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RESUMEN

El metanol (MeOH) es un alcohol con un carbono y un grupo hidroxilo, utilizado
como precursor quimico y combustible. Actualmente, su produccién a partir de
gas natural y carbon es poco sostenible, por ello, se esta investigando una
nueva ruta de obtencion mediante la hidrogenacion catalitica de didxido de
carbono (CO2) capturado con hidrégeno verde (H2).

Utilizando el software ASPEN PLUS V12, se realiza el diseno preliminar
de un proceso destinado a producir 17272 t/ano de MeOH con
una pureza del 99,85%, empleando un reactor catalitico y una
seccion de separacion. El estudio técnico y econémico demuestra
que, con los precios actuales de materias primas (0,67 €/kg de CO2 y
4,83 €/kg de H2) y del producto (0,575 €/kg de MeOH), el proceso no es
rentable, obteniendo un potencial econémico de -40,28 €/kmol.

Para que este proceso sea econdmicamente viable, el precio del MeOH deberia
ser al menos 2150 €/1.

Palabras clave: Metanol (MeOH), Diéxido de carbono capturado (CO2),
Hidrogeno (H2), ASPEN PLUS V12, reactor multitubular catalitico isotérmico.

ABTRACT

Methanol (MeOH) is an alcohol with a carbon and a hydroxyl group, used as a
chemical precursor and fuel. Currently, its production from natural gas and coal
is not very sustainable, therefore, a new production route is being investigated
through the catalytic hydrogenation of carbon dioxide (CO2) captured with green
hydrogen (H2).

Using ASPEN PLUS V12 software, the preliminary design of a process aimed at
producing 17272 t/year of MeOH with a purity of 99.85% is carried out,
using a catalytic reactor and a separation section. The technical and
economic study shows that, with the current prices of raw materials (0.67 €/
kg CO2 and 4.83 €/kg H2) and product (0.575 €/kg MeOH), the process
is not profitable, obtaining an economic potential of -40.28 €/kmol.

For this process to be economically viable, the price of MeOH should be at least
2150 €/1.

Keywords: Methanol (MeOH), Captured carbon dioxide (CO2), Hydrogen (H2),
ASPEN PLUS V12, isothermal catalytic multitube reactor.
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1. OBJETIVOS

El objetivo del presente estudio consiste en disenar una planta de produccion
de metanol (MeOH) a partir de la hidrogenacion catalitica del didxido de
carbono capturado (CO2) con hidrégeno verde (H2) como alternativa sostenible
a los métodos de produccion no sostenibles actuales.

Para ello, se realiza un diseno completo que se optimizara desde el punto
de vista ingenieril y econdémico, con el fin de determinar la viabilidad
técnica y econdémica del proceso propuesto en las condiciones actuales o, en
todo caso, determinar bajo que circunstancias el proceso podria resultar
viable.

11
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2. INTRODUCCION

2.1.El Metanol
El metanol, también denominado alcohol metilico o carbinol, es el mas sencillo
de los alcoholes y este esta construido por un grupo metilo unido al grupo
funcional hidroxilo. Su férmula empirica es CH40, pero habitualmente se
denomina con su formula desarrollada, CHsOH, en la que se hace hincapié en
el grupo hidroxilo que define el grupo funcional de los alcoholes. Su estructura
esta formada de la siguiente manera:

H H
E /

*c—-0
/

H

Figura 1: Molécula de Metanol

H

Es importante destacar ademas la elevada toxicidad que presenta esta
molécula para el ser humano. El metanol es inicialmente transformado en
formaldehido en el higado y posteriormente, durante el metabolismo celular,
se transforma en acido férmico. Este udltimo, también denominado acido
metanoico (HCOOH), es el verdadero responsable de la toxicidad del metanol,
ya que inhibe la accion del citocromo oxidasa, interfiriendo en el transporte de
electrones de la cadena respiratoria. Ademas, inhibe la funcion mitocondrial de
la retina y aumenta el estrés oxidativo. Como consecuencia, el metanol ingerido
puede producir ceguera, sorderay problemas hepaticos graves como la cirrosis,
y en los casos mas extremos, la muerte. Inhalado produce inflamacion de las
vias respiratorias y en contacto con la piel puede generar dermatitis cronica.
(Redaccion de salud, 2021)

2.1.1. Propiedades Fisicas
El metanol es un liquido ligero e incoloro a condiciones de presion y
temperatura ambiente con una polaridad elevada, debido a eso se usa como
disolvente organico ya que es capaz de disolver sustancias de polaridad media
y alta. Es totalmente miscible en todas las fracciones en agua (formando
puentes de hidrégeno), alcoholes, otros disolventes organicos e incluso con
aceites y grasas.(Ott et al., 2012)

Otras propiedades fisicas se muestran en la siguiente tabla:

13
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Tabla 1: Resumen de propiedades fisicas del MeOH (Ott et al., 2012)

Propiedad Valor
Masa molecular [g/mol] 32,042
Densidad [kg/m’] 786,68
T ebullicién [2C] 64,65
Tfusion [2C] -97,88

T flash [2C] 15,6
T critica [9C] 239,85

T ignicidn [oC] 470
Viscosidad [mPas] 0,5513

P critica [Mpa] 8,1

Cp [J mol™ K*! 42,59
Conductividad térmica [mW m™ K] 190,16

Limite de explosion [% vol ] 6,72-36,50

2.1.2. Propiedades Quimicas

El metanol es el alcohol alifatico mas simple. Como representante tipico de esta
clase de sustancias, su reactividad viene determinada por el grupo funcional
hidroxilo. Las reacciones del metanol tienen lugar mediante la ruptura del
enlace C-O 6 O-H y se caracterizan por la sustitucion del grupo -H y -OH. Sin
embargo, a diferencia de los alcoholes alifaticos superiores, no puede
producirse B-eliminacion con formacion de un enlace multiple(Ott et al., 2012).
Entre las reacciones industriales importantes del metanol se encuentran las
siguientes:

e Deshidrogenacion y deshidrogenacion oxidativa

e Carbonilacién

e Esterificacion con acidos organicos o inorganicos y derivados de acidos
e Eterificacion

e Adicion a enlaces insaturados

e Sustitucion de grupos hidroxilo

14
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CH,CO0H HCOOCH; CH4(CH,),-0H  (CH4),C-0-CHy CH4C CH3NH,, (CH4),NH, (CH3)3N
+C0 +C0 +nCO/H, +H,C=C(CHy), +HCL +NH,4
(catalyst) (catalyst) (catalyst) (catalyst)

T |
l CHy0H |
A H,(Aqg)
Acrylic Terephthalic 0 -H,0 or2
acid acid (catalyst) +0,(Mo)
CH, 0
i H COOCOCOO(H 1 H,[-O-(H; Hz(=(H2 HCHO
H,=C- 3 3 Q-
(H,=C-CO0CH, H,C0 § 0CH,4 H,C=CHCH,

0

Figura 2: Reacciones industriales importantes a partir del MeOH

2.1.3. Sistemas de produccion del metanol
Para la produccion de metanol se han usado varios procesos en los que se
necesita una fuente de carbono. Al principio se usaba como materia prima el
carbén, pero debido al desarrollo de nuevos catalizadores y reactivos mas
eficientes, se dej6 de usar. Estos nuevos catalizadores eran sensibles a los
contaminantes presentes en las materias primas por lo que el carbén que tenia
muchos contaminantes que envenenaban el catalizador, por ello se comenzo
a usar el gas natural que era mas facil de purificar y esto tenia como

consecuencia la mejora en

el rendimiento del proceso.

El proceso basado en el carbon consiste en convertir el sélido mediante la
gasificacion en una mezcla rica en monéxido de carbono, CO, e hidrégeno, Ho y
algunos contaminantes como el sulfuro de hidrégeno, H2S, que es el principal
culpable del envenenamiento de los catalizadores. Para poder llevar a cabo
este proceso de gasificacion es necesario un agente oxidante que puede ser
oxigeno puro, O2, o vapor de agua. Las condiciones de operacion varian en
funcion del tipo de gasificador pero suelen estar por encima de 1300°Cy 2MPa
(Arteaga Pérez et al., 2015). Durante el proceso se generan muchos productos
intermedios, muy reactivos, que hacen el proceso peligroso y poco predecible.
Las reacciones que ocurren durante el proceso son las siguientes:

Tabla 2: Reacciones de gasificacion del carbon(Arteaga Pérez et al., 2015)

Reformado al vapor del

, C+H,0 & (CO+H, Reaccidn 2.1
carbon
Oxidacidn parcial del carbdn C + E02 o CO Reaccion 2.2
Oxidacidn completa del »
C+0, & CO0, Reaccién 2.3

carbén
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Reaccién de Boudouard C+C0O, ©2CO Reaccion 2.4
Metanizacidn CO0+3H, & CH,+ H,0 Reaccidn 2.5
Metanizacidn del carbdn C+H, & CH, Reaccion 2.6

Reformado al vapor del »
CH, +H,0 < CO + 3H, Reaccion 2.7
metano

Water- Gas shift CO+ H,0 & C0O, +H, Reaccion 2.8

El principal inconveniente de este proceso es el alto impacto medio ambiental
y las politicas que desincentivan el uso del carbén. Durante este proceso se
generan varias toneladas de CO2 por cada tonelada de MeOH, ademas de que
se necesitan entre (1,42 - 1,59) toneladas de carbdon por cada tonelada
producida de MeOH. Esto es debido a que el carbon al gasificarlo es muy poco
efectivo ya que se crean también alquitranes, compuestos aromaticos que
forman estructuras que hacen que los equipos se ensucien y pierdan
efectividad.(Milne et al., 1998)

Una vez que se ha eliminado todos los contaminantes del gas de sintesis, que
envenenan los catalizadores usados para la reaccion del metanol, y que se
obtiene una buena relacion de CO/H2 mediante la adicion de mas hidrégeno u
otro método, se procede a producir el metanol mediante las siguientes
reacciones

CO+2H, & CH;0H Reaccién 2.9
CO, +3H, &» CH;0H + H,0 Reaccién 2.10

Siendo la Reaccién 2.9 la hidrogenacion del monodxido de carbono y la Reaccion
2.10 la hidrogenacion del diéxido de carbono cuyas entalpias de reaccion son
-128 kJ-mol-1y -87 kJ-mol-1, respectivamente (Van-Dal & Bouallou, 2013a).

Esta etapa se ve limitada por el equilibrio de las Reacciones 2.9y 2.10, por lo
que se consiguen conversiones muy bajas. Los primeros procesos (procesos
BASF) operaban a temperaturas de entre (320 - 450) °C y a presiones muy
elevadas, proximas a los (250 - 300) bar, con catalizadores basado en
Zn0/Cr203. Con el desarrollo de nuevos catalizadores, basado en
Cu/Zn0O/AI203 se consigue mejorar notablemente las condiciones de
operacion, especialmente las presiones de trabajo, que oscilan entre los (50 -
100) bar, y las temperaturas entre (200 - 300) °C. Este nuevo tipo de plantas
industriales recibieron el nombre de procesos ICl, y son los mas implementados
(Dalena et al., 2018).
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Entre las impurezas mas comunes se encuentran la acetona, el acido
carboxilico y otros alcoholes como el etanol o el propanol que deben de ser
eliminados mediante una fase de purificacion del producto final. Ademas, se
debe tener en cuenta que la etapa de sintesis tiene una conversion en torno al
(50 - 60) %, por lo que también es necesario eliminar los reactivos que no han
reaccionado y recircularlos a la etapa de sintesis. (Military Standard, 2016).

El proceso esta descrito en la siguiente imagen:

Coal Acid Gas Removal Water Gas E Methanol Methanol

Gasification (Purisol) Shift H Synthesis Refining
(SCGP) & ;

Sulfur Recovery
(Clous)

NMP

O; + steam y08 BELA
2000 MT/day 34 000 MT/day $700 MT/day '
v ) Raw ¢ "Clean”
Syngas o Absorber Syngas
proces 1 i '
Pre-processed . 9000 MT/day 8300 MT/day e ‘:”;xtu S beds Urvefined AAGrade |
coa 1500°C 0.10 MP e with Methano 48 stages Methanol
M I .
3 MPa p— — e ol Shot R=2 >
2% 3500 MT/doy on—— IIOO(Y:M'/ﬂn Cooling $270 MT/day 4930 MT/day
0;
R BN Clows
oOMI/dwy |
v I

Slag Liquid Sulfur H 340 M/,
€50 MT/day 60 MT/day ' -

Figura 3: Diagrama de bloques de una planta de metanol a partir de carbon (zZhen & Wang, 2015)

El proceso basado en el gas natural como materia prima es el industrialmente
mas usado en la actualidad, siendo la responsable del 90% de la produccion
mundial de metanol (zhen & Wang, 2015). El gas natural esta principalmente
compuesto de hidrocarburos lineales de cadenas cortas de entre 1 a 7
carbonos de los cuales entorno del 55% al 85% del volumen es metano, CHa,
esto depende del yacimiento del que se extraiga el gas (Saavedra. Y, 2011). Al
igual que antes preocupa las impurezas que puedan intervenir en el proceso
posteriormente, como el HzS, asi que se lleva a purificar hasta dejar una
concentracion del orden de ppmv. (M. del R. Rodero et al, 2020).

Tras este proceso de desulfuracion del gas natural se procede a generar el gas
de sintesis al igual que en el proceso anterior, siendo el gas de sintesis una
mezcla principalmente de CO, H2 y CO2. Las reacciones que se llevan a cabo
en este proceso son las siguientes:

CH, +H,0 < CO +3H, Reaccién 2.10

1
CH, + EOZ < (C0+2H, Reaccion 2.11
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CH4_ + 202 A COZ + 2 Hzo Reaccién 2.12

La siguiente etapa es la sintesis del metanol. El proceso es igual que el usado
en el proceso del carbén con las Reacciones 2.9 y2.10.

El proceso esta resumido en la siguiente imagen:

n...l‘..lﬁtti.

L ]
L d B} 4
Post-combustion | > . n'cl?i-) " .
CCS : cmissions :
...Q.OOT..I...
Fuel R On-site Steam |
Production l
Steam, O
Steam
Fuel Desulphurization Reforming
syngas (CO/CO:/H»)
Compressor > Methanol (‘(T()I'ing fll]d - Methanol
Converter Distillation
Purge
Gas syngas recycle loop

Figura 4:Diagrama de bloques de una planta de metanol a partir del gas natural (Zhen & Wang,
2015)

Finalmente existe otro proceso que es la produccion del metanol por
hidrogenacion catalitica de CO2, que corresponde al proceso objeto de diseno
y evaluacion de este proyecto. Este es un proceso que se presenta para
revalorizar el CO2 capturado en la industria, (Pérez-Fortes et al., 2016). En este
proceso se llevan a cabo dos reacciones: una de ellas es la Reaccion 2.8,
conocida como Water- Gas shift y la otra es la Reaccion 2.10, en la que se forma
el metanol a partir de las materias primas.

Utilizar el didéxido de carbono como reactivo lleva asociado un mayor consumo
de energia en el proceso, debido a que es una molécula estable y tiene una
elevada energia de activacion, estos factores hacen que no reaccione
facilmente. Esta condicion también propone ventajas ya que su manejo es
sencillo ya que no es toxico, no es inflamable ni corrosivo. A demas de que es
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un subproducto de otras operaciones industriales, es abundante y barato y
muchas industrias ya tienen sistemas de captacion de CO2, por lo que la
implantacion no es muy costosa.

Un inconveniente es la necesidad de obtener una fuente de Ho. Actualmente la
principal via de obtencion es mediante el reformado con vapor de
hidrocarburos, principalmente de metano Reaccion 2.7 lo que puede causar la
duda de si el proceso es sostenible. Pero gracias a la creciente apuesta por las
energias renovables y produccion de hidrogeno verde a partir de la hidrolisis
del agua, con fuentes de electricidad renovables como la edlica o fotovoltaica
se podria volver un proceso totalmente sostenible y adaptado a las
necesidades actuales.

Otro método de produccion de Hx es a partir de biomasa. El proceso seria
similar al que se lleva a cabo en las plantas de metanol a partir de carbon.
Inicialmente la biomasa se somete a gasificacion y posteriormente, se lleva a
la fase de purificacion eliminando los contaminantes y el CO presentes para
dejar la pureza de H2 necesaria para el proceso. (Mondal. P et al,2011)

2.1.4. Aplicaciones del metanol

El metanol es uno de los alcoholes que mas se producen actualmente, en torno
a 98 millones de toneladas al ano (Tabibian & Sharifzadeh, 2023), seguido del
etanol que tiene una produccion de 76 millones de toneladas al ano (Li et al.,
2022).

La aplicacion mas interesante de estos alcoholes reside en su uso como
combustible en motores de combustion interna, por ejemplo, en mezclas de
gasolina-metanol ya que se pueden usar en los motores actuales sin
modificaciones. Esto se debe a que es un buen complemento de la gasolina
por el elevado octanaje del metanol, que hace que se pueda aumentar la
eficiencia de los motores de combustion interna y que sean mas respetuoso
con el medio ambiente que otros aditivos usados en la actualidad.

Otra de las aplicaciones del metanol mas utilizada es como materia prima,
para producir otros compuestos quimicos de interés entre los cuales se
encuentra el formaldehido o el acido acético.
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Figura 5: Diagrama de Sankey de la cadena de valor del metanol(Tabibian & Sharifzadeh, 2023)

2.2.Materias primas
Las materias primas que se van a usar en este caso son el didéxido de carbono
y el hidrégeno.

2.2.1. El Diéxido de carbono
El diéxido de carbono, CO2, es uno de los gases de efecto invernadero mas
liberado a la atmosfera por las industrias mediante la combustion de
hidrocarburos. Por ello en la actualidad se estan buscando formas de
capturarlo para luego almacenarlo bajo tierra o para la utilizacion como materia
prima como es el caso.

Los principales métodos de captura de CO. presente en los gases de
postcombustion, se basan en la absorcion con solventes quimicos altamente
selectivos con el CO2 como pueden ser las etanolaminas. Con este proceso se
alcanzan niveles de pureza elevados, en entorno el 99,9% y una recuperacion
del gas de entorno el 99,9% con respecto al efluente de postcombustion.
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Figura 6: Diagrama de proceso de absorcion quimica (Chapter 3: Capture of CO 2, n.d.)

Otro método de captura de CO2 en los gases de precombustion, como en el gas
de sintesis u otros efluentes ricos en este gas que debe ser eliminado antes de
su posterior uso, es mediante membranas selectivas. Mediante este proceso
no se obtiene unos valores de pureza ni de recuperacion tan elevados como en
el anterior, pero se consumen mas o menos un 10% menos de energia.(Goto
etal., 2013)

2.2.2. El Hidrégeno
Debido a la gran cantidad de energia que se demanda en la actualidad, la
mayoria procedente de los combustibles fosiles, y la preocupacion por el medio
ambiente se estan buscando fuentes de energia mas sostenibles y menos
contaminantes. Actualmente las investigaciones se centran entre otras
fuente de energia en el hidrégeno.

El hidrogeno se clasifica en funcion de su procedencia, y estas son las
siguientes:

El hidrégeno gris se produce por una reaccion quimica usando como materias
primas el carbon o el gas natural. Este proceso no es muy sostenible debido a
la gran cantidad de gases de efecto invernadero que se producen.

Debido a esta condicion del hidrégeno gris se propuso el concepto
del hidrégeno azul que es el mismo proceso que el anterior, pero realizando
una posterior captura y almacenamiento de los gases de efecto invernadero.

21



ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Finalmente, se propuso el hidrogeno verde como alternativa a las anteriores
debido a que consiste en producir hidrégeno a partir de energias totalmente
renovables y verdes, como la edlica o fotovoltaica. A continuacion, con esta
energia eléctrica se abastece unos electrolizadores que se ocupan de realizar
la electrolisis del agua separando el oxigeno del hidrogeno.(Guo et al., 2024)

k3
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v @ |
‘N “}‘ | ): . 'iﬁm ]E I
\E ' bz ‘E { T :'-'I'-‘r,m - j;l
J 4 ' Y il p— .
Burn fossil fuels to produce Burning natural gas and Renewable energy power

Carbon Capture and Storage  supply and water electrolysis

Figura 7: Tipos de hidrégeno segun su procedencia (Guo et al., 2024)
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3. DISENO DEL PROCESO

3.1.Diagrama de bloques
En primer lugar, se procede a realizar una idea preliminar del proceso de
produccion que se va a desarrollar durante el trabajo. El proyecto para realizar
un mejor diseno se divide en tres fases:

La primera seccion consiste en el acondicionamiento de las materias primas
para que estén en las condiciones de operacion adecuadas para el proceso. La
segunda seccion es la de reaccion en la que se analiza cuales son las mejores
condiciones y equipos para maximizar la transformacion de los reactivos en
productos. La tercera seccion se ocupa de la separacion de los distintos
compuestos, al igual que de la purificacion del producto final para que cumpla
los estandares de venta.

El diagrama de bloque esta en el ANEXO |: Diagramas del proceso.

3.2.Analisis preliminar del proceso

A continuacion, una vez delimitada las diferentes secciones que separan el
proceso se procede a desarrollar cada una de ellas seleccionando condiciones
de operacion o seleccionando los equipos que maximicen la eficiencia.

Para realizar el analisis de las secciones se va a usar como herramienta el
software comercial ASPEN PLUS V12. Es un programa que simula procesos
quimicos y realiza el diseno de equipos.

3.2.1. Modelo termodindamico en ASPEN PLUS
El programa de APSPEN PLUS requiere de un modelo termodinamico para
calcular las propiedades termodinamicas de las distintas corrientes de
proceso. La eleccion del modelo adecuado depende de los compuestos
presentes en el proceso al igual que de la presion u otros parametros
necesarios. Para ello se va a utilizar el diagrama de eleccion de modelo que
proporciona el programa.

En primer lugar, hay que ver si los compuestos que estan en la simulacion son
polares o0 no polares. Esto se realiza comprobando el momento dipolar, que es
la intensidad con las que dos o mas atomos se atraen en funcion de la
electronegatividad de cada atomo'y la distribucién de las cargas en los enlaces.
En las siguientes imagenes se puede ver el momento dipolar de algunos
compuestos de la simulacion:
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0- uH20

Figura 8: Momento dipolar del agua (Momento Dipolar: Cémo Se Calcula y Ejemplos, n.d.)

. pno-C no-C

O C O

0- o+ 0-
nCoO2=0

Figura 9: Momento dipolar del dioxido de carbono(Momento Dipolar: Cémo Se Calcula y Ejemplos,
n.d.)
En el caso del diéxido de carbono y del hidrégeno son moléculas apolares, sin
embargo, el agua, el monéxido de carbono y el metanol son moléculas polares.
Por ello se escoge el camino de polares.

Una vez tomado este camino se comprueba si los compuestos se disocian
formando mezclas idnicas, como por ejemplo la sal comUn. En este caso no hay
ningln compuesto que este formado por enlaces idnicos por lo que no forman
electrolitos.
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Figura 10: Primer diagrama de eleccion del modelo termodindmico

A continuacion, se comprueba a qué presion se va a operar ya que si se opera
a una presion alta el comportamiento de la fase gas puede alejarse del
comportamiento de gas ideal. Analizando la presion de operacion de otros
procesos parecidos se llega a la conclusion que se va a operar a mas de 10
bar.(Pérez-Fortes et al., 2016)

Finalmente, se tiene que comprobar si existen parametros de interaccion entre
los distintos compuestos. Estos parametros de interaccion los proporcionan las
librerias del programa si los compuestos usados son comunes como en este
caso. Como se puede ver en la imagen, si que existen parametros de
interaccion.

omponenti V) Componentj W Source W Temp. Units ¥ Al W Al W B W Bl W
o2 WATER APV120 ENRTL-... C 10,064 10,064 -3268,14 -3268,14
MEOH WATER APV120 VLE-RK C -2,626 48241 828387 -1329,54

Figura 11: Pardmetros de interaccion entre metanol y didxido de carbono
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Figura 12: Segundo diagrama de eleccion del modelo termodindmico

Ahora se procede a elegir el modelo entre los recomendados por ASPEN, que
son los que se ven en la imagen anterior. En este caso se elige el modelo de
RedlicheKwongeSoave con reglas de HuroneVidal modificadas (RKSMHV2) ya
que es el mas usado en la bibliografia (Van-Dal & Bouallou, 2013a).

3.2.2. Acondicionamiento de materias primas

La seccion de acondicionamiento de las materias primas consiste en adaptar
la presion y temperatura de las materias primas para que sean las requeridas
a la entrada del reactor que se disena en el apartado 3.2.3 Seccion de
Reaccion.

El H> verde, de acuerdo con el objetivo del proceso, se obtendra de la
electrolisis del agua con electricidad generada por fuentes renovables como la
energia edlica, solar o hidroeléctrica.

Las condiciones a las que distribuye son las siguientes:

Tabla 3: Condiciones de entrada de hidrogeno al proceso (Van-Dal & Bouallou, 2013a)

Pureza (% masa) 100
P (barg) 30
T(2C) 25

El CO2 en este caso puede provenir de empresas que se dedican a la captura
en industrias o de una unidad que se implante en la misma unidad del proceso,
ya que para crear los servicios generales se producira CO2, aunque esta opcion
tendria que ser contemplada en fases posteriores del proyecto porque puede
que no se produzca suficiente CO2. La pureza del CO» varia en funcion del
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proceso de captura, pero suponiendo que se ha capturado con etanolaminas
que logran una pureza del 99,9% (Goto et al., 2013).

Las condiciones de distribucion son las siguientes:

Tabla 4: Condiciones de entrada del didxido de carbono al proceso(Van-Dal & Bouallou, 2013a)

Pureza (% masa) 99,9
P (barg) 1
T(2C) 25

Con el fin de simplificar la simulacion se usara una pureza de 100% w/w de
CO2. Esto se puede suponer debido a que el CO2 capturado con etanolaminas
proviene de gases de postcombustion, y esto hace que las posibles trazas de
otros compuestos no sean perjudiciales para este proceso de produccion.

Para poder acondicionar las presiones de ambas corrientes de alimentacion
seva a recurrir a una o varias etapas de compresion. En las etapas de
compresion, se utilizaran compresores con el fin de elevar la presion de las
corrientes e intercambiadores de calor para enfriar las corrientes entre cada
etapa ya que los gases se al ser comprimidos se calientan. Un exceso de
temperatura podria encarecer la seccion debido a que comprimir un fluido
caliente requiere de mas energia que uno frio.

También se recurre a el enfriamiento intermedio entre compresores debido a
gue los materiales necesarios para aguantar temperaturas altas son mas
caros. Ademas, los compresores tienen una temperatura maxima de
operacion que si se supera se comprometeria la fiabilidad del equipo. En el
caso de los compresores centrifugos el maximo es de 175°C (ENGINEERING
DATA BOOK, 2004).

Esta seccion es una de las mas costosas ya que comprimir un gas es poco
eficiente por una propiedad de los gases, por lo que parte de la energia
aportada se transforma en calor en vez de en presion. Por todo esto se van a
barajar distintas disposiciones de compresores € intercambiadores de calor.

Con el fin de reducir el gasto de mantenimiento y reparaciéon de los
compresores e intercambiadores de calor se acostumbra usar el mismo
compresor en cada etapa. Partiendo de la premisa de que todos los
compresores sean iguales se calcula una relacion de compresion igual para
todos.

Esta relacion de compresion depende de la presion de la entrada al
conjunto de compresion, a la presion de salida y al nUmero de compresores
totales. Esto se realiza con la siguiente ecuacion:
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1
R. = (& )n Ecuacién 1
c
Py

Siendo R¢ la relacion de compresion global, Po la presion a la entrada en bara,
Pn la presion de salida del compresor n en bara y n el nUmero de compresores
utilizados.

Para realizar el estudio de las distintas opciones se va a usar una base
de calculo usando los flujos de entrada de un articulo (Pérez-Fortes et al.,
2016), estos no son los valores reales, pero dara una vision general de cual es
la mejor disposicion. Para ello se va a usar el programa ASPEN PLUS V12.

Se comienza con la corriente de CO2 que entra a una presion de 2 bara y se
requiere que a la salida llegue a 81 bara por lo que se realizan las siguientes
opciones:

» Cuatro compresores con enfriamiento intermedio

& CO2INLET

B111

Figura 13: Disposicion de cuatro compresores con enfriamiento intermedio

Utilizando la Ecuacién 1, se calcula una relacion de compresion de 2,5 para
cada compresor. Para reducir el coste de los equipos y de operacion, cada
flujo de salida de cada compresor, se reduce la temperatura de salida
de 150°C (inferior a la temperatura maxima de operacion) hasta los
50°C siendo ésta una temperatura de refrigeracion adecuada. Para
reducir la temperatura se utiliza como refrigerante el agua. Alcanzar una
temperatura inferior a los 50°C nos obligaria a utilizar otro refrigerante
mas caro.
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» Tres compresores con enfriamiento intermedio

o> CO2INLET

Figura 14:Disposicion de tres compresores con enfriamiento intermedio

Utilizando la Ecuacion 1 se calcula una relacion de compresion de 3,43 para
cada compresor. En este caso se vuelve a configurar la refrigeracion intermedia
de cada etapa a 50°C igual que en el anterior caso, pero debido a que la
relacion de compresion es mayor también la temperatura de salida de los
compresores es mayor, en este caso es de 180°C que supera la temperatura
maxima de operacion.

Para bajar las temperaturas de operacion de esta opcion se requiere enfriar la
salida de los compresores hasta una temperatura de 35°C que todavia es una
opcién econdmica. Una vez modificado las condiciones de enfriamiento
intermedio la temperatura de salida de los compresores ahora llegara a 160°C
gue esta en rango de temperatura de operacion.

» Dos compresores con enfriamiento intermedio
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Figura 15:Disposicion de dos compresores con enfriamiento previo e intermedio

Utilizando la Ecuacion 1 se calcula una relacion de compresion de 6,36 para
cada compresor. El enfriamiento de cada etapa se configura a 35°C para que
la temperatura de salida de cada compresor no se eleve demasiado, pero al
igual que en el caso anterior con esta configuracion las salidas de los
compresores llegan hasta una temperatura de 215°C que es mayor que la
temperatura maxima de operacion.

Con esta configuracion por mucho que se enfrie las corrientes intermedias
sigue superando la temperatura maxima. Aunque esta opcion se descarte ya
gue no se puede operar a estas temperaturas para continuar con el analisis se
pone un enfriamiento previo e intermedio de 10°C que en una opcion muy cara.

Para continuar, se analiza la corriente de H2 que entra a una presion de 30 barg
y se requiere una presion de salida de 80 barg igual que antes.

Ahora solo se va a dar una opcioén ya que el incremento de presion es mucho
menos que en el caso anterior.

» Dos compresores con enfriamiento intermedio
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Figura 16:Disposicion de dos compresores con enfriamiento intermedio

Utilizando la Ecuacion 1 se calcula una relacion de compresion de 1,61 para
cada compresor. En este caso el enfriamiento se configura a 50°C para que la
temperatura de salida de cada compresor no se eleve demasiado siendo en
este caso 116°C.

No se van a dar mas opciones ya que esta tiene una relacion de compresion y
la temperatura de salida es 6ptima y si se realiza en una Unica etapa de
compresion la temperatura se elevaria demasiado y se puede comprometer la
seguridad por que el H2 es muy inflamable.

Como tabla de resumen de las condiciones de operacion de las siguientes
disposiciones, se presenta la siguiente:

Tabla 5: Resumen de opciones de compresion

Opciones R Tenfriamiento Tsalida
(eC) (C)

2 Etapas de CO2 6,36 10 215
3 Etapas de CO2 3,43 35 160
4 Etapas de CO2 2,50 50 150
2 Etapas de H2 1,61 50 116

Finalmente, se procede a elegir la opcion mas adecuada haciendo un balance
econémico de las distintas opciones. Para esto se pone 20 anos de
amortizacion que es lo comun en este tipo de procesos. Para realizar el
calculo econdmico se usa la siguiente ecuacion:

TOTAL = CAPEX + OPEX - ANOS Ecuacién 2
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Siendo “TOTAL” la inversion total en MME€, “CAPEX” es el coste de capital en
MME, “OPEX” son los gastos de operaciéon en MM€/afo y “ANOS” nimero de
anos de amortizacion.

Los precios de los servicios generales y de los equipos se obtienen de las
librerias de precios de ASPEN PLUS V12. Con todo esto se obtiene la siguiente
tabla:

Tabla 6: Resumen econdmico de cada disposicion

Oociones CAPEX OPEX OPEX Total
|
P (MM€) (MM€/afios) (MM€) (MM€)
2 Etapas de H2
apas de 16,20 9,30 196,00 212,20
2 Etapas de CO2
2 Etapas de H2
17,21 9,60 192,00 209,21
3 Etapas de CO2
2 Etapas de H2
18,80 9,30 186,00 204,80

4 Etapas de CO2

En conclusién, la mejor opcién es la de 4 compresores para la linea de CO y 2
compresores para el Hz ya que al final de la vida Gtil del proyecto es la mas
barata que la opcion de los tres compresores de CO2 y que la opcion de los dos
compresores, aunque esta no era factible desde un principio por el exceso de
temperatura a la salida del compresor.

La disposicion elegida es la mejor porque, aunque el coste de capital es mayor,
porque se necesitan mas compresores e intercambiadores de calor que en el
resto de opciones, los equipos son mas pequenos por lo que la diferencia en
los costes de capital es practicamente inapreciable.

Sin embargo, la mayor diferencia viene de los gastos de operacion porque
cuantas menos etapas de compresion mas habia que bajar la temperatura en
los enfriamientos intermedios para cumplir con la temperatura maxima de
operaciobn mecanica de los compresores. Incluso en la opcidon de dos
compresores de CO2 hay que realizar un enfriamiento previo y aun asi no
cumplia con la temperatura de salida del primer compresor.

Para finalizar esta seccion ya una vez se ha comprimido las dos corrientes
hasta los 80 barg se mezclan ambas corrientes y con un intercambiador de
calor se adecua la temperatura la siguiente seccion.

3.2.3. Seccion de Reaccidn

En la seccion de reaccion se analizara cuales son las mejores condiciones de
operacion y equipos para que la salida del reactor sea lo mas productiva
posible.
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Eleccion de catalizador

Se comienza esta seccion con la eleccion de un catalizador adecuado para las
reacciones que se van a llevar a cabo. El catalizador industrialmente mas usado
para el proceso de obtencion de metanol a partir del gas de sintesis es a base
de Cu/Zn0/Al203 (Zhou & Gao, 2022).

También se ha usado para el proceso de obtencion del metanol a partir de CO»
e H2 en unas condiciones levemente moderada de presion (entre 50 y 100 bar)
y temperatura (entre 200 y 300°C), dando buenos resultado de selectividad del
metanol y conversion del CO2. Se han realizado estudios de otros catalizadores
con la misma base de cobre, 6xido de zinc, pero cambiando el 6xido de aluminio
por 6xidos de circonio dando resultados muy parecidos. (Kobl et al., 2016).

Las reacciones de este proceso estan controladas por las cinéticas que
proporcionan estos catalizadores.

Cinéticas de reaccion
Las reacciones que intervienen en este proceso son las siguientes:

C0, + 3H, & CH3;0H + H,0 Reaccidn 3.1

C0,+H, & CO+H,0 Reaccidn 3.2

La Reaccion 3.1 es la reaccion de hidrogenacion del CO2 que es la principal del
proceso donde se forma el producto deseado que es el MeOH. La Reaccion 3.2
es conocida como “Reverse Water Gas Shift” o “RWGS”. Es una reaccion
competitiva ya que a partir de las materias primas se obtiene CO, que es un
producto no deseado.

El modelo cinético que se va a usar es el de (Vanden Bussche & Froment, 1996)
el cual se modeld para el catalizador de Cu/ZnQO/Al>03, pero con el reajuste de
los parametros de (Mignard & Pritchard, 2006)(Van-Dal & Bouallou, 2013b).

Las expresiones de las cinéticas son las siguientes:

1 1 PMeOHPHzo
-l
kg1 Pco, PH2

p
[1 +ky ( HHZO) + ke [P, + k4PH20]
2

Ecuacién 3

T™MeoH = klpco2 Py, 3

P
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PcoPy,o
[1 ~ ez (PCOZPH2>]

Ph.o
1+ k, (PHZ ) + k3 /Py, + k4PH20]
2

Ecuacién 4

TrRwGs = KsPeo, [

Donde rm es la cinética de la reaccion en mol/keat S, Pn son las presiones
parciales de los compuestos n en bar y ki son las diversas constantes cinéticas
y estan en mol/kgcars-bar?.

Las constantes se obtienen de las siguientes expresiones (Graaf et al., 1988):

B. .7

ki =A;exp (ﬁ) Ecuacion 5
3066 5

logi0(kg1) = (T) — 10,592 Ecuacion 6
2073 N

logo(kgy) = — (T) + 2,029 Ecuacién 7

Donde A; es la constante de Arrhenius de cada constante, B; son las constantes
de las cinéticas en J/mol y T es la temperatura de reaccion en K.

Tabla 7: Valores de constantes de cinética de reaccion(Van-Dal & Bouallou, 2013b)

ki A 1.07
B, 40,000

ko A 3453.38
B, -

ks As 0.499
Bs 17,197

k4 As 6.62-10
Bs 124,119

ks As 1.22-10"
Bs ~98,084

Para luego modelarlo en ASPEN PLUS V12 hay que hacer una modificacion en
las ecuaciones y en las constantes ya que ASPEN solo admite algunos tipos de
modelos de cinéticos. Las expresiones se adaptan para el modelo LHHW de
ASPEN PLUS V12. Las ecuaciones cinéticas una vez reorganizadas quedan de
la siguiente forma (Van-Dal & Bouallou, 2013a):

k1Peo, Py, — k6PH20PMe0HPI-722

T™MeoH = Ecuacién 8

3
|1+ kePuyoPir + k3P + kaPayo|
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- 0,5
[1 4 koPy,0Prs + k3P + kyPyo]

TRWGS =

B;
In (k) = 4; + =

Ahora la tabla de constantes es la siguiente:
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Ecuacién 9

Ecuaciéon 10

Tabla 8: Valores reajustados de constantes de cinética de reaccion (Van-Dal & Bouallou, 2013b)

ky A
B,
kz A.‘
B,
k; A]
B
k4 Ay
Ba
ks As
Bs
ke As
Bg
’\7 A?
B;

29.87
4811.2
8.147
0
6.452
2068.4
3495
14,928.9
4.804
11,797.5
17.55
22498
0.1310
70235

1) CO2 +3H2 --> MEOH(MIXED) + WATER(MIXED)

Reacting phase Vapor ~ Ratebasis Cat(wt)

LHHW kinetic expression

[Kinetic factor][Driving force expression]
r=

[Adsorption expression]

Kinetic factor
If To is specified Kinetic factor =k(T/To) N e -(E/R)[1/T-1/To]
If To is not specified  Kinetic factor =kT N e ~E/RT

Driving Force
k 1

" 0
E 0 cal/mol g
To C v

Figura 17: Modelo de LHHW de ASPEN PLUS V12

Finalmente, se comprueba la validez del modelo de ASPEN PLUS V12
simulando el reactor en las mismas condiciones de operacion de varios
articulos bibliograficos. El resultado de esta comprobacion es la verificacion del

modelo usado.
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Analisis de condiciones de operacion y equipos de reaccion

El principal objetivo de este analisis es maximizar la selectividad hacia el
metanol a partir de la eleccion de un reactor y unas condiciones de operacion
optimas en las que se llega a un equilibrio entre la selectividad y un diseno
eficiente del reactor.

Para maximizar la selectividad, se tiene en cuenta las cinéticas de las
reacciones (Ecuacion 3y 4), que en este caso son dos reacciones paralelas, en
las que el producto deseado es el metanol.

La selectividad, S, se define como el producto deseado entre el producto no
deseado obtenido después de la reaccion. Para calcular la selectividad se usa
esta expresion:

_ TMeon

S Ecuacién 11

TRWGS

En primer lugar, se va a elegir un patron de flujo adecuado para alcanzar el
objetivo que es maximizar la selectividad teniendo en cuenta las cinéticas.
Debido a la complejidad de las cinéticas se realiza un analisis numérico en
Excel donde como producto de la division de ambas cinéticas se comprueba
gue la concentracion de H> juega una especial importancia en la selectividad
por lo que es importante mantener en el reactor una elevada concentracion del
mismo.

La concentracion del CO2 no juega un papel tan determinante en la selectividad
como el Ha, como se puede comprobar en el analisis numérico. Aunque no
modifique la selectividad se debe mantener alta la concentracion de CO2 ya
que acelera las cinéticas y esto hace que el tiempo de residencia en el reactor
disminuya por lo que el volumen del reactor también disminuye. Con la finalidad
de mantener la concentracion de los reactivos elevadas no es necesario el uso
de inertes que hacen disminuir dichas concentraciones.

En la siguiente imagen se representan la evolucion de la concentracion segun
avanza el tiempo de residencia dentro del reactor. El patron de flujo
representado en la primera figura corresponde con el Flujo de Piston (Plug Flow)
en el que se ve que la concentracion de la alimentacion (F) disminuye
gradualmente segun avanza en el reactor, sin embargo, en la segunda imagen
que corresponde con el modelo de Mezcla perfecta (CSTR), la concentracion de
productos (P) y alimentacion, segin entran en el reactor ya llegan a la
concentracion final.
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Figura 18: Esquema de concentracion de distintos patrones de flujo

Con relacion a lo expuesto anteriormente el patron de flujo mas adecuado es
el Flujo de Piston debido a que mantiene las concentraciones de los reactivos
mas altas durante el reactor comparado con el patron de Mezcla perfecta.

Otro factor a la entrada del reactor es la ratio con el que van a entrar los
reactivos. A propésito de la importancia de la concentracion de cada una de las
materias primas y a la estequiometria de la Reaccion 3.1, se entiende que el
flujo de H2 debe ser mayor que el flujo de CO»-.

Realizando un analisis numérico en el que se estudia la variacion de la
selectividad en funcion de la ratio a la entrada del reactor se obtiene la
siguiente figura:

Selectividad ratio

12,55 7,882
12,548 .
12,546
7,878
S 12,544 T
g v
S 12,542 7876 0
© [4+]
~ 12,54 7874 ~ @ 240°C
= z —
T 12538 | o o @250
7872 ©
12,536 | @
12534 | & 787
®
12,532 7,868
0 10 20 30 40 50 60
H2/C02

Figura 19: Andlisis numérico de la selectividad en funcidn de la ratio a distintas temperaturas

Por lo que se llega a la conclusion de que se trabajara con una relacion
estequiométrica en la que se introducira 3 moles de Hx por cada 1 mol de CO>
ya que la selectividad no varia demasiado con las distintas ratios. Esta decision
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se toma porque el estequiométrico es la ratio minima y también porque
trabajar con exceso de Hz es poco econdémico debido a el actual precio del Hz
y ho aporta nada.

El Gltimo factor a tener en cuenta es la conversion de reactivos a productos que
se va a tener en el reactor. Con todo lo que se ha analizado se llega a la
conclusion de que en el reactor debe de haber una conversion baja, porque asi
no reacciona mucho CO2 ni Hz y asi se consigue que la concentracion de las
materias primas se mantenga alta en el reactor favoreciendo asi la
selectividad. Esta decisibn hace que la corriente de salida del reactor
contenga materias primas que no han reaccionado, y con el fin de
aprovecharlas se recircularan a la entrada del reactor.

Por ello se llega a un balance entre la conversion en el reactor y la recirculacion
ya que a una conversion demasiado baja el flujo de reciclo aumentara mucho
haciendo que el volumen del equipo aumente también excesivamente.

También, con motivo de maximizar la selectividad y que no aumente en exceso
el flujo de recirculacion se recirculara solo los reactivos y el CO presentes a la
salida del reactor consiguiendo que la segunda reaccion de equilibrio se incline
hacia la formacion de reactivos ya que introducimos productos de esta reaccion
en la alimentacion.

Con esto se consigue aumentar la conversion general del proceso reutilizando
los reactivos y un subproducto para mejorar la selectividad y la eficiencia del
proceso.

Una vez elegido el patron de flujo se procede a la eleccion de las condiciones
de operacion entre las que se encuentra la presion y temperatura.

La presion en este caso es una condicion importante a tomar en cuenta debido
a que las reacciones se van a llevar a cabo en fase gas por lo que las presiones
parciales de cada compuesto dependen de la presion de operacion como se
puede comprobar en la ecuacion de Dalton:

P,=Pr-y, Ecuacion 12
Siendo P, la presion parcial del compuesto a, Pr la presion de operacion e y; la
composicion de a en una corriente.

Aunque no sea determinante para la selectividad, es importante operar a una
presion alta para poder aumentar asi las presiones parciales y favorecer las
cinéticas. Pero las presiones deben llegar a un compromiso entre la cinética, el
espesor y material necesario para el diseno del equipo, porque cuanta mas
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presion, mayor debera de ser el espesor de las paredes del reactor al igual que
se demandara un material capaz de resistir las presiones de operacion.

Se trabajara con una presion de 80 barg que mantiene un buen compromiso
entre la velocidad de reaccion y el coste de construccion del equipo. Dicho valor
se obtiene de la bibliografia, dando opcion para optimizar esta condicion de
operacion en una posible revision del proyecto.

La otra condicion de operacion es la temperatura, también es otro factor
importante ya que interviene en la velocidad de reaccion directamente en el
calculo de las constantes cinéticas de ambas reacciones.

En el caso de la reaccion del MeOH (Reaccion 3.1) es exotérmica, ya que su
entalpia de reaccion es negativa (AHMeOH= -87 kJ/mol), esto hace que al
reaccionar libera energia, sin embargo, la segunda reaccion (Reaccion 3.2) es
endotérmica ya que su entalpia de reaccion es positiva (AHRWGS= 41 kJ/mol),
y esto hace que necesite energia para poder reaccionar.

Para ver la temperatura de operacion que favorece la selectividad se analiza
cada reaccion por separado:

La reaccion de MeOH es una reaccion de equilibrio y exotérmica y esto hace
qgue si se aporta demasiada energia el equilibrio se incline a la formacion de
reactivos en vez de la formacion de productos. La segunda reaccion también
es de equilibrio, pero endotérmica por lo que cuanta menos energia se aporte
menos reaccionara y menos subproducto se formara, aumentando asi la
selectividad.

Este analisis de las reacciones indica que para alcanzar el objetivo de
maximizar la selectividad se debe operar a temperaturas bajas ya que favorece
a ambas reacciones.

Como antes con la presion también hay que llegar a un compromiso entre la
selectividad y el tiempo de residencia en el reactor, porque cuanta mas
temperatura mayor sera la velocidad de reaccion haciendo que el tiempo de
residencia del reactor sea menor por lo que el volumen del reactor sera menor
y disminuira el precio del equipo, pero esto haria que la selectividad
disminuyera mucho haciendo asi la reaccion menos eficiente.

Para ver la sensibilidad de la selectividad frente a la temperatura se realiza
igual que antes un analisis numérico con las condiciones de operacion
anteriormente determinadas obteniendo esta figura:
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Figura 20: Andlisis numérico de la selectividad en funcion de la temperatura a distintas presiones

Como se puede ver en la figura la selectividad es muy sensible a los cambios
en la temperatura y que segin aumenta la temperatura la selectividad
disminuye. Para salvaguardar una alta selectividad, dado que la reaccion
principal es exotérmica y provocara un aumento de temperatura, se va a
mantener la misma temperatura en todo el reactor haciendo que la operacion
sea isoterma mediante el uso de un sistema de refrigeracion.

Por todo lo anteriormente expuesto, la temperatura de operacion
sera constante de 240°C ya que es la minima necesaria para mantener la
fase gas dentro del reactor, también para no comprometer demasiado la
velocidad de reaccion y obtener un diseno del equipo eficiente.

A continuacion, se inserta una tabla resumen de cdmo actia cada condicion
de operacion en la selectividad, cinética y diseno de equipo, y las condiciones
de operacion elegidas finalmente:

Tabla 9 : Resumen condiciones de operacion de la reaccion

Condiciones de operciéon Selectividad Cinetica Coste del Equipo Eleccion final
Concentracién
Patron de flujo Alta T T T PF
Concentracién
) N2 N2 N
Baja
Ratio - - - 3:1
Presion AIt.a ) T T 80 barg
Baja - N2 N
Temperatura Alt.a v T T 240°C
Baja T N N

40



ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Finalmente, se procede a la eleccion del equipo que reuna todas estas
condiciones expuestas en el analisis de las condiciones de operacion.

Las reacciones son en fase gas con el uso de catalizador, para esta condicion
y el patron de flujo elegido (Plug Flow) hay varias opciones que consiste en un
reactor multi tubular isotérmico, para mantener la temperatura de reaccion
constante usando un refrigerante, o la otra opcidon que corresponde con el
patron de flujo es una serie de reactores continuos encamisados para refrigerar
el mismo y una cesta giratoria para que mezcle el contenido y que contenga el
catalizador.

Pero teniendo en cuenta la presion y temperatura a las que se van a operar es
mejor opcion la del reactor catalitico multi tubular. Esto es asi porque a una
elevada presion, como es 80 barg, es mas econdmico hacer los tubos con mas
espesor que realizar una serie de tanques que aguanten dichas presiones.
También es mejor opcion ya que a la hora de refrigerar los gases de
reaccion en un reactor multi tubular el area de intercambio de calor
necesario para retirar el calor es mas compacta que en una serie de reactores
donde para cada reactor tiene que tener un encamisado distinto con una
red de refrigeracion distinta.

Ademas un factor importante es la transferencia de materia de los reactivos a
los centros activos del catalizador y para que este paso sea eficiente y no se
convierta en limitante se necesita una gran turbulencia que es mas facil y
econdémico de obtener en el reactor multi tubular debido a que en el reactor
continuo de cesta hay que agitar el contenido y esto se realiza con motores
eléctricos.

El diseno mecanico del reactor se detallara en el apartado 3.4. Diseno de
equipos.

Una vez ya se ha disenado y simulado la reaccion en este reactor se obtiene un
perfil de concentraciones dentro del reactor como el siguiente:
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Figura 21: Composicion dentro del reactor

En la tabla 10 se muestra la entrada y salida del reactor una vez recirculado
las materias primas y CO que se separan en una fase inicial obteniendo una
conversion en el reactor del 30%:

Tabla 10: Resumen de flujos de entrada y salida de la seccion de reaccion

Entrada Salida Entrada Salida

(Kmol/h) (Kmol/h) (Kg/h) (Kg/h)

Cco, 250,6 183,1 11029 8058
H, 751,8 549,5 1515 1107
MeOH 1,47 69 47,18 2206
Cco 15,23 15,35 426 430
H,O 0,26 67,77 4,7 1120

3.2.4. Seccidén de Separacion

En la seccion de separacion se analizara cuales son los equipos y sus
condiciones de operacidon mas 6ptimas para alcanzar una alta recuperacion de
los productos y la pureza necesaria para la posterior venta de los mismos, que
es de 99,98% en masa(Ott et al., 2012).

Para ello se van a seguir las reglas del pulgar que consisten en unas normas
para aumentar la eficiencia en la separacion. Estas son las siguientes:

» Hacer la separacion mas dificil al final.

» Favorecer la secuencia directa de separacion

» Las fracciones mas grandes separarlas al principio
» Favorecer las secuencias equimolares

Se propone la siguiente ruta de separacion que cumple mas reglas del pulgar:
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Figura 22: Propuesta de ruta de separacion de los componentes después de la reaccion

Separando en primer lugar los compuestos mas ligeros e incondensables, que
hacen que la temperatura de condensacion de las torres disminuya mucho
haciendo mayor el coste de operacion, en este caso son: CO2, H2 y CO. Ademas
son los que mayor fraccion ocupan en la corriente de salida del reactor, por
lo que ya se cumplen dos normas. A continuacion, no seguimos separando
la fraccion mas ligera porque no es necesario en este proceso, Yya
que se recirculan los tres aumentando asi la eficiencia del proceso.

Como solo quedan dos compuestos que, en este caso salen
equimolarmente del  reactor (tienen los mismos  coeficientes
estequiométricos,) y ademas son los mas dificiles de separar, aunque no se
formen azedbtropos, cumplimos otra de las reglas del pulgar saliendo el MeOH
por la parte superior ya que su temperatura de ebullicion es menor que la del
agua.

Ahora se valorara cuales son los equipos mas adecuados para realizar esta
separacion:

En primer lugar, como se ve en la ruta de separacion se procede a
separar la fraccion mas ligera a la vez de mas voluminosa de la corriente
de salida del reactor, eso se realiza condensando la corriente de salida que
esta en fase gas.

Una vez ya condensados parte de los gases se forman dos fases, una gaseosa
y otra liquida, y para separar estas fases se usa un equipo llamado “Flash” que
consiste en un deposito que separa este tipo de corrientes bifasicas en dos
corrientes distintas con una sola fase. En la corriente de gases se iran los
compuestos mas volatiles y en los liquidos los compuestos méas pesados.
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Como los procesos no son ideales las composiciones de las salidas no son
perfectas, por lo que algunos ligeros se van en la corriente de liquidos y
viceversa. Para llegar a un compromiso entre la temperatura de condensacion
de la salida y la cantidad de producto en moles que se va por la corriente de
gases se realiza un analisis de sensibilidad en ASPEN PLUS V12.

Figura 23: Modelo usado en ASPEN PLUS para el andlisis de sensibilidad

Una vez configurado la corriente que llega del reactor (10) con la temperatura,
presion y composicion, se realiza el analisis de sensibilidad obteniendo
las graficas siguientes:

Sensitivity Results Curve
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Figura 24: Variacion de la composicion de salida de la corriente liquidas y de las necesidades
energéticas del condensador

En la figura 24 se puede ver un maximo en la composicion de MeOH en la salida de
abajo del flash (13). También se puede observar que las necesidades
energéticas para condensar la salida del reactor aumentan, en valor
absoluto, cuanto menor sea la temperatura de condensacion. Esto indica
que el proceso sera mas caro.
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A veces una pureza del producto alta puede ser debido a que se esta
sacrificando la recuperacion, y por eso se realiza otro analisis igual, pero en vez
de la composicion ahora se comprueba los flujos masicos de salida del flash.

Sensitivity Results Curve
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Figura 25: Variacion de los flujos de salida del flash en funcion de la temperatura de
condensacion

En la figura 25 se comprueba que donde antes habia una maximo en la
pureza a 50°C mas o menos ahora a esa temperatura se ve que por la
corriente de gases (12) se escapan unos 200 kg/h de MeOH que es el
producto. En esta fase de la separacion no interesa tanto la pureza sino la
mayor recuperacion de producto en el liquido, ya que se va a someter a otro
proceso de separacion.

Finalmente, tras este primer analisis, se puede concluir que es mas 6ptimo
condensar a una temperatura de 25°C. Dicha conclusion puede justificarse
en primer lugar, porque a esta temperatura se pierde poco producto que
con posterioridad se recirculara de nuevo en el reactor, en segundo lugar, es
una temperatura comoda para condensar por los servicios generales vy
por Gltimo, las necesidades entre una temperatura un poco mas elevada
y menos no tienen mucha diferencia.

A continuacion, hay varias posibles opciones para continuar el proceso de
separacion y purificacion del MeOH ya que a la salida liquida del primer flash
hay todavia una gran cantidad de CO> y CO que hay que quitar.

Las opciones son las siguientes, la primera consiste en usar otro flash, pero
disminuyendo la presion para que la corriente se vuelva a dividir en dos fases
y asi eliminar la mayoria de los compuestos volatiles que queden en el liquido
y después poner una torre de destilacion con un condensador parcial para
eliminar practicamente del todo los volatiles y la otra opcion es bajar la presion,
igual que en la primera opcion, y poner luego una torre de destilacion
con condensador parcial para ahorrar el segundo flash.
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Las diferencias entre las dos opciones son las siguientes, en la primera
opcion hay mas gasto porque el nimero de equipos sera mayor. En cambio la
torre de la primera opcion sera mas barata que la de la segunda, ya que al
haber menos transito de flujos, eliminados previamente en el segundo flash,
las dimensiones de la torre seran mucho menores, ahorrando en material
y en servicios generales debido a que la cantidad a condensar y evaporar
seran menores.

Para ver cual es la mejor opcion se realiza un estudio econdémico y de coste de
oportunidad de producto perdido en cada etapa de separacion. Para hacer
este andlisis se usa el programa de simulacion ASPEN PLUS V12 del
que se obtiene el balance de materia y las dimensiones y precios de cada
equipo y servicio general necesario para cada opcion:

O Temperature (C)
<:> Pressure (bar)

Figura 26: Diagrama de la primera opcion dos flash y torre de destilacion

En esta opcion se disminuye la presion hasta la de ambiente, con la finalidad
de que las fracciones mas ligeras que restan en la corriente liquida de salida
del primer flash se escinda en dos fases, y con el fin de que la torre de
destilacion siguiente opere a presion ambiente y reducir costes. En esta etapa
se pierde una parte de MeOH ya que no es un proceso ideal.

A continuacion, la torre se ha disenado para obtener una recuperacion de
producto lo mayor posible a una pureza del 99,85%, para ello se ha usado
un método “shortcut” validado con un modelo de simulacién riguroso.
Se detallara en el apartado de 3.4 Diseno de equipos.

Uno de los problemas que se ha encontrado es la temperatura de
condensacion a dicha presion de operacion, ya que todavia quedaban trazas
de CO2, por lo que se ha optado en usar un condensador parcial a una
temperatura elevada para no aumentar el coste en servicios generales ya que
a 30°C se podra usar agua de refrigeracion.
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Tabla 11: Andlisis de la pérdida de producto en cada etapa de la primera opcion

Perdidas de metanol Flujo % €/kg deMeOH

por etapa Kg/h

1Flash 47,19 2,13 0,0128

2 Flash 19,51 0,88 0,0053

Torre destilacion 16,43 0,74 0,0044

Producto Final 2127,75 96,24 0,5750

Salida del Reactor 2210,91 100,00 0,5975

Perdidas 0,0225

En la Tabla 11 se muestra que se recupera un 96,24% del producto que
sale del reactor al igual que el coste por cada kilogramo del producto final,
siendo el precio del MeOH 0,575 €/kg (Methanol Prices, Monitor, News, Market
Analysis & Demand, n.d.). Por lo que podemos concluir que en esta opcion hay
pérdidas de 0,0225 €/kg de MeOH producido.

O Temperature (C)
<:> Pressure (bar)

Figura 27: Diagrama de la segunda opcion un flash y torre de destilacion

En la figura 27 se comienza igual que en la anterior con una valvula que
disminuye la presion hasta la de ambiente pero a diferencia de la anterior se
introduce directamente en una torre de destilacion. El calculo de la torre
de realiza del mismo modo que la anterior, pero ahora se observa un
problema a la hora de llegar a la pureza demandada.

Debido a la presencia de mas volatiles en el condensador, la temperatura de
condensacion disminuye provocando que a la misma temperatura que en la
anterior opcion, se pierde gran cantidad de metanol. Para mantener un grado
de recuperacion competente se disminuye la temperatura en el condensador
hasta los 10°C . Con esta disposicion obtenemos estos valores de pérdidas:
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Tabla 12:Andlisis de la pérdida de producto en cada etapa de la sequnda opcion

Perdidas de metanol Flujo % €/kg deMeOH
por etapa Kg/h
1Flash 47,19 2,13 0,0128
Torre destilacién 50,32 2,28 0,0137
Producto Final 2113,00 95,57 0,5750
Salida del Reactor 2210,91 100,00 0,6016
Perdidas 0,0266

En este caso se comprueba que la pérdida de producto es superior que
en la anterior opcion obteniendo una recuperacion de producto del
95,567%. La causa de que no se produzca tanta recuperacion de producto
puede deberse al aumento del flujo de entrada en la torre de destilacion
disminuyendo su eficiencia. Otro problema que puede producirse es que al
aumentar el CO2, el equilibrio entre el agua y el metanol varia, e
imposibilita su eliminacion en la corriente de salida.

En esta opcion hay una pérdida de 0,0266 €/kg de MeOH que es mayor que
la anterior pero no determinante, por ello ahora se va a comprobar el precio
de cada opcion para ver cual es mas rentable:

Tabla 13: Precio de los equipos y servicios generales de la primera opcion

» Precio Precio
Opcion 1 ) (€/h) €/kg deMeOH
Servicios generales - 66 0,03102
1 Flash 178.700 1,12 0,00052
2 Flash 34.000 0,21 0,00010
Torre destilaciéon 982.100 6,14 0,00288
Total 0,03453

Tabla 14: Precio de los equipos y servicios generales de la segunda opcion

Opcién 2 Precio Precio ¢ /e deMeOH
(€) (€/h)
Servicios generales - 209,87 0,09863
1Flash 178.700 1,12 0,00052
Torre destilacion 1.338.000 8,36 0,00393
Total 0,10309

Para realizar el analisis de las tablas 13 y 14 se ha supuesto que la planta
opera 20 anos unas 8000 h/ano. Se calcula el precio de los equipos por
hora obteniendo cuanto es el coste por kilo de metanol producido en cada
opcion.
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Como ya se habia predicho tenemos que el precio de los servicios generales de
la primera opcion es mucho mas barato que los de la segunda opcion. La
razbn es que en la primera opcidn la mayoria de los ligeros se eliminan en el
segundo flash, por ello, la energia necesaria para evaporar y condensar en
la torre es menor.

También son mas baratos porque la temperatura de condensacion en la
torre de la primera 6pcion es 30°C que permite utilizar el agua, siendo mas
econdmico que condensar a 10°C como en el caso de la segunda opcion y
que nos obligara a utilizar otro servicio general.

En las tablas 13 y 14, también se puede observar que hay una
diferencia enorme entre el precio de las dos torres. La mayor corriente
de entrada de la segunda opcion exige un equipo mas grande y por tanto
mas caro.

En conclusion, se elige la primera opcion, por dos razones. En primer lugar, es
mucho mas econémica en cuanto a los servicios generales y al precio de los
equipos y en segundo lugar, porque se recupera mas producto con una
pureza superior a diferencia de la segunda opcion que no llega a la misma
pureza.

3.3.Diagrama de proceso: PFD y P&ID

Una vez ya se conocen todos los equipos y las condiciones de operacion de
cada seccion del proceso se realizan unos diagramas, a diferencia del
diagrama de bloques, muestran de manera mas detallada todo el proceso.

Estos diagramas estaran en el ANEXO |: Diagramas del proceso

CO2INLET

E:106 V-103

™,
E-105 PFR-101 |_) < VLV-101
o—{onier >0 m —==T (P
e P8 I S
- RPISTON W &

c-105 c-106

Figura 28: Diagrama del proceso completo en ASPEN PLUS
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3.3.1. Diagrama de flujo de proceso (PFD)

El diagrama de flujo de proceso (Process Flow Diagram) es una representacion
un poco mas detallada del proceso que el diagrama de bloques. En este se
representan los equipos y sistemas principales para llevar a cabo dicho
proceso, al igual que informacion basica de las corrientes de proceso que luego
se detallaran mas tarde en el ANEXO Ill: Tablas de corrientes.

Estos diagramas estaran en el ANEXO |: Diagramas del proceso

El diagrama esta dividido en cuatro paginas. La primera corresponde con el
resumen de la simbologia y nomenclatura que posteriormente se usara en las
siguientes paginas. En la parte superior se incluyen los simbolos de los
equipos que van a estar presentes en el proceso: cambiadores de calor,
reactor, columna...

La parte inferior contiene dos tablas. La primera indica como se van a
nombrar cada uno de los equipos. En concreto, para nombrar cada equipo,
como la planta no tiene suficiente envergadura se define Gnicamente una
unidad, la unidad 100, por lo que finalmente se usara la letra
correspondiente a la tabla y seguidamente el nimero de la unidad y la posicion.
Por ejemplo, E-103 corresponde a un intercambiador de calor de la unidad 100
y es el tercer cambiador.

En la segunda tabla se muestra los servicios generales que sirven para aportar
o eliminar energia del proceso. En este caso son corrientes de agua en estado
liquido o vapor. Estas corrientes no se mezclan con las corrientes de proceso.
Esta tabla también refleja la nomenclatura de los dispositivos de control mas
genéricos para que el proceso funcione correctamente.

En la segunda pagina, se encuentra el principio del proceso, en el que se ve la
linea de alimentacion de CO2 seguido de un depésito (V-101) que tiene el fin
de homogeneizar, limpiar de imperfecciones y amortiguar posibles variaciones
en el suministro. A continuacioén, se da paso a la primera etapa de compresion
con enfriamiento intermedio (CS-101) en el que intervienen los siguientes
equipos C-101, C-102, C-103, C-104 y E-101, E-102, E-103. En esta etapa de
compresion se lleva la presion de 1 barg a 80 barg como ya se explico en el
apartado 3.2.2 Acondicionamiento de materia primas. Esto se repite, pero para
el suministro de H2 en el que el depdsito es V-102 y la etapa de compresion
con enfriamiento intermedio (CS-102) intervienen C-105, C-106 y E-104.
Finalmente, las dos corrientes de alimentacion se juntan en una sola.

En la tercera pagina, se encuentra en primer lugar un intercambiador (E-105)
que adecua la temperatura de la corriente para después entrar en el reactor
catalitico multi tubular (PFR-101) que esta refrigerado por una camisa térmica
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con el fin de mantener la temperatura constante durante la reccion. Como se
explico en el apartado 3.2.3 Seccion de reaccion. A continuacion, la corriente
de salida se enfria para condensar todo lo posible en el cambiador (E-106) y se
envia al primer flash (V-103) para separar las fracciones mas ligeras de las mas
pesadas. De aqui salen una corriente por arriba correspondiente al vapor, que
se vuelve a calentar en el cambiador (E-107) y se recicla juntandolo con la
corriente de alimentacion, y por abajo la corriente liquida que se envia a la
siguiente pagina.

En la cuarta pagina, se coge la corriente liquida que viene de la anterior pagina
y se pasa por una valvula que reduce la presion hasta la de ambiente y esto
crea que la corriente se escinda en dos fases de nuevo y se llega al segundo
flash (V-104) en el que vuelve a salir dos corrientes, la de vapor que se purga
para mantener el balance de masa y la liquida que se envia a la torre de
destilacion (T-101) en la que se separa finalmente el agua del metanol usando
en la cabeza de la torre un condensador (E-108) con un depdsito para separar
los incondensables del liquido (V-106) y una bomba (P-101) para recircular a la
torre parte de las cabezas y en la cola un ebullidor tipo kettle (E-109) del que
salen las colas de la torre. Todas las condiciones de operacion de esta seccion
se explican en el apartado anterior 3.2.4 Seccion de separacion

3.3.2. Diagrama de lineas e instrumentacién (P&ID)

El diagrama de lineas e instrumentacion (Pipe and Instrumentation diagram) es
el dltimo diagrama en el que se describe detalladamente todos los equipos,
valvulas, lazos de control, etc.

Estos diagramas estaran en el ANEXO |: Diagramas del proceso

Dimensionamiento de lineas

Debido a que en este diagrama hay que definir el diametro y espesor de cada
linea de proceso se comienza dimensionando el diametro y caida de presion de
cada linea.

Para el calculo del diametro se usan de referencia unos valores tipicos de
velocidad y caida de presion. La velocidad en las lineas se calcula dividiendo el
flujo volumétrico que las atraviesa entre la seccion:

4.0 -
U, = Q—{Q Ecuacion 13
T - DL
Donde u. es la velocidad del fluido por la linea en m/s, Q es el flujo volumétrico
en m3/s, fg es un factor de seguridad de diseno esiguala 1,1y D, es el diametro
de la linea (m).
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Los valores de la velocidad usados para el calculo de los diametros son para
liquidos de 3 m/sy de 60 m/s para gases. A partir de la velocidad y el diametro
de la linea obtenemos el nimero de Reynolds (Re) y con la rugosidad de la
tuberia (€), se usa tipicamente €=0,0018 m, se calculara la caida de presion en
dicha linea que tiene que ser como maximo de 5 bar/km. La expresion para el
calculo de la caida de presion es la siguiente:

—AP -uf
(T) = fap <2 f- pD?l> Ecuacién 14

En la que (-AP)/L es la caida de presion por unidad de longitud en bar/km , fap
en un factor de seguridad de diseno con valor de 1,2, p es la densidad del fluido
kg/m3 y f es el factor de friccion que se obtiene entrando en el diagrama de
Moody con el Re y €/D.. (Crespo Martinez, n.d.)

En la nomenclatura de las lineas ademas del diametro también se especifica
el fluido conducido en ellas, la numeracion y la clasificacion de las tuberias. El
material en el que se van a fabricar las tuberias corresponde a acero al carbono
ASTM 105, referido con la letra B en la nomenclatura. Para este material, la
ratio de presion se cuantificé utilizando la tabla siguiente:

Tabla 15: Rating presion de ASTM 105 (Ehtesham, 2017)

Temperature and Pressure Ratings for ASTM 105 Carbon 5teel Flange

Prassura

Hast 150 300 400 600 500
PN Number 20 3 100 150
Service
Temperature Maximum Non-Shock Pressure (Psig)
{F)
100 285 | 740 990 1480 2200 3705 | 6170
200 | 280 | 675 | 900 | 1350 2025 | 3375 5625
300 . 230 | @55 875 1315 1970 3280 5470
400 | 200 B35 845 1270 | 1300 3170 5280
500 170 800 E00 1200 | 1795 2985 4990
600 140 | 550 730 1095 | 1640 2735 4560
650 125 | 535 715 1075 | 1610 | 2685 4475
700 110 535 710 1065 | 1600 2665 4440
750 95 505 670 1010 | 1510 2520 4200
200 NOT RECOMMENDED ABOVE 200

Se anade 4 mm de sobre espesor al disefio de las tuberias para que estén
preparadas para la corrosibn como se marca en las normas ANSI, en la seccion
B31.3- Tuberias para plantas quimicas y refinerias petroleras.

Finalmente se incluye en el nombre de cada tuberia el aislamiento térmico si
lo hubiese. Dependiendo, si fuese necesario para el proceso que la
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temperatura sea muy elevada o demasiado baja, de modo que, se mantenga
para conservar calor (-HC) o para proteccion de los operarios (-PP).

Por ejemplo, tenemos esta tuberia 1”-P-115-150B4-PP quiere decir que su
diametro es de 1 pulgada, que contiene un fluido de proceso, P, tiene un rating de
150 siendo el material B y un sobre espesor de 4 mm y que contiene un
aislamiento térmico tipo proteccion personal, PP.

Control del proceso

En el P&ID se incluye un control mas detallado y complejo que en el PFD. En
este se incluyen principalmente indicadores, transmisores y controladores
tanto de presion, temperatura, flujo y otros aspectos y propiedades de
las corrientes que intervienen en el proceso. Estos instrumentos se
integran de diferentes formas ya que se pueden colocar en campo, los
cuales para ver la informacion que aparece hay que ir al propio
instrumento, o con unos transmisores enviar una senal eléctrica de la
informacion a la sala de control.

Dichos transmisores envian la senal eléctrica a unos controladores que
interpretando y comparando con un valor de consigna impuesto efectla una
accion en los instrumentos, como en las valvulas de control, para que estos
valores se igualen.

También se incluye en este control las alarmas en los controladores que se
encargan de avisar si el valor leido por los transmisores es muy superior o
inferior al estimado y por consecuencia que el operario a cargo pueda actuar
de la forma mas rapida y eficiente para solventar el problema.

Valvuleria, mantenimiento y seguridad

Finalmente, en el diagrama se insertdé toda la instrumentacion necesaria
directamente en las lineas como valvulas antirretorno, valvulas en mariposa y
otros elementos presentes en el diagrama.

Las valvulas de control, son criticas para la operatividad efectiva de la
planta, por ello deben funcionar siempre en condiciones de maximo
rendimiento, por lo que se cambien muy a menudo y por ello se coloca un
bypass, con una valvula de globo que asegura la estanquidad, para que no
sea necesario parar la planta cada vez que hay que realizar operaciones de
mantenimiento.

Para el mantenimiento y seguridad de la planta en las etapas de
compresion se pone en paralelo un compresor igual para que cuando el
compresor principal se averie o se haga una pausa de mantenimiento la
planta pueda seguir operando sin problemas.
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También para el mantenimiento de lineas y equipos de proceso se instalan
drenajes y venteos que permitan retirar fluido. En el caso de que dichos fluidos
puedan ser contaminantes o peligrosos se desechan a un drenaje quimico
(CD) o en su defecto los fluidos que salen de las valvulas de seguridad (PSV)
son enviados a una antorcha (FL) asegurando asi que lo Unico que se
vierte a la atmosfera es CO, y vapor de agua proveniente de la combustion
de dichos fluidos.

3.4.Disefo de equipos

En el siguiente apartado se procedera a disenar algunos de los equipos
principales que intervienen en el proceso como un cambiador de calor, el
reactor catalitico o la torre de destilacion.

El procedimiento por el que se calcula y disena cada uno de los equipos, por
ejemplo, para los intercambiadores de calor, otro para el reactor y otro para la
torre de destilacion, es el mismo para todas las unidades del mismo tipo.

3.4.1. Disefio del Intercambiador de calor de carcasa y tubos E-103

El intercambiador de calor E-103 es un enfriador intermedio entre el compresor
C-103 y el compresor C-104 en la linea de compresion del CO2 cuya finalidad
es enfriar la corriente a la salida del C-103 para que la salida del C-104 no
exceda la temperatura limite de diseno mecanico de dicho compresor.

Para realizar esta operacion de retirada de calor de la corriente de alimentacion
se requiere de un fluido refrigerante a un nivel térmico inferior y teniendo en
cuenta los servicios generales que tenemos a disposicion, se usara agua de
refrigeracion (Cooling Water, CW).

Dicho servicio general se estima que entra a una temperatura de 25°C y que
salga a unos 35°C para que sea posible volver a enfriar en torres de
refrigeracion de agua a través del fendmeno de enfriamiento evaporativo.

En primer lugar, se calcula la necesidad de CW necesaria para extraer el calor
de la corriente de CO2, para ello se obtiene el duty o necesidades térmicas del
intercambiador E-103 en el simulador y se igualan a las del CW en esta
expresion:

q=m-cp-AT Ecuacion 15

Siendo q el duty en kW, m el flujo masico en kg/s, cp la potencia calorifica del
fluido, en J/kgK y AT es la diferencia de temperatura. Asi obtenemos la
siguiente tabla:
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Tabla 16:Resumen de corrientes del intercambiador E-103

COo, CwW

T entrada (2C) 145 25

T salida (2C) 60 35
Duty (kW) -87,21 87,21
Flujo masico (kg/s) 0,98 2,09

Para el dimensionado del cambiador de calor, se van a seguir las indicaciones

marcadas por el “Coulson and Richardson’s chemical engineering: volumen
1B: heat and mass transfer: fundamentals and applications” (‘Heat Transfer’,
2018), complementado por estandares del cédigo TEMA (Tubular Exchangers
Manufacturer’s Association).

Para realizar el calculo del area necesaria para el intercambio de calor y asi
dimensionar el propio cambiador se usara la siguiente ecuacion:

q=U-A-F-AT), Ecuacién 16

Siendo g el duty en kW, U el coeficiente global de transferencia de calor en
W/m2°C, F es el factor de correlacion para cambiadores de varios pasos y AT
es la media logaritmica de temperaturas en °C.

La temperatura media logaritmica se calcula de la siguiente forma

AT, — AT,
AT, Ecuacién 17
In (A_Tz)

ATln -

Siendo dichos incrementos de temperatura los correspondientes a cada uno
de los lados del intercambiador de calor.

Como en este caso de intercambiador de calor solo se usa con un Unico paso
del fluido por los tubos no es necesario el factor de correlacion F y el valor de
este es 1.

Para el coeficiente global de transferencia de calor, U, se supone siguiendo
unas tablas que aparecen en el Coulson en las que en funcion de los fluidos
presentes en cambiador se estima un valor de U distinto. En este caso los
fluidos que intervienen son un gas, CO», y agua que el valor de U para este caso
oscila entre 20-300 W/m22C, para la primera estimaciéon suponemos 300
W/m?22C asi se consigue minimizar el area de intercambio y a su vez minimizar
el coste del propio cambiador.
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Tabla 17: Area de transferencia de calor

U(W/m’eC) 300
ATm (2C) 104
A (m?) 2,8

A partir de este valor del area comenzamos el proceso de diseno del cambiador
por dimensionar la longitud y diametro de los tubos usando unos valores
estandar presentes también en el Coulson.

Para el dimensionado se dispone que el flujo de CO2 vaya por los tubos y el
agua de refrigeracion por la carcasa ya que los gases estan a una mayor presion
muy elevada y esto hace que haya que poner un espesor mayor a los tubos que
es mas econdmico que poner un mayor espesor a la carcasa.

Para elegir bien el tamano de los tubos hay que tener en cuenta la velocidad
del fluido por los tubos, la caida de presion que se ocasiona y la cantidad de
tubos requerido.

Una vez elegido las dimensiones de los tubos ahora se dimensiona la carcasa
teniendo en cuenta la distancia entre los deflectores internos del cambiador, la
velocidad del fluido por la carcasa y la disposicion de los tubos en la bancada.

Tabla 18: Resumen dimensiones del cambiador. Todas las dimensiones en metros

Tubos Carcasa
Longitud 1,83 Diametro de bancada 0,141
Diametro externo 0,016 Diametro de carcasa 0,176
Diametro interno 0,012 Espacio entre placas 0,070
Espesor 0,002 Corte de placas 25%
Numero de tubos 30

La utilizacion de todas estas dimensiones se justifica en el ANEXO Il. Calculos.

Seguidamente, se toman los valores de las propiedades fisicas de ambos
fluidos en las condiciones a la entrada y a la salida del cambiador y se calcula
un promedio de ellas, para obtener el coeficiente de transmision de calor
individual en los tubos y en la carcasa a partir de las correlaciones presentes
en el Coulson.

Para el interior de los tubos la correlacion empleada es la siguiente:

i d;

ki

Nu = = 0,021 - Re%8 . pr03 Ecuacién 18

Donde Un es el niumero de Nusselt, Re es el nimero de Reynolds y Pr el nUmero
de Prandtl, que son tres nimeros adimensionales, h; es el coeficiente de
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transmision de calor en el interior de los tubos en W/m2°C, d; es el diametro
interno de los tubos en m y k. es la conductividad térmica de la corriente en
W/me°C.

Para el exterior de los tubos, es decir, por la carcasa se usa el método Kern que
usa la siguiente correlacion:
h,-d,

Nu = P jn - Re - Pro33 Ecuacién 19
l

Donde jn es un factor de transmision de calor dependiente del nimero de
Reynolds y del corte de las placas deflectoras, que se obtiene a partir de una
grafica, h, es el coeficiente de transmision de calor por el exterior de los tubos
en W/m2°C, de es el diametro hidraulico equivalente de la zona de la carcasa.

Tabla 19: Coeficientes individuales de transmision de calor

Tubos Carcasa
Reynolds 195253 10737
Prandtl 0,84 6,14
Nusselt 341 197
Coeficientes individuales
, 608 10494
(W/m~eC)

Finalmente, una vez calculados los coeficientes individuales se procede a
obtener el coeficiente global del cambiador de calor con la siguiente formula:

d

. 22}
i + do + do In (di) + 1 + do Ecuacién 20
ho d;i-h 2k hoa di-hig

Sk

Siendo d, el diametro externo de los tubos en m, ky la conductividad térmica
del acero al carbono que es de 50 W/m°C, hoq que es el coeficiente de
ensuciamiento por el exterior de los tubos en W/m2°Cy hiq que es el coeficiente
de ensuciamiento de los tubos por el exterior en W/m2°C.

El valor del coeficiente obtenido es de 371 W/m2°C, que es superior al
estimado inicialmente que era 300 W/m=2°C, por lo que de momento se puede
dar por valido el diseno del intercambiador de calor, pero ahora hay que ver si
cumple las especificaciones de perdida de carga. El valor tipico para estos
cambiadores es de 35 kPa para liquidos y de 0,1: Preiativa= 200 kPa del sistema
para gases de alta presion.

Para ver si cumplen dentro de los tubos se calcula de la siguiente forma:
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Loy
(—AP) = N, I8 “Jr d_l (—) + 2,5] — Ecuacién 21

Hw

Siendo (-AP) la pérdida de carga en Pa, Ny es el nimero de pases del fluido por
los tubos, js es el factor de friccion, L es la longitud de los tubos en m, p es la
viscosidad del fluido que va por lo tubos en Pas, pw es la viscosidad del agua
en Pas, p es la densidad del fluido en kg/m3y u: es la velocidad del fluido en
los tubos en m/s.

Por el lado de la carcasa la ecuacion usada es la siguiente:

Ecuacion 22

L, 2

d\ L p-u?
e (8) £
e

Siendo ds el diametro de la carcasa en m, |, el espacio entre placas deflectoras
en my uc la velocidad del fluido por la carcasa en m/s.

Como ambas perdidas de carga son menores que las maximas de 35kPa para
liquidos y 200 kPa para gases de alta presion se puede dar por valido el diseno.

Todos los calculos y tablas usados estaran en el ANEXO II. Calculos.

Finalmente, los valores de caida de presion y el coeficiente global de
transferencia de calor calculados del cambiador se muestran en la siguiente
tabla resumen:

Tabla 20: Resumen disefio E-103

Pérdida de carga tubos (Pa) 6388,2
Pérdida de carga carcasa (Pa) 4611,4
Coeficiente global
oeficiente globa 371
(W/m22C)

3.4.2. Disefio de torre de destilacion T-101

Para el diseno de las especificaciones de la columna de destilacion T-101 se
utilizdé las herramientas de diseno del programa de simulacion ASPEN PLUS
V12.

En primer lugar, se utilizé el bloque DSTWU modela la torre de destilaciéon con
el método “shortcut” que consisten en un diseno preliminar de la torre.
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DSTWU

Figura 29: Bloque DSTWU de ASPEN PLUS V12

Este modelo calcula los parametros necesarios para el diseno de la torre como
por ejemplo la relacion de reflujo minimo, el nGmero minimo de platos, el plato
de alimentacion, las temperaturas del condensador y ebullidor, etc...

»  Minimum reflux ratio 0,558319
Actual reflux ratio 0,669983
Minimum number of stages 10,3032
Number of actual stages 254328
Feed stage 17,3913
Number of actual stages above feed 16,3913
Reboiler heating required 478807 cal/sec
Condenser cooling required 251847 cal/sec
Distillate temperature 589766 C
Bottom temperature 993593 C
Distillate to feed fraction 0,552579
HETP

Figura 30: Datos obtenidos por el modelo FUG

Una vez ya obtenidos los datos preliminares se utilizara el bloque de RadFrac
que utiliza un modelo riguroso de calculo en el que inicialmente se
implementaran los datos del modelo anterior.

RadFr'ac

Figura 31: Bloque RadFrac de ASPEN PLUS V12
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@ Configuration | @ Streams |@Pressure I@Condenser |@Reboiler

Setup options
Calculation type
Number of stages
Condenser
Reboiler

Valid phases

Convergence

Operating specifications
Reflux ratio

Distillate to feed ratio

73-Pha~:-e |Comments {

25 3 Stage Wizard ’

-
-
-

-

0,67

-
Partial-Vapor-Liquid
Kettle
Vapor-Liquid
Standard
¥ Mole v
¥ Mole v

0.5

Figura 32: Primera configuracion de torre de destilacion

En esta pestana que se muestra en la Figura 37 se eligen opciones como el
nlmero de platos, el tipo de condensador que es parcial con salida de vapor
(la razén de su uso se explico en el apartado de 3.2.4 Seccion de
Separacion), o el tipo de ebullidor, al igual que las fases que van a
intervenir en la torre, que en este caso son liquido y vapor, y algunos
datos como la relacion de reflujo y la relacion de destilado alimentacion
obtenidas del método “shortcut”.

En la siguiente pestana se define la etapa de alimentacion y las etapas de
salida de las corrientes de productos y subproductos:

Feed streams

Name Stage Convention
» 16 17 Above-Stage
Product streams
Name Stage Phase Basis
17 1 Vapor Mole
MEOH 1 Liquid Mole
WATER 25 Liquid Mole

Figura 33: Etapa de alimentacion y corrientes de producto

Para elegir bien la etapa de alimentacion de la torre se recurre al grafico de
composiciones dentro de la torre en la que se muestra la composicién en cada
plato y con la composicion de la alimentacion se elige el plato en el que es
mejor alimentar. Esto se puede ver en la siguiente figura:
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106 Block B4: Composition Profiles

|

0,95 |-
0,90 |-

=@~ Liquid mole fraction MEOH
<l Liquid mole fraction WATER
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Figura 34: Primer grdfico de composicion por etapa de la torre de destilacion T-101

Una vez vista la composicion de la alimentacién y cambiado el plato en el que
se alimenta se obtiene que, la etapa mas conveniente es la nimero 21. En
el nuevo grafico (figura 35) se muestra la mejor eficiencia de la torre ya que
en cada plato hay un cambio mayor de la concentracion.

Block T-101: Composition Profiles

1,00,
095 -
090+
085 -
080 -
075 -
070
0,65 -
0,60 -

<
= -
T 0,55
g =@~ Liquid mole fraction MEOH
0,50
8 <l Liquid mole fraction WATER
2045
=

0,40

035

0,30

0,25

0,20

015

010

0,05 |

0,00 —

Figura 35:Grdfico de composicion con la etapa de alimentacion correcta de la torre de destilacion
T-101

Y en las siguientes pestanas se define la presion de operacion de la
torre y la temperatura a la que opera el condensador parcial de la torre que
como antes estan explicadas en el apartado 3.2.4 Seccion de Separacion.

Auln con estas modificaciones en el modelo riguroso de la torre la composicion
de MeOH a la salida de la torre no llega a ser la deseada, que es del 99%, y por
eso en ASPEN implementa la inclusion de especificaciones de diseno en las
gue variando algin parametro se puede llegar a obtener la especificacion
deseada. Por ello se incluye una condicion en el disefio que la pureza del MeOH
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sea del 99% variando la relacion de reflujo en la torre que aumentara un poco
el coste.

A | Primary specifications

Reflux ratio ¥ Mole . 0.67 Feed Basis
Distillate to feed ratio ¥ Mole b 0.5
Free water reflux ratio 0
~ | Additional specifications
D Active Description Type Units Target Value Calculated Error Status
Value
¥4 Purity Mole purity 0.99 099 -148321e08
New Edit Delet |
~ | Adjusted variables
D Active Description Type Units Lower Bound = Upper Bound = Calculated Status
Value
v RR Molar Reflux Ratio 0.5 5 1,26038

Figura 36:Resumen de especificacion de operacion

Para el estudio del nimero de etapas mas adecuado para el proceso se
realizara a partir de un estudio econdmico basandose en que a mayor nimero
de etapas la separacion es mas facil pero la torre sera mas grande y tendra un
coste de capital mas elevado, sin embargo, el reflujo necesario sera menor por
lo que se necesitara menos energia en el ebullidor para evaporarloy con ello el
valor del coste de operacion se reducira. Para realizar dicho estudio se utilizara
el ASPEN PLUS V12 ya que tiene una libreria de precios.

Para encontrar el punto éptimo entre nimero de etapas y coste del equipo se
realiza una evaluacion del coste del equipo a los 20 anos de funcionamiento,
sumando el coste de capital (CAPEX) y el coste de operacion (OPEX) en los 20
anos de funcionamiento, todo en funcién del nimero de etapas. Todos los
datos estan en el ANEXO II. Calculos. El resultado es el siguiente:

T-101 CAPEX+OPEX*ANOS

34.500.000 €
34.000.000 €

33.500.000 €

33.000.000 € ° ®
.000.0."...

32.500.000 €

32.000.000 €
16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40

Figura 37: Seleccion de numero de etapas de T-101
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Como se puede ver en la figura 37, la grafica tiene un minimo por lo que el
ndimero de etapas mas rentable a lo largo de los anos, es de 30 etapas en
la torre.

Tabla 21: Resumen de la torre de destilacion T-101

T-101

RR 0,843
Etapa de alimentacién 25
Numero de etapas 30

Coste de laistalacion (€) 2.766.940
Coste de operacion (€/afio) 1.488.750
Coste a 20 afios (€) 32.541.940

Una vez que el nimero de platos en la columna ya esta definido se continta
con el diseno mecanico del interior de la torre y esto también se va a realizar
con el ASPEN PLUS V12 ya que tiene una opcion llamada “Column Internals”
en la que calcula el diseno mecanico de la torre en funcion de la carga en los
platos o si se produce otros fendmenos.

En primer lugar, se generan los datos hidraulicos de la torre y a
continuacién se divide la torre en dos secciones, la primera se llama de
enriquecimiento, por encima de la alimentacion, es decir del plato 2 al 24 y la
segunda, la seccion de agotamiento, del plato 25 al 39.

- - 25—~
g
\_I_/-b
Figura 38: Secciones de la torre de destilacion T-101

Los platos elegidos para la torre son platos agujereados tipo SIVE. Para estos
platos la configuracion calculada por el programa es la siguiente:
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Tabla 22: Resumen de disefio mecdnico de torre de destilacion T-101

Enriquecimiento Agotamiento
Diametro de columna (m) 0,861 0,861
Espacio entre platos (m) 1 0,5
Numero de agujeros por plato 424 368
Didmetro de agujeros (mm) 12,7 12,7
Anchura de downcomer (mm) 70 134,8
Anchura de presa (mm) 470 625
Altura de presa (mm) 250 50
Distancia entre downcomer y plato (mm) 237,3 38,1

Para comprobar que los platos no sufren ningln problema se comprueba en la
seccion que proporciona ASPEN llamada “Hydraulic plot” en la que a través de
unos diagramas de cada plato muestra los flujos de liquido y vapor que
atraviesan cada plato al igual que el punto de operacion. Para que el plato no
esté en problemas el punto de operacion debe de estar dentro de un area
encerrado entre unas lineas que muestran cada problema que puede haber en
dicho plato desde inundacion, jet flood y otros problemas. Este diagrama es
como el que se encuentra en la figura de abajo:

£ 3500 - / 100% Jet Flood
5 1 ‘Operating Point T e
= 3000 v St v e s o m 00
5 0l / Max:mum Weir Lagsb: Downcomer Backdp
L2 W ' H
% 200 - i\digiaRe Weir Load
© d 5/ 0% Weep
2 150 ¥
o - 1
;,.} 1000 1 :
500 i
0 ' . "I- L T PP 1 100% V{eep (Dumping) cemy |
0 Te+0d 2e+0d 3e+0d de+0d4 Se+0d Ge+0d

Liquid Mass Flow (kg/hr)
Figura 39: Diagrama del plato 27

3.4.3. Disefo de reactor R-101

En el apartado 3.2.3 Seccion de Reaccion se realizd un analisis en el que se
decidi6é que el R-101 seria un reactor catalitico de flujo de pistén, multitubular
y de lecho fijo poroso. En este diseno con la ayuda del programa ASPEN PLUS
V12 se calculara: las dimensiones de los tubos, el nimero de tubos, la pérdida
de carga y la transmision de calor.

En primer lugar, se anade el bloque de ASPEN de RPiston que concuerda con
el modelo del reactor multi tubular:
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B18
>l

RPISTON

Figura 40: Modelos de ASPEN de Reactor multitubular

Posteriormente, se introducen las condiciones de operacion del
reactor, comenzando por elegir que el reactor opera isotérmicamente a
240°C para realizar el diseno mecanico y a continuacion, calcular el
coeficiente de transferencia de calor.

@ Specifications I@Configuration Streams |0Reactions IQPressure |Holdup |

Reactor type Reactor with specified temperature

Operating condition
Constant at inlet temperature

@ Constant at specified reactor temperature 240 C ~
Temperature profile

Location Temperature
C

Figura 41: Especificacion de temperatura

Seguidamente, introducimos los valores de la presion de operacion y para la
caida de presion en el equipo se elige la expresion de Ergun que ofrece ASPEN.
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‘QSpeciﬁcations |@Configuration Streams |@Reactions @ Pressure lHoIdup |
Pressure at reactor inlet

Process stream 80 barg i

Thermal fluid stream bar

Pressure drop through reactor
Specify pressure drop for thermal fluid and process stream
Calculate pressure drop for thermal fluid and process stream in a user subroutine

9 Use frictional correlation to calculate process stream pressure drop

Pressure drop

Process stream 0,5 bar

Thermal fluid stream bar

Frictional correlation
Pressure drop correlation:  Ergun -

Pressure drop scaling factor 1 Roughness 4,572e-05 meter v

Figura 42: Especificaciones de presion

Finalmente se especifica la densidad de particula y la porosidad del lecho en el
reactor.(Van-Dal & Bouallou, 2013a)

Specifications
Bed voidage v 0.5
Particle density v 2000 kg/cum v

Particle geometry

Diameter 0,1 meter

Shape factor 1

Figura 43: Especificacion del catalizador

Para comenzar el diseno mecanico del reactor se comienza anadiendo una
“Desing spec” o especificacion de diseno en la que varia la longitud de los tubos
del reactor para conseguir un tiempo de residencia constante. Dicho tiempo de
residencia en el reactor se calcula previamente con el programa para llegar a
una conversion de las materias primas del 30%.
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TR
0,5761
0,01

Type
Block:
Variable:
Sentence:

Units:

-Manipulated variable

Type
Block-Var T | Block:
RPISTON T | Variable:
LENGTH M Sentence:
PARAM Units:
meter -

Figura 44: Entrada de especificacion de disefio

Block-Var
RPISTON
RES-TIME
PARAM

4
EIRAE

Haciendo que el tiempo de residencia permanezca constante se consigue que
el volumen total del reactor permanezca constante y gracias a esto, aunque se
varie el nimero de tubos o el diametro de los tubos el programa calculara la
longitud necesaria para que el volumen total del reactor continlie siendo el

mismo.

Para el calculo de las siguientes variables, se introduciran unos valores de
diametros de tubos estandarizados, a continuacion, se realiza un analisis de
sensibilidad en el que variando el nimero de tubos en el reactor calcule la caida
de presion del sistema. Todos los valores estan en el ANEXO Il. Calculos

Una vez se realizan todos estos calculos se obtiene la siguiente figura:

1000,00
900,00
800,00
700,00

600,00

500,00

(-AP) (mbar)

400,00
300,00
200,00

100,00

(-AP)=f(dt, nt)

0 200

400 600 800 1000
Ne de tubos

1200

dt=1in
dt=1,5in
dt=2in
dt=2,5in

@150 mbar

Figura 45:Pérdida de carga en funcion de diametro y nimero de tubos
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Para elegir el nUmero de tubos y diametro finales se fijan 150 mbar de pérdida
de carga y se obtienen las siguientes posibilidades:

Tabla 23:Dimensiones del reactor

dt N2 tubos (-4P) .
(in) (mbar) (m)

1 - - -
1,5 940 148,00 11,05

2 530 145,49 10,90
2,5 340 146,33 11,02

Una vez calculado las dimensiones del reactor se procede a calcular el
coeficiente de transferencia de calor de estas posibles dimensiones del reactor.

En el analisis preliminar se propone que el reactor opere de forma isotérmica,
lo que quiere decir que la temperatura permanece constante, pero la reaccion
principal es exotérmica, por lo que libera energia al reaccionar, por todo esto
se necesita un sistema de refrigeracion en el reactor.

Debido a que se libera una gran cantidad de energia se puede aprovechar para
generar vapor de agua para su uso en otras operaciones de calefaccion.
También es buena opcidén ya que cuando un liquido se esta evaporando su
temperatura permanece constante y esto hace que la operaciéon en el reactor
permanezca isotérmica. Para refrigerar se usara agua liquida a 230°C y 28
bara.

3.5.Integracion energética

Hasta el momento, el diseno del proceso desde la simulacion en
ASPENPLUS V12 como los diagramas del proceso se han usando los
servicios generales que se utilizan por defecto. Siendo éstos los mas comunes
en la industria quimica.

Sin embargo, el ahorro energético es algo primordial en los procesos
quimicos tanto por la reduccion de la contaminacion como por el
importante ahorro monetario ya que el precio de la energia es muy elevado.

Por todo ello, se va a realizar un estudio que proponga una red de
intercambio de calor que consuma la minima energia de refrigeracion y la
minima energia de calefaccion, usando herramientas como la metodologia
Pinch y las redes MER.

En primer lugar, usando el diagrama de flujo y los valores de los consumos de
energia en los diferentes cambiadores, que usan servicios generales como el
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agua de refrigeracion o vapor para calentar, se van a recopilar en una tabla
para conocer cual es la posibilidad de ahorro energético.

Tabla 24: Corrientes frias del proceso

. , Te Ts Duty mcp
Corriente Frias
(2C) (2C) (kW) (kw/eC)
E-105 152 240 856,47 9,73264418
E-107 25 152 885,03 6,96877636
E-109 103 103 1897,36 INF

Tabla 25: Corrientes calientes del proceso

. . Te Ts Duty mcp
Corrientes Calientes
(2€) (20) (kw) (kwy/eC)

E-101 114 50 -58,053 0,90707813
E-102 144 50 -88,72 0,94342517
E-103 145 50 -87,22 0,91731071
E-104 87 80 -10,97 1,67184726
E-106 240 25 -3439,97  15,9998663
E-108 30 30 -1687,00 INF

A partir de estas tablas, se introducen los datos en una aplicacion web de la
escuela de ingenieria industriales, (Heat Integration, n.d.), que elabora los
calculos necesarios para llegar a las graficas conocidas como “Curvas
compuestas”. Dichas curvas se representan con una linea que se
corresponde con las corrientes frias (linea azul) y otra con las calientes
(linea roja) donde se representa la temperatura en funcion de las
necesidades térmicas, o “Duty”. Estas curvas son muy Utiles ya que nos
acercan ambas corrientes hasta una diferencia de temperatura
minima que se pueden intercambiar en un cambiador, en este caso
10°C, este punto se conoce como “Pinch”.

Gracias a estas curvas se llega a las necesidades térmicas minimas que
necesita el proceso para poder operar.
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0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000
dH

Figura 46: Curvas compuestas del proceso

Conociendo los valores de calefaccion y refrigeracion minimos se puede
conocer cuanto sera el ahorro energético una vez implementada la
integracion energética.

Tabla 26: Ahorro de calefaccion y refrigeracion en el proceso

Calefaccién Refrigeracion
Energia utilizada (kW) 3638,9 5371,9
Energia minima (kW) 1003,8 2736,8
Exceso (kW) 2635,1 2635,1
Ahorro (%) 72 49

Los valores de refrigeracion y calefaccion utilizados se obtienen de la suma de
los valores de las tablas 23 y 24.

La capacidad de ahorro energético en el proceso es muy elevada, por lo que
se llevara a cabo una red de intercambiadores de calor enfrentando en los
mismos, las diferentes corrientes de proceso y terminando de enfriar o
calentar con distintos servicios generales, o utilities.

Para la eleccion de los servicios generales mas adecuado para el proceso,
hay que tener en cuenta el nivel térmico de las corrientes a calentar o enfriar.
Para ello se va a realizar con la misma aplicacion web que representa otro
grafico llamado “Gran curva compuesta” que se muestra posteriormente.
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La linea de color rojo representa las corrientes de proceso, y el punto con
entalpia O representa el Pinch y la linea azul representa los servicios generales,
gue se colocan en el diagrama, en la parte superior la calefaccion, completando
el hueco con el duty necesario para tapar la linea roja siempre por encima de
la mismay de la misma forma se realiza para la refrigeracion, pero en este caso
por debajo de la linea roja. Como se muestra en la siguiente figura:
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Figura 47:Gran curva compuesta

También para ver los niveles térmicos se pueden usar las curvas compuestas
anadiendo a las corrientes de proceso los servicios generales de esta forma:

71



ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

300

- 150 3
=
/
e <

o

0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000
dH

Figura 48: Curvas compuesta con los servicios generales
Los servicios generales que se van a utilizar son los siguientes:

Tabla 27: Servicios generales

Utilities Te Ts Duty mcp
(2€) (20) (kw) (kw/eC)
HPS 250 250 -103,8 INF
LPS 125 125 -900,7 INF
CWwW 25 35 836,8 83,68
cCcw 5 15 1900 190

Como se puede comprobar si se suma las necesidades térmicas de la
refrigeracion como de la calefaccion resulta ser las mismas que las
necesidades minimas antes definidas. La eleccion de estos servicios generales
se hace desde el punto de vista técnico. Sin tener en cuenta los costes de los
mismos.

Se comienza con la calefaccion que comprende los vapores de alta presion
y baja presion, HPS y LPS respectivamente. Para la calefaccion se ha elegido
el uso de vapores saturados ya que con el mismo flujo masico la energia
qgue liberan al condensarse es mucho mayor que la energia comun liberada
en un fluido cambiando de temperatura. EI vapor saturado de mayor
nivel térmico tiene un coste mas elevado y es energéticamente menos
denso, en comparacion al vapor saturado de menor nivel térmico, y por ello
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se precisa un mayor flujo, como se indica en las curvas de presion entalpia de
un fluido:

T1

T2
T3

gas
Liquido

Liquido + gas

Figura 49:Diagrama Presion-Entalpia

(Diagrama Presién Entalpia | EFICIENCIA ENERGETICA Y UTOPIA, n.d.)

Por todo lo anterior, al vapor de mayor nivel térmico, HPS, se le pone el
menor duty posible y para el resto se utiliza un vapor de baja presion.

Con respecto a la refrigeracion se va a usar agua de refrigeracion y agua
subenfriada, CW y CCW respectivamente, donde el agua de refrigeracion
consiste en agua que se calienta para enfriar otra corriente, pero debido a que
el método de volverla a enfriar se lleva a cabo mediante el principio de
enfriamiento evaporativo la diferencia de temperatura no puede ser mayor a
unos 10°C dependiendo de las condiciones atmosféricas.

El agua subenfriada es necesaria ya que el nivel térmico mas bajo en el proceso
es de 25°C, por esto el agua de refrigeracion no es suficiente ya que mediante
el principio de enfriamiento evaporativo que se usa para enfriar dicho servicio
general no es posible bajar de la temperatura ambiente por lo que sera
necesario anadir un circuito de enfriamiento usando un refrigerante como el R-
124 (freén) para poder bajar a una temperatura de unos 5°C.

Para la red de intercambiadores de calor se realizd el diagrama en el que se
muestra las corrientes de proceso y los servicios generales y los cambiadores,
con su duty, necesarios para llevar a cabo la integracion energética. Dicho
diagrama esta en ANEXO I. Diagramas del proceso
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4. BALANCE ECONOMICO
4.1.Potencial econdmico

Para plantear si un proceso es viable se realiza un estudio preliminar en el que
se valora el potencial econdmico de una reaccion que en este caso es la de
hidrogenacion catalitica del CO2:

CO, + 3H, & CH30H + H,0 Reaccion 4.1

Como se puede observar la relacion estequiométrica de las materias primas es
de 1:3 (CO2:H2) por lo que se necesitan tres moles de hidrégeno por cada uno
de diéxido de carbono para producir un mol de producto, MeOH.

Los precios de mercado de materias primas como de producto se obtuvieron
de la pagina web “Chemanalist”’(Chemical Price Analysis, Chemical Latest
Prices | ChemAnalyst, n.d.), tomando los precios de Estados Unidos en el Gltimo
cuarto del ano 2023, los precios pueden haber variado desde el dia de consulta
de la web.

Tabla 28: Potencial econémico

Reactivos Producto
CO2 H2 MeOH
Estequiometria 1 3 1
Peso molecular (kg/kmol) 44,01 2,016 32,04
Precio unitario (€/kg) 0,67 4,83 0,575
Coste (€) 29,4867 29,21184 18,423
Beneficio por kmol introducido (€/kmol) -40,28

En la tabla anterior se puede comprobar que en un principio el proyecto no seria
rentable ya que el beneficio es de -40,28€, pero hay que tener en cuenta que
el precio del CO2 se puede desestimar ya que se utilizara CO2 capturado por lo
gue la tabla quedara de la siguiente forma:

Tabla 29: Potencial econdmico sin el precio del CO,

Reactivos Producto
Cco2 H2 MeOH
Estequiometria 1 3 1
Peso molecular (kg/kmol) 44,01 2,016 32,04
Precio unitario (€/kg) 0 4,83 0,575
Coste (€) 0 29,21 18,42
Beneficio por kmol introducido (€/kmol) -10,79
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Aun quitando el coste asociado al CO2 el proyecto no sera rentable por lo que
se hara un estudio econémico para conocer cual ha de ser el precio del Hz o
del MeOH para que el proyecto sea rentable.

4.2.Analisis econdmico del proyecto

El potencial econdmico calculado antes no es el real, ya que no se tienen
en cuenta los costes asociados a la inversion en equipos, CAPEX, ni los
costes de operacion de la planta, OPEX. Por lo que a continuaciéon se
realiza el analisis teniendo en cuenta dichos costes y se calcula el precio
que debe tener el Hx o el MeOH para que el proyecto sea rentable. En
este analisis econdmico no se tiene en cuenta la posible integracion
energética ya que se deja para fases posteriores del proyecto.

Para realizar este estudio se usa la herramienta de evaluacion econémica del
programa ASPEN PLUS V12 utilizando los precios de las materias
primas expuestos anteriormente en la Tabla 28. Para ello se requiere
hacer un mapeado de los equipos que intervienen en el proceso y la
definicion del tipo de equipo que son, en siguiente lugar el programa hara
un calculo de las dimensiones de los mismos y finalmente evaluara el coste
de los equipos, los costes de instalacion y de los costes de operacion.

Tabla 30: Evaluacion economica de ASPEN

Total Capital Cost [USD] 14.313.800
Total Operating Cost [USD/Year] 22.993.600
Total Raw Materials Cost [USD/Year] 17.543.100
Total Product Sales [USD/Year] 10.880.100
Total Utilities Cost [USD/Year] 1.355.820
Desired Rate of Return [Percent/'Year] 20
P.O. Period [Year] 0
Equipment Cost [USD] 206.000
Total Installed Cost [USD] 439.600

Al igual que en el potencial econdmico se puede observar que el gasto en las
materias primas mas el coste de operacion supera enormemente a los
beneficios de venta del producto en un ano haciendo asi que el beneficio sea
negativo.

Para que se vea la evolucion de la rentabilidad del proyecto a lo largo de los 20
anos que va a estar la planta operando, se representara el flujo de caja junto
al valor actual neto, VAN, que es un indicador econémico que valora si un
proyecto es rentable o no.
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Cash Flow
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Figura 50: Cash Flow del proyecto

Como se puede ver en la imagen anterior el VAN es de -395MME€, que es
negativo, y esto indica que no es una buena inversion ya que para que la
inversion sea buena el VAN debe tener un valor positivo.

A continuacién, se va a calcular cual deberia de ser el precio de las materias
primas, en este caso del Ho, o de los productos para que el VAN sea igual o
mayor a 0.

Una vez calculado el precio que deberia de tener el MeOH para que el VAN se
igual a O obtenemos esta nueva grafica:

77



ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Cash Flow

-5,00

Million Euros

-10,00

-15,00

-20,00 -
Time, Year

Figura 51:Nuevo Cash Flow del proyecto

En esta nueva grafica se comprueba que sin variar el precio de las materias
primas y cambiado el precio de venta del MeOH de 575 €/t, que es el precio
actual, a 2150 €/t se obtiene beneficio en el decimosexto ano del comienzo
del proyecto y con un VAN igual a cero por lo que lo ideal seria que el precio de
venta del MeOH estuviera por encima de este valor.

Otra opcion que se debe explorar es la produccion del hidrégeno verde a partir
de electrolisis obteniendo la energia de una fuente renovable como la solar o
ellica, ya que es un factor limitante el elevado precio de compra del H, y asi
disminuiria en gran medida. Esta opcion sigue sin ser viable a un precio de
venta del MeOH de 575 €/t, pero el precio de venta del MeOH no tendria que
llegar hasta 2150 €/t que es muy elevado.
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5. SEGURIDAD

En todo proyecto es necesario realizar una evaluacion de peligros potenciales
asociados a la naturaleza de los compuestos quimicos que circulan por la
planta o también debidos a problemas que puedan surgir durante la operacion,
como escapes, derrames o aumentos de presion, etc.

5.1.Peligros asociados a la naturaleza de los compuestos

Para analizar y ver cuales son los posibles peligros potenciales de los
compuestos quimicos que intervienen en el proceso hay disponibles
herramientas como las que aporta la ICSC o el FISQ, que es la version espanola
de las anteriores, que son fichas de seguridad que redactan expertos de la
Organizacion Mundial de la Salud, OMS.

Dichas fichas de seguridad se adjuntan en el ANEXO |V. Hojas de seguridad.

Como se puede ver en las fichas los compuestos Ho y MeOH son altamente
inflamables, y la mezcla con aire resulta explosiva, para evitar estos peligros se
recomienda eliminar cualquier tipo de fuente de ignicion, desde chispas hasta
llamas, y almacenarlos en recipientes a prueba de incendios y separados de
otros compuestos oxidantes. Para prevenir dichos peligros se recurre a las
normas ATEX, de trabajo en atmosferas explosivas, directivas 94/9/CE (ATEX-
100) y 99/92/CE (ATEX-137) de la Comision Europea (Normativa Nacional de
Seguridad En El Trabajo: Trabajo Con Riesgo de Explosion - ATEX, n.d.).

En caso de que ocurriera algin accidente se debe de disponer de sistemas
antiincendios adecuados, como sistemas de agua pulverizada, CO2 0 espumas
resistentes a alcoholes. La planta debe contar con un plan de evacuacion de
emergencia.

Para asegurar la proteccion de los trabajadores se debe tener en cuenta que
los compuestos que intervienen en el proceso son toxicos y pueden provocar
problemas para la salud, por ejemplo, el CO2 puede provocar vértigo, dolor de
cabeza, elevada presion sanguinea entre otros riesgos, el H, puede provocar
también vértigo o dolor de cabeza, apatia y finalmente el MeOH es muy toxico
ya que puede provocar alteraciones de la vista, somnolencia, convulsiones
entre otros efectos adversos.

Para prevenir estos riesgos para los trabajadores deberan existir una buena
ventilacion 'y unos sistemas de extraccion para evitar una larga
exposicion. Se promovera el uso de guantes y trajes de proteccion y se
prohibira comer, fumar o beber durante el trabajo. Los valores limites de
exposicion se encuentran en las fichas de seguridad.
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5.2.Seguridad en el proceso

Como en todo proceso quimico se debe llevar a cabo un disefo de seguridad
activa como pasiva para evitar accidentes asociados a fallos de las
instalaciones 0 humanos, y estar capacitada para que no tenga consecuencias,
ni en el proceso ni en la salud de los trabajadores.

Para que la seguridad este presente, se instalan sistemas de
alarmas, colocadas en los equipos mas criticos, que se encargan de enviar
una senal de alerta al panel de control, para los casos en los que alguna
variable del proceso sea anormalmente alta o baja. De modo que, sea
posible una actuacién de los operarios para solucionar el problema lo antes
posible y que comiencen las acciones de la seguridad activa.

En caso de que los valores no se pudieran controlar, la planta dispone de un
sistema de control distribuido que ademas de controlar la operacion de la
planta, sera capaz de realizar una parada, antes de llegar a una catastrofe,
mediante “Switches” o la distintas posiciones en caso de fallo de las valvulas
de control. Todos los equipos de seguridad estan reflejados en los P&ID del
proceso presentes en ANEXO |. Diagramas de proceso.

5.2.1. Problemas de Presion

Ya gque en este proceso se trabaja con presiones elevadas pueden existir casos
de sobre presion, como por ejemplo en los tanques de homogeneizacion de las
materias primas, en el reactor, o en los sistemas de calefaccion a partir
de vapores de alta presion, o en los flashes o en la torre de destilacion. Si
hubiera algin fallo en la valvuleria las presiones se pueden transmitir al
siguiente equipo o0 se pueden generar en el propio equipo si no se libera.

Para salvaguardar la seguridad se usan medidas de seguridad pasivas como
la implementacion de valvulas de seguridad o PSV’s. Estas valvulas llevan
unos muelles tarados para que salten a una presion determinada y asi
aliviar posibles sobrepresiones liberando los gases sobrantes a la atmosfera
0 a una antorcha o “Flare”.

5.2.2. Problemas de temperatura

La temperatura es una variable muy critica, aunque en este sistema el nivel
térmico no es muy elevado, pero aun asi hay que velar por la seguridad de los
trabajadores y de los equipos. Los principales problemas son las posibles
quemaduras de los operarios provocadas por contacto de puntos de elevadas
temperaturas o de temperaturas muy bajas, para ello se incluyen en las lineas
y equipos que operen a una temperatura muy elevada o demasiado bajas unos
aislamientos térmicos (fibra de vidrio, ceramica o similar).
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Para salvaguardar la seguridad también se elegira el material del que estén
conformados los equipos para que aguanten temperaturas y presiones
mayores a la de operacion.

5.2.3. Problemas de flujo y nivel

El nivel en los depdsitos, torres, condensadores y ebullidores es una variable
importante para la seguridad del proceso ya que el desbordamiento de los
mismos afectara negativamente en la salud de los trabajadores, esto se evitara
colocando los controles oportunos para evitar reboses o niveles demasiado
bajos, que creara una posible cavitacion en las bombas, también se pondra
alrededor de los equipos pertinentes un cubeto que es un muro de hormigon
alrededor que cree una barrera protectora y no se derrame los liquidos por el
proceso y también se incluiran drenajes que permitiran reducir el nivel y asi
operar correctamente.

El un aumento o disminucién excesivo de flujo puede generar problemas en la
operacion y eficiencia de todos los equipos, pero en especial de la torre de
destilacion, en la entrada de alimentacion, del reflujo, o del vapor del calderin,
pues un exceso puede producir inundaciones o goteos que estropeen el
funcionamiento de los platos de la torre o que los propios platos se rompan.

5.3.HAZOP

El analisis de riesgos HAZOP consiste en identificar los posibles peligros
potenciales y los problemas operativos en las industrias, y se exige en el Real
Decreto (RD 1254/1999 + 948/2005) sobre control de riesgos inherentes a
los accidentes graves en los que intervengan sustancias peligrosas.

El método es sistematico y cualitativo que se conforma en identificar las
posibles desviaciones de las variables, tras esta identificacion evaluar las
causas, las consecuencias y las posibles acciones necesarias para eliminar las
consecuencias y reducir con esto el riesgo. Este analisis se tiene que llevar a
cabo en todos los nodos del proceso, que suelen ser cada uno de los equipos
del proceso, aunque a veces se juntan varios equipos por la posible reaccion
en cadena.

En el ANEXO V. HAZOP se realizara un ejemplo de HAZOP de un punto critico
del sistema como es la torre de destilacion de producto. Ya que asegura la
pureza y salida del producto. En revisiones posteriores del proyecto se debera
de realizar el resto de analisis HAZOP.
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6. IMPACTO AMBIENTAL

Dentro del proceso hay corrientes que le abandonan que son potencialmente
contaminantes para el medio ambiente y hay que analizar cual ha de ser la
gestion de dichas corrientes. Otro aspecto a tomar en cuenta es el posible dano
al medio ambiente causado por algun accidente o vertido.

También hay que tener en cuenta los posibles efectos en el medio ambiente
causados por la construccion de la planta, al igual que las emisiones ligadas a
la operacion de la misma planta como, por ejemplo, las emisiones de CO2
producidas en la generacion de vapor para calefaccion.

6.1.Efectos sobre la atmodsfera

Los efectos sobre la atmosfera vienen dados principalmente por los vertidos
realizados en las purgas del proceso, en los venteos, descargas de las valvulas
de seguridad o PSV y mayoritariamente en la generacion de energia.

Los compuestos que intervienen en este proceso a excepcion del MeOH no
generarian un impacto medioambiental excesivo ya que el Hz y CO2 son gases
presentes en la propia atmosfera, pero con el fin de eliminar las emisiones de
CO2 a la atmoésfera y siendo uno de los objetivos de este proyecto aprovechar
el CO2 emitido como materia prima.

Para aprovechar el CO2 que se libera en las corrientes 21y 23, que son purgas
del sistema, existen varias opciones ya que dichas corrientes estan
compuestas por CO2, CO, Ho y MeOH se puede utilizar como combustible
para las calderas de formacion de vapor y posteriormente capturar el CO>
mediante procesos de absorcion con etanolaminas (Goto et al., 2013). Otra
opcion es separar primero el Hx del resto de la corriente con membranas y asi
poder reutilizarlo en el proceso (Cordis, n.d.)y el resto de la corriente capturar
el CO2 como en el proceso anterior.

En el caso de las descargas de valvulas de seguridad y venteos se procedera a
guemarlas en una antorcha o “Flare” ya que aparte de ser un método de
seguridad también impide liberar a la atmosfera posibles contaminantes como
el MeOH, transformandolos principalmente en CO2 y agua.

6.2.Efectos sobre el agua

Al igual que con los venteos, se implantaron en el proceso unos drenajes para
retirar fluidos en la planta y para realizar operaciones de limpieza y
mantenimientos. Dichos drenajes pueden contener pueden contener
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contaminantes para el agua como el CO2 y el MeOH por lo que sera necesario
tratar para darle otro uso o verterlo de forma segura.

A parte de los drenajes en el proceso se genera una corriente de agua residual
qgue sale de la columna C-101 que también debe ser tratada. Estas aguas una
vez tratadas eliminando la materia organica y haciendo un tratamiento de
desaireacion pueden ser empleadas como agua caliente sanitaria (ACS), o para
el propio proceso como servicios generales, ya sea para el sistema de vapor
como HPS y LPS o para el sistema de refrigeracion como CW.

Para tratar dichas aguas residuales, en primer lugar, hay que cuantificar
cuanta materia organica tienen, en este caso la corriente esta compuesta del
0,008% en masa o una concentracion de 5878,8 mg/l, que es una
concentracion bastante elevada. (Methanol institute, 2013)

Para cuantificar dicha carga organica se utiliza un parametro conocido como
DQO (demanda quimica de oxigeno, en mg O2/l) que indica la cantidad de
oxigeno necesario para oxidar toda la materia organica presente en la corriente
de agua residual. Esta DQO se calcula de la siguiente manera:

a
C,H,0p+x0, ©nCO, + EHZO Reaccion 6.1

Donde x es el nimero de moles de 02 necesarios para oxidar un mol de un
compuesto organico, n el numero de carbonos de dicho compuesto organico, a
namero de hidrogenos que tiene dicho compuesto organico y b nimero
oxigenos que tiene el compuesto organico.

Conociendo los moles de oxigeno ajustando la reaccion y el balance de materia
de la corriente de “WATER” se obtiene el valor de DQO de la corriente de aguas
residuales.

Tabla 31: DQO de corriente de aguas residuales

MeOH
n 1
a 4
b 1
x (mol O2/mol) 1,5
Flujo molar (mol/h) 291,584
DQO (mg 0,/1) 8059,546

El valor de la DQO presente en esta corriente es muy elevada ya que los valores
que deben tener una corriente a nivel industrial son de entre 50 y 2000 mg
02/1 llegando en algunos casos hasta 5000 mg 0y/I (Ibanez, 2017).
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Para reducir este valor de DQO se conocen diferentes tratamientos como el uso
de carbon activo o membranas, pero con el elevado caudal a tratar y una gran
concentracion de materia organica los mejores tratamientos son los biolégicos,
como los sistemas aerobios usando microorganismos metilotroficos son
capaces de reducir un 95% la concentracion de metanol y en caso de no reducir
suficiente la cantidad de DQO se podria acudir a sistemas anaerobios
reduciendo aln mas la concentracion de metanol.(Lasso et al., 2017).

85



ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

86



ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

7. CONCLUSION

En conclusién, la produccion de MeOH a partir de CO2 capturado es un proceso
factible obteniendo una conversion global del CO2 del 85%, por lo que se puede
comprobar que el CO2 capturado se puede usar como materia prima.

Para este proceso se ha decidido que la ruta posible es mediante la
hidrogenacion catalitica del CO2, que es una reaccion que se lleva a cabo en
fase gas, y haciendo un analisis de las cinéticas, usando un catalizador a base
de Cu/Zn0O/Al203, con el fin de maximizar la selectividad hacia el producto, se
llega a que el reactor mas adecuado es un reactor multitubular catalitico
isotérmico y que sus condiciones de operacion han de ser 140°C y 80 barg.

En la separacion se realizan dos flashes que eliminan la mayoria de las
materias primas y subproductos, CO2, H2 y CO, que se recirculan al inicio del
proceso para mejorar el aprovechamiento de las materias primas ya que la
conversion dentro del reactor es del 30% que no es muy elevada.
Posteriormente, dado que el agua con el MeOH no forma azedtropo se lleva
a una torre de destilacion en la que se obtiene un MeOH del 99,85% de
pureza en masa Yy una corriente de agua residual que se lleva a un
posterior tratamiento para reducir la carga organica.

El diseno preliminar realizado se podria optimizar mediante la integracion
energética que podria llegar a ahorrar en energia hasta un 70% en calefaccion
y un 40% en refrigeracion, es decir 2650 kW en cada caso.

El analisis econdmico hace ver que el proceso con los precios actuales tanto
de las materias primas, como del producto y del coste de operacion de la planta
no es rentable, obteniendo unas pérdidas en torno a -30 MM€ por
ano. Haciendo un estudio sobre, cual deberia ser el precio del MeOH con el
mismo coste de materias primas y de operacion, se concluye que con un precio
minimo de 2150 €/t se obtendria un beneficio de 2,9 MM€ por ano,
obteniendo asi un VAN de O y un TIR del 2% siendo rentable la planta a partir
del decimosexto ano.

Este proceso es muy esperanzador ya que, tomando el CO2 que es uno de los
compuestos que mas se emiten a la atmésfera en la actualidad, pueda
convertirse en un producto de valor como es el MeOH que puede ayudar con la
transicion de las energias no renovables a renovables y que el proceso de
obtencion sea mas sostenible. Sin embargo, con los precios que tienen las
materias primas y el producto en la actualidad este proceso no es
rentable desde el punto de vista econémico.
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1.4. Integracion energética
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2.1.Intercambiador de calor E-103

El intercambiador de calor E-103 se disend siguiendo la siguiente ruta de
calculo:

En primer lugar, se comenz6 calculando los flujos que intervienen en dicho
intercambiador tanto el flujo de proceso, que en este caso es una corriente de
CO,, y el flujo de los servicios generales, o utilities, que en este caso es agua
de refrigeracion. Tanto el flujo de proceso como el duty, o necesidades
energéticas, se obtuvieron directamente del simulador ASPEN PLUS V12 y el
flujo de los utilities se obtienen directamente de la ecuacion de la energia
(Ecuacion Il.1) asumiendo que la diferencia de temperatura es de 10°C para
poder luego volver a enfriar el agua.

q=m-cp-AT Ecuacion I1.1

Una vez obtenido los flujos de que se van a usar en el cambiador se procede a
la eleccion de por donde va cada uno de ellos ya que este intercambiