas y establecer las temperaturas de

fondos y cabeza.

alimentacion destilado fondos
z X y
C,oH, 0,9801 0,9988 0,010
H, 0,00067 0,00068 0
CH, 1,00E-05 1,01E-05 0
CO 0,00012 0,00012 0
CO, 8,14E-06 8,30E-06 0
C,Hg 0,00490 0,00033 0,242
CsH, 0,0003 0 0,015
C, + pesados 0,0137 0 0,730
total 1 1 1
Con los coeficientes de distribucion.
Cabeza
T (°F) -4
y K x=y/K
C,oH, 0,9988 1 0,9988
CH,4 0,00082 4.8 0,00017
C,Hg 0,00033| 0,68 0,00049
CsH, 0| 0,18 0
C4 +
pesados 0| 0,62 0
Fondos
T (°F) 136
X K y=xK
C,oH, 0,010 3,4 0,0373
C,Hg 0,242| 2,45 0,5934
CsH,4 0,015| 1,05 0,0166
Cy+
pesados 0,730| 0,48 0,3508
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Con las temperaturas establecidas se procede a determinar el numero de platos
tedricos minimos por medio del método de Fenske.

El método de Fenske parte del establecimiento de una temperatura promedio.la
temperatura promedio en este caso seria T =(136-4)/2=66°F. Con esta
temperatura y la presion de 350 psi de la figura A.12.1., se obtiene los siguientes

valores para volatilidades relativas:

Tabla A.12.3. VOLATIDADES
RELATIVAS
componentes Ksser | vol.relat=alk/hk
CH, 6,8 | 4,86
C,H, (ligero
clave) 21|15
C,Hg (pesado
clave) 14 | 1
CsH, 0,5 | 0,36
C, + pesados 0,2 | 0,143

Branan (2000) denota que el método de Fenske da una rapida estimacion para las

etapas tedricas minimas con reflujo total:

m [ d r
Xy hk = [ﬁj{%}
hk Ik

Despejando el numero de etapas N, se tiene

)

In(@y /1) v

N, +1=

Donde: Nm=etapas tedricas minimas con reflujo total
R=subindice para residuos
D=subindice para destilado
r=flujo molar en residuos
d=flujo molar destilado
Ik=subindice para clave ligero
hk=subindice para clave pesado
x=fraccion molar del componente clave ligero

xnk=fraccion molar del componente clave pesado
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Sustituyendo en la ecuacion de Fenske se tiene:

Nn=27,04 platos tedricos minimos (incluyendo rehervidor)

Ahora bien, sustituyendo en la ecuacion, los valores de flujos molares del

isobutano en lugar del etileno, para determinar la distribucion en el destilado se

m [ d r
i sk = [diJ[rh_k]
hk Ik

DI=0,0065 (despreciable), lo que apoya la suposicion inicial de distribucion en la

obtiene la siguiente:

cabeza.

El reflujo minimo tedrico se determino mediante el método de Underwood.
Aun asi, antes de usar el método de Underwood se recurridé a la correlacion de

Shiraz, Hansen y Gibson.

S (e LS e ]
Donde: di/fi=distribucién del componente i
a;=volatilidad relativa del componente i respecto del pesado clave
aiwhk=Vvolatilidad relativa del ligero clave respeto del pesado clave
Ik=subindice para clave ligero
hk=subindice para clave pesado
d=flujo molar destilado

f=flujo molar en la alimentacién

Escuela de Ingenieria Quimica 231
Pontificia Universidad Catdlica de Valparaiso



La correlacion lo que indica es si un componente se distribuye en el equilibrio (de
manera similar a la verificaciéon hecha con el método de Fenske). Asi, sustituyendo

valores para el isobutano:

volatilidad C4 0,14
volatilidad Ik/hk 1,5

d Ik/flk 0,9999
d hk/fhk 0,0676
d/f C4 -1,53

La relacion d/f es negativa, echo que indica que el isobutano (y por lo tanto los
demas pesados) son no distribuidos. Esto ultimo permite realizar el calculo de

Underwood unicamente con el pesado y ligeros claves.

Lo primero que se realiza en el método de Underwood es la determinacion del

factor ® de la ecuacion.

¢ o f
[ :f
2o

Realizando la sumatorio con los dos componentes claves y despejando ® con la
ayuda de un programa de resoluciéon numerica,se obtiene que:

®=1,002

Asi, el reflujo minimo se obtiene de la siguiente forma.

2

49 _ | 4D
o —¢

Que también se puede expresar en funcién de composiciones en las corrientes

para obtener directamente la relacion de reflujo minima Rp:

S Xy _
leai_ﬁé_Rm—'—l

Resolviendo para los dos componentes claves, se tiene:

Rm=1,87
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Los valores obtenidos son tedricos minimos. Los valores teoricos reales se
obtienen de la correlacion de Erbax y Maddox (expuesto en la figura A.12.4.).
Erbax y Maddox correlacionaron el reflujo real con la relacion entre las etapas
minimas tedricas y tedricas reales, manteniendo como parametro la relacién
minima de reflujo constante. Branan también sugiere emplear para la relaciéon de

reflujo una de 1.1 — 1.2 Rm para un sistema refrigerado.

reflujo real = 1,2Rm 2,25
de Erbax y Madox

(Nm/N) 0,61
etapa tedricas reales = N 44,08

Por ultimo, se recurrio a las relaciones de eficiencia de platos de O’Connell
expuestas en Branan (2000), obteniéndose una eficiencia del 90% para la relacion

de volatilidad — viscosidad de la alimentacion.

Numero real de platos = 44,08/0,9 = 48,98 = 49 platos

La separacion de platos se establece en 20 plg, con un diametro de torre de 1m
acorde a flujos y especificaciones en la figura A.12.5. Se escoge platos con

capucha para la torre con acero al carbén como su material.
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A.12.3. Especificaciones torre de etileno.

Tabla A.12.6.ESPECIFICACIONES TORRE DE DESTILACION
Equipo Torre de destilacion
Dimensiones Sistema ingles Si
numero de platos 49 49
tipos de platos de capucha de capucha
relacion de reflujo 2,25 2,25
eficiencia etapa 54% 54%
temperatura cabeza 4°F 20°C
temperatura fondos 136°F 57,8°C
separacion de platos 20 plg 3,6m
didmetro torre 3,28 pies im
altura 50 pies 15,2
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A.12.4.Requerimientos energéticos

Condensador columna etileno

Considerando la masa entrante al condensador (de torre de etileno) y una Hvap de

130 Btu/lbm, los requerimientos energéticos son los siguientes.

G (Ibm/h) 6608,06
H vap (Btu/lbm) 130
Qc (Btu/h) 859047,8

Para el sistema de refrigeracion se escoge propano (R290) acorde a los rangos de

operacion establecidos por Branan (2000). Se estima un U= 40Btu/pies®h°F y una

temperatura de -20°F para el refrigerante.

U (Btu/hpies2°F) 40
T vapor (°F) -4
T refrigerante (°F) -20
dif. Temp. 16
A (pies?) 1342,2

La potencia del sistema refrigerante se calcula para una etapa acorde a la figura

A.12.3. y con los siguientes datos.

Potencia sistema de Refrigeraciéon

Etapas 1
T en condensador (°F) -10
T condensacién refrigerante (°F) 60
Potencia (figura A.12.3.)(HP/Mbtu/h) 100
Potencia Sistema (HP) 85

La cantidad de propano requerida se obtiene con su entalpia de vaporizaciéon

(Perry, 2000) y el calor retirado requerido.

h vap propano (Btu/lbm) 150,6
m lb/h 5704,1
m Ton/h 2,58
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Rehervidor columna etileno

La carga térmica del rehervidor,

Qg =DHy, +WH,, +Q. +Q_ - FH,

Donde Q. es la suma de todas las perdidas de calor y se estima como el 0,5% de

la carga térmica. Adicionalmente se consideran perdidas para todo el sistema de

calentamiento en el balance de energia.

Qc (Btu/h) 859047,8
D (Ibm/h) 6608
Hd (Btu/lbm) 20
DHd (Btu/h) 132161,3
W (Ibm/h) 233
Hw (Btu/lbm) 300
WHw (Btu/h) 69914,9
F (Ibm/h) -6841,1
Hf (Btu/lbm) 50
FHf (Btu/h) -342055,7
Ql 10000
QB (Btu/h) 729068,3

Se calentara con dowtherm A a 375°C y el area requerida para un U=40

Btu/hpies°F es el siguiente:

U (Btu/h°F) 40
T vapor (°F) 136
T medio calefactor entrada (°F) 707
T medio calefactor salida (°F) 707
LMTD 607
A (pies”) 30
El dowtherm requerido es el siguiente:

h vap dowtherm A (Btu/lbm) 90,58

m Ib/h 8048,8

mTon/h 3,6
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A.12.5. Graficas de coeficientes de distribucion y potencia de sistemas

refrigerantes
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temperaturas bajas (Smith, 1997)

Figura A.12.1. Valores de K para sistemas de hidrocarburos ligeros, intervalo de
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Figura A.12.2. Valores de K para sistemas de hidrocarburos ligeros, intervalo de

temperaturas altas (Smith, 1997)
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Figura A.12.3. Potencia para sistemas de enfriamiento con propano de una etapa
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Figura A.12.4. Correlacion de reflujo-platos de Erbax y Madox
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1. Espaciamiento de los platos

Hametro de la vorre, T Espaclamiento de la 1orre, £
m fit m in
0.15 6 minimo
1 menos 4 menos 0.50 20
1-3 410 .60 4
-4 1012 075 30
4-8 12-24 g 0.90 3

2. Flujo del liquide
L

& Mo superior 4 0.015 m’/(m diam) . ¢ (0165 £1*/fr « 5) para platos de flujo ransversal de
un solo paso

B, Mo superior a 0.032 m*/ longitud de derramadera (0.35 [1*/f1 - ) para otros.

3. Sellado de los vertederas

a. Vacio,n, § mun minimum, 10 de preferencia{}-} in)
b, Presidn atmosférica ¥ superior, 25 mm minimo, 40 mm de preferencia (1-1.5 in})

4. Longitud del derramadero para derramaderos rectangulares rectos, plates de flujo transversal,
0.67Ta 08T, 0.77T tipica

Porcentaje del firea

de la torre utilizada %,

por un vertedero

Distancia desde centro
Longitud del derramadero W de la torre

0.55T 04181T 3877
60T 03993 T 5.257
DL&ST 0L2516T 6,899
oToT 0.3562T B.B08
0.75T 0.3296T 11.255
0OBOT o191 T 14,145

4. Caida de presidn normal por plato

Presién total Caida de presibn

35 mmHg abs 3 mm Hg o menos

i std atm S00-E00 M /mE (0.07-0.12 1b, /in®)
2w 0B M/m* 1000 ™/ m®

300 1by/in* 0.15 Iy fin?

Figura A.12.5.Condiciones y dimensiones recomendadas para torres de platos
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Anexo 13: Calculo de Equipo Auxiliar
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CALCULO DE EQUIPO PARA TRANSPORTE Y MANEJO DE FLUIDOS

ventiladores

Los ventiladores fueron calculados de manera que desplacen al fluido
compensando la caida de presion. Para el ventilador de la torre de enfriamiento
por contacto 1 se obtuvo la velocidad como la relacion G/p, la caida de presién por
contraccion / expansiéon se calculo como 1,5 altura de velocidad de la siguiente

manera:
77Wp :[&_Fg_zb_'_ab_\/bj_(&_kg_za_’_aa_\/a]:Hb _Ha = AH
p gC ch p gc zgc

Para cambios de altura no apreciables, la ecuacion se simplifica. La potencia
suministrada desde una fuente externa se presenta por Pg y se calcula y se

calcula en base a W,,.

mAH P m(AP/p+15(vV?*/2g,)

P; = me ==
n n n
Caida de presion (Pa) 2420,4
Velocidad (m/s) 0,85
Caida de presion cont/exp (Pa) 0,55
Potencia (W) 2001,95
Eficiencia % 60
Potencia real (W) 3336,58
Potencia real (HP) 4,47
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Bombas

Las bombas se calcularon de manera similar a los ventiladores, basando los
calculos en la ecuacion de Branan (2000).
P, = GPM AP
1715
Para la bomba de alimentacién de agua de enfriamiento a la torre de contacto
directo 1:
AP = 10 psi para las bombas del proceso, una eficiencia 60 % y 148 GPM
148* 10

P.=— "~ —-1438~15HP
B 1715%0,6 . !

Tanques

Para el tanque separador del vaporizador de etanol,se calculé el volumen en
funcién de un nivel del 40% de la altura del tanque, un tiempo de retencién de 1
minuto y una relacion L/D de 3, acorde a lo recomendado por Treybal.

Base: 1 minuto

Masaenel Tanque = 0,445Kkg/ s
= 0,445* 60
= 26,7kgetanal

Volumenenel Tanque = 26,7 (kg) /800 (kg / m?)
=0,033m° etanol

Volumendel Tanque = 0,033/0,4
=0,0825m® = 2,91 pies®

Diametro = 0,327 m= 1,07 pies
Largo=0,981m= 321 pies
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Anexo 14: Evaluacion Economica
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Anexo 14: Evaluacion Econdmica

A.14.1. Estimacion de costos de equipos

El U.S. Department of Energy (1998) entrega una serie de graficas que
permiten estimar el costo de los equipos principales de una planta a partir de sus
caracteristicas principales extraidas del disefo preliminar de estos equipos. El
método empleado para trasladar estos costos al afio de estudio, es el Chemical
Engineering Plant cost Index (CE). El indice de 2008, acorde a CE, es 583,7
(figura A.14.1.).

Por ejemplo, en el caso del vaporizador, que es un intercambiador de
calor de tubos y carcasa (figura A.14.2.).

Ubicando en el eje de capacidad (Tamafio= 521,37 pies?) y trazando
una linea que intersecte a la curva, se traza una linea perpendicular hasta llegar al
eje de costo, se puede determinar que el vaporizador tiene un costo de $ 10500 en
1998.Para trasladar el costo al 2008, se multiplica por el CEzp0s =583,7 y se divide
por el CEg9s = 389,5.

Asi, el costo del intercambiador en el 2008 seraa de $10500%(1,498)=$15729.

Tabla A.14.1.Costos de Equipos Principales CE2008=583,7/389,5=1,498

Operacién Equipo Cantidad | Costo, $ (1998) | Costo $, (2008)
Vaporizaciéon Intercambiador 1 10.500 15.729
Calentamiento Intercambiador 1 10.400 15.579,2
Reaccién Reactor 1 450.000 674.100
Recuperacion de calor | Intercambiador 1 10.000 14.980
Torre empacada 1 1 26.000 38.948

Enfriamiento Torre empacada 2 1 28.000 41.944
Compresién Compresor 1 500.000 749.000
Lavado Caustico Torre empacada 1 9.800 14.680,4
Secado Torre adsorcion 2 35.000 104.860
Destilacion Torre de platos 1 193.000 289.114
Vapor, 100 psi 1 100.000 149.800

Calderas Dowtherm A, 375°C 1 200.000 299.600
Total 1.572.700 2.408.334,6
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Tabla A.14.2.Costos de Equipos Auxiliares CE2008=583,7/389,5=1,498

Operacion Equipo Cantidad | Costo, $ (1998) | Costo $, (2008)
Bombas 1 3.000 4,494
Vaporizacion Separador 1 6.000 8.988
Bombas 2 3.000 8.988
Enfriamiento Ventiladores 2 20.000 59.920
Lavado Caustico Bombas 1 3.000 4.494
Rehervidor 1 8.000 11.984
Condensador 1 12.000 17.976
Bombas 1 3000 8.988
Destilacion Separador 1 6.000 8.988
Suministro de agua | Bombas 4 3.000 17.976
Total 64.000 148.302

Luego el costo total de los equipos es:

Costo Total Equipos = 2.408.334,6+148.302
Costo Total Equipos = 2.556.637
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A.14.2. Inversion Total

Para el calculo de la Inversion Total se tienen las siguientes consideraciones:

Costos Directos %

Costo total de equipos

Instalaciones 25% Costo total de equipos
Instrumentacién y control 8% Costo total de equipos
Caferias 10% Costo total de equipos
Instalaciones Eléctricas 10% Costo total de equipos
Edificios 10% Costo total de equipos
Servicios generales y

mejoras 10% Costo total de equipos
Terreno

Total

Costos Indirectos %

Ingenieria y Supervision 5% Costos Directos

Costos Legales 1% Capital Fijo

Construccién 10% Capital Fijo

Contigencias 5% Capital Fijo

Total
| Costo Fijo | C. Directos + C. Indirectos |
| Capital de trabajo | 10% Capital Fijo |

| Costo puesta en marcha | 10% Capital Fijo |

| INVERSION TOTAL | C.Fijo + C.Trabajo + C.P.Marcha |

Como se puede ver, el calculo de los costos directos se resuelve sin ningun
inconveniente, ya que depende solo del valor del costo total de equipos. Lo que no
se puede decir de los costos indirectos, ya que depende del costo fijo, por lo cual

debemos calcular primero este valor.

Para el calculo del costo fijo tenemos que:

C.Directo+ 0,05* C.Directo
1-(0,01+ 0,1+ 0,05

Costo Fijo=
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es decir:

105* C.Directo

Costo Fijo =
0,84

Con lo que ya podemos obtener todos los otros valores necesarios para el calculo

de la Inversion total. Obteniendo los siguientes resultados.

Costos Directos % [US$]
Costo total de equipos 2.556.637,00
Instalaciones 25% Costo total de equipos 639.159,25
Instrumentacion y control 8% Costo total de equipos 204.530,96
Cafierias 10% Costo total de equipos 255.663,70
Instalaciones Eléctricas 10% Costo total de equipos 255.663,70
Edificios 10% Costo total de equipos 255.663,70
Servicios generales y
mejoras 10% Costo total de equipos 255.663,70
Terreno 1.500.000,00
Total 5.922.982,01
Costos Indirectos % [US$]
Ingenieria y Supervision 5% Costos Directos 296.149,10
Costos Legales 1% Capital Fijo 74.037,28
Construccion 10% Capital Fijo 740.372,75
Contigencias 5% Capital Fijo 370.186,38
Total 1.480.745,50
[US$]
| Costo Fijo | C. Directos + C. Indirectos 7.403.727,51
[US$]
| Capital de trabajo | 10% Capital Fijo 740.372,75
[US$]
| Costo puesta en marcha | 10% Capital Fijo 740.372,75
| INVERSION TOTAL | C.Fijo + C.Trabajo + C.P.Marcha | 8.884.473,02 |

Tabla A.14.3. Resumen inversion total
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A.14.3. Materias Primas

Para la estimacion de las materias primas se utilizaron los siguientes criterios:

A.14.3.1. Cantidades utilizadas de cada materia prima

Para cada afio de produccion vamos a utilizar las siguientes cantidades:

Materia Prima, (Kg/h)
Ano Etanol Catalizador NaOH
1 6.314 0,0538 242

Y como la planta opera 24 h/dia y durante 330 dias/afio, podemos decir que las

materias primas que utilizaremos en los afos de vida util de esta planta son:

Materia Prima, (ton/aio)
Ao Etanol Catalizador | NaOH
1 50.006,88 0,426 1.916,64
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A.14.3.2. Costos de cada materia prima.

A.14.3.2.1. Cotizaciones

a) Etanol: ElI costo del etanol se obtuvo de la pagina en Internet

www.ethanolstatistics.com , obteniendo los siguientes valores.

Tabla A.14.4. Costos del etanol
Pais $ por galon | $ por litro
Estado Unidos
(CME Group) 1,62 0,42
Brasil (BM&F) 1,53 0,405

Fuente: www.ethanolstatistics.com

b) Hidroxido de sodio: El costo del hidroxido de sodio se obtuvo de la pagina en

Internet www.purchasing.com, obteniendo los siguientes valores.

Tabla A.14.5. Costos del Hidroxido de sodio
Producto Cantidad | Precio

hidroxido de sodio 1 ton $ 450
Fuente: www.purchasing.com

c) Catalizador: El costo del soporte del catalizador (Fibratec Bulk HT), se obtuvo
de la empresa Industrial Comercial Chile Lmtd y el del nitrato de magnesio
hexahidratado de la empresa Sigma-Aldrich, los valores se muestran a

continuacion.

Tabla A.14.6. Costos del Catalizador
Descripcién Cant/Unid Precio
FIBRA CERAMICA EN
COPOS 12 kg (1 bolsa) | $ 37,42
Mg(NO3)2*6H20 1kg $ 49,90
Mg(NO3)2*6H20 6kg $ 201,50
CO(NH,), 1ton $ 1000

Fuente: Industrial Comercial Chile Lmtd, Sigma-Aldrich
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A.14.3.2.2.- Costos.

Los costos de materias primas obtenidos de las cotizaciones se muestran en la
siguiente tabla:

Costo
Materia Prima US$/ton
Etanol 500
Hidréxido de
Sodio 450
Catalizador 5858,61

Tabla A.14.7. Costos de materias primas

Con lo que obtenemos el costo para un afio de materia prima es: US$ 25.868.424
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A.14.3.3. Costo total del producto

Para el

calculo del costo total

consideraciones:

Como se

del

producto se tienen las

siguientes

Costos Directos de Operacion

%

Materia Prima

Mano de Obra

Servicios Generales

10% Costo Total Producto

Supervision

15% Mano de Obra

Mantenimiento y Reparacion

6% Capital Fijo

Suministros de Operacion

15% Costo de Mantencion

Laboratorio

15% Mano de Obra

Patentes y Royalties

2% Costo Total del Producto

Total

Costos Indirectos

%

Depreciacion

(0,9*C.Equipo) /10

Contribuciones e Impuestos

2% Terreno

Seguros

1% Capital Fijo

Total

Gastos Generales de la Planta

%

Gastos Generales de la Planta

5% Costo Total Producto

| Gastos de Fabricacion

| C.Directos + C.Indirecto + G.G.Planta |

Gastos Generales de la
Empresa

%

G. Generales de Administracion

20% M.Obra

Distribucion y Venta

5% Costo Total Producto

Investigacion y Desarrollo

3% Costo Total Producto

Total

COSTO TOTAL DEL
PRODUCTO

G.Fabricaciéon + G.G Empresa

puede ver, el calculo de los costos indirectos se resuelve sin ningun

inconveniente, ya que no depende del costo total del producto, pero todos los

otros de los costos dependen de el, por lo cual, debemos obtener primero el costo

total del producto y luego completar la tabla.
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Para el calculo del costo total del producto tenemos que:

C.M.Prima+C.M .Obra+ C.Quperv.+C.Mant.yRe p.+
C.S.deOper.+ C.Lab. + C.Indirectos+ G.Fabricacion

Costo Total del Producto = (

0,75

Con lo que ya podemos obtener todos los otros valores necesarios para calculo de

la tabla. Obteniendo asi los siguientes datos:

Costos Directos de Operacion % [US$]
Materia Prima 25.868.424,33
Mano de Obra 300.000,00
Servicios Generales 10% Costo Total Producto 3.655.855,98
Supervision 15% Mano de Obra 45.000,00
Mantenimiento y Reparacion 6% Capital Fijo 444.223,65
Suministros de Operacion 15% Costo de Mantencion 66.633,55
Laboratorio 15% Mano de Obra 45.000,00
Patentes y Royalties 2% Costo Total del Producto 731.171,20
Total 31.160.772,40
Costos Indirectos % [US$]
Depreciacion (0,9*C.Equipo) /10 230.097,33
Contribuciones e Impuestos 2% Terreno 30.000,00
Seguros 1% Capital Fijo 74.037,28
Total 334.134,61
Gastos Generales de la Planta % [US$]
Gastos Generales de la Planta 5% Costo Total Producto 1.827.927,99
Gastos Generales de la
Empresa % [US$]
G. Generales de Administracién | 20% (M.Obra + Tecnicos)+S.Admin 311.040,00
Distribucion y Venta 5% Costo Total Producto 1.827.927,99
Investigacion y Desarrollo 3% Costo Total Producto 1.096.756,79
Total 3.235.724,78

[US$]

| COSTO TOTAL DEL PRODUCTO 36.552.608,18

Tabla A.14.8. Resumen Costo Total del Producto
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A.14.4.- Ganancias Totales por Venta.
Las ganancias por venta se calculan a partir del precio de venta del etileno y de la
cantidad anual producida, asumiendo que todo lo que se produce es vendido, de

acuerdo a la siguiente relacion:

G=Q*PR,
Donde:
G: Ganancia, US$/afio
Q: Produccion anual de etileno, Ton/afio

P.: Precio de venta del etileno, US$/afio

Para las ganancias tenemos que:
G = 25.500* 1.500 = 38.250.000

Ganancias Totales por Venta = US$ 38.250.000

Nota: el precio de venta del etileno corresponde al precio promedio 2008 (enero-
agosto).
Fuente: www.yarnsandfibers.com
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A.14.5.- Flujo de Caja
A.14.5.1.- Préstamo

Hay dos maneras de financiar un proyecto, por medio de la inversién de fondos
propios de la empresa. Usando financiamiento con capital contable o por medio
del uso de fondos prestados que se se adquieren con una o mas entidades
financieras para solventar los gastos iniciales, o sea, costos del terreno, costos

totales de instalacion de la planta y el capital del trabajo.

Este proyecto sera financiado con 30% fondos propios y un 70% fondos
prestados. El pago del préstamo se realizara en 10 anos cuotas iguales y con una
tasa de interés del 10%.

Monto del préstamo
La inversion inicial es US$ 8.884.473.

El proyecto sera financiado en un 70%.

Pr éstamo = 0,7* inversiéninicial
Pr éstamo = 0,7* 8.884.473

Pr éstamo = 6.219.131

Valor de la cuota

El calculo de las cuotas iguales o payment, se realiza de la siguiente manera:

Cuotas Iguales = Pr éstamo * (MJ

10 4
Cuotas Iguales = 6.219.131* [(1+01—)01j

(@+02)° -1

Cuotas Iguales =1.012.135
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A continuacion se muestra el desarrollo del pago del préstamo

Ano Deuda Cuota Interés | Amortizacion
0| 6.219.131

1] 5.828.909 1.012.135| 621.913 390.222
2| 5.399.665 1.012.135| 582.891 429.244
3| 4.927.497 1.012.135| 539.967 472.168
4| 4.408.112 1.012.135| 492.750 519.385
5| 3.836.788 1.012.135| 440.811 571.324
6| 3.208.332 1.012.135| 383.679 628.456
7| 2.517.030 1.012.135| 320.833 691.302
8| 1.756.598 1.012.135| 251.703 760.432
9 920.123 1.012.135| 175.660 836.475
10 0 1.012.135| 92.012 920.123

Tabla A.14.9. Pago del préstamo
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Afos

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017
Ingresos totales 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000 | 38.250.000
Costos Totales 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608 | 36.552.608
M. Operaciponal 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441 1.691.441
Depreciacion 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097
Interés 621.913 582.891 539.967 492.750 440.811 383.679 320.833 251.703 175.660 92.012
U.A.L 839.431 878.453 921.377 968.594 1.020.533 | 1.077.665 | 1.140.511 1.209.641 1.285.684 | 1.369.331
Impuesto 142.703 149.337 156.634 164.661 173.491 183.203 193.887 205.639 218.566 232.786
Utilidad Neta 696.727 729.116 764.743 803.933 847.042 894.462 946.624 1.004.002 | 1.067.118 | 1.136.545
Depreciacion 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097 230.097
Amortizacion 390.222 429.244 472.168 519.385 571.324 628.456 691.302 760.432 836.475 920.123
Inversion 8.884.473
Préstamo 6.219.131
Valor residual 255.664
Capital de trabajo 740.373
Flujo de Caja Neto | -2.665.342 541.542 534.908 527.611 519.584 510.755 501.042 490.358 478.606 465.679 1.447.495
TIR. = 16,4%
V.AN. = 773.420

Tabla A.14.10. Flujo de caja con un 70% de financiamiento
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0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
financiamiento 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018
F.caja 0% | -8.884.473 | 1.447.952 | 1.447.952 | 1.447.952 | 1.447.952 | 1.447.952 | 1.447.952| 1.447.952| 1.447.952| 1.447.952| 2.443.988
F.caja 10% | -7.996.026 | 1.318.465| 1.317.517| 1.316.475| 1.315.328 | 1.314.067 | 1.312.679| 1.311.153 | 1.309.474 | 1.307.627 | 2.301.632
F.caja 20% | -7.107.578 | 1.188.978 | 1.187.082 | 1.184.997 | 1.182.704 | 1.180.181 | 1.177.406| 1.174.354| 1.170.996 | 1.167.303 | 2.159.276
F.caja 30% | -6.219.131| 1.059.491| 1.056.648 | 1.053.520 | 1.050.080 | 1.046.296 | 1.042.134 | 1.037.555| 1.032.518 | 1.026.978 | 2.016.920
F.caja 40% | -5.330.684 930.003 926.213 922.043 917.456 | 912.411 906.861 900.756 894.040 886.653 | 1.874.564
F.caja 50% | -4.442.237 800.516 795.778 790.566 784.832| 778.525 771.588 763.957 755.562 746.328 | 1.732.208
F.caja 60% | -3.553.789 671.029 665.343 659.089 652.208 | 644.640 636.315 627.158 617.084 606.004 | 1.589.852
F.caja 70% | -2.665.342 541.542 534.908 527.611 519.584 | 510.755 501.042 490.359 478.606 465.679 | 1.447.495
F.caja 80% | -1.776.895 412.055 404.474 396.134 386.960 | 376.870 365.770 353.560 340.129 325.354 | 1.305.139
F.caja 90% | -888.447 282.568 274.039 264.657 254.337 | 242984 230.497 216.761 201.651 185.030| 1.162.783
Tabla A.14.11. Flujos de caja para distintos porcentajes de financiamiento
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0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

costo etanol 2.008 2.009 2.010 2.011 2.012 2.013 2.014 2.015 2.016 2.017 2.018

F.caja 480 | -2.665.342 | 1.648.361| 1.641.727 | 1.634.430| 1.626.403 | 1.617.574| 1.607.861| 1.597.177| 1.585.425| 1.572.498| 2.554.314

F.caja 490 | -2.665.342 | 1.094.952| 1.088.318 | 1.081.021| 1.072.994 | 1.064.164 | 1.054.452| 1.043.768| 1.032.016| 1.019.088 | 2.000.905

F.caja 500 | -2.665.342 541.542 534.908 527.611 519.584 510.755 501.042 490.359 478.606 465.679 | 1.447.495

F.caja 510 | -2.665.342 430.860 424.226 416.929 408.902 400.073 390.360 379.677 367.924 354.997| 1.336.813

F.caja 520 | -2.665.342 264.837 258.204 250.906 242.880 234.050 224.337 213.654 201.902 188.974| 1.170.791

Tabla A.14.12. Flujos de caja para distintos costos del etanol

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Costo Catalizador 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018

F.caja 1.465 | -2.665.342 | 628.158 | 621.524 614.227 | 606.200| 597.370 587.658 576.974 565.222 552.295| 1.534.111

F.caja 2.929(-2.665.342| 583.042| 576.408 569.111 561.084 | 552.255 542.542 531.859 520.106 507.179 | 1.488.995

F.caja 4.394 | -2.665.342| 585.207| 578.573 571.276| 563.249| 554.419 544.707 534.023 522.271 509.344 | 1.491.160

F.caja 5.859|-2.665.342| 536.603| 529.969 522.672| 514.645| 505.816 496.103 485.419 473.667 460.740 | 1.442.556

F.caja 7.323|-2.665.342| 491.540| 484.906 477.609| 469.582| 460.752 451.040 440.356 428.604 415.677 | 1.397.493

F.caja 8.788 | -2.665.342 | 460.707| 454.073 446.776 | 438.749| 429.919 420.207 409.523 397.771 384.844 | 1.366.660

F.caja 10.253 | -2.665.342 | 436.491 429.857 422.560| 414.533| 405.703 395.991 385.307 373.555 360.628 | 1.342.444
Tabla A.14.13. Flujos de caja para distintos costos del catalizador
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0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Costo Etileno 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018

F.caja 1.490 | -2.665.342 329.892 323.258 315.961 307.934 299.105 289.392 278.709 266.956 254.029 | 1.235.845

F.caja 1.495 | -2.665.342 435.717 429.083 421.786 413.759 404.930 395.217 384.534 372.781 359.854 | 1.341.670

F.caja 1.500 | -2.665.342 541.542 534.908 527.611 519.584 510.755 501.042 490.359 478.606 465.679 | 1.447.495

F.caja 1.505 | -2.665.342 647.367 640.733 633.436 625.409| 616.580 606.867 596.184 584.431 571.504 | 1.553.320

F.caja 1.510 | -2.665.342 753.192 746.558 739.261 731.234 722.405 712.692 702.009 690.256 677.329 | 1.659.145
Tabla A.14.14. Flujos de caja para distintos costos del etileno
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Economic Indicators 2008 . 2007

N o | glo] AT | J "™
VEen e ol ot e e o M bt ity it ol e St B s
585
(1957-59 = 100) Jun 08 May'08  Jun.'0T
Prelim. Final Final Annual Index;
CE INDEX 583.7 5830 532.7 2000 = 294.1 578
Equipment 710.3 710.3 £36.3
Heat exchangers & tanks 7123 724 &07.8 2001 =384.3
Process machinery &44.2 &44.3 &04.7 2002 = 395.6 555
Pipe, valves & fittings 835.6 8356 740.8 2003 = 402.0
Process instruments A45.5 456 433.7
PUMPS & COMPIBSSOrs 82,1 862.1 8309 2004=484.2 | =25
Elecirical equipment 453.8 a53.8 4333 2005 = 468.2
Structural supports & misc TT04 7706 &78.8 -
Construction laber 319.1 319.7 316.2 ~ - ABA s i
Buildings 504.4 504.8 A7T9.2 2007 = 525.4
Enginearing & supervision 363.1 353.7 356.8 485
Starting with the April 2007 Final numiers, several of the data series for labor and comprassors have bean EipEe MR s RS e b
convertad fo accommodate series 1Ds that wene discontinued by the .5 Bursau of Labor Statistics

Figura A.14.1. Chemical Engineering Plant Cost Index (Chemical Engineering, Septiembre
2008)
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Figura A.14.2. Costos de Intercambiadores de Calor (U.S. Department of Energy)
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Purchased Cost, $
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Figura A.14.3. Costos estanques de almacenamiento (U.S. Department of Energy)
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Purchased Cost, $
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Figura A.14.4. Costos de columnas empacadas (U.S. Department of Energy)
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Reciprocating Compressor
Purchased Equipment Cost
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Figura A.14.5. Costos de compresores reciprocantes (U.S. Department of Energy)
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Purchased Cost, $x1000
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Figura A.14.6. Costos de torres de platos (U.S. Department of Energy)
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Purchased Cost, $

Steam Boiler
Purchased Equipment Cost
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Figura A.14.7. Costos de calderas (U.S. Department of Energy)
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Furnace/Process Heater
Purchased Equipment Cost
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Figura A.14.8. Costos de hornos (U.S. Department of Energy)
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Single and Multi-Stage Centrifugal Pump
Purchased Equipment Cost
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Figura A.14.9. Costos de bombas centrifugas (U.S. Department of Energy)
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Rotary Blower
Purchased Equipment Cost
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Figura A.14.10. Costos de ventiladores (U.S. Department of Energy)
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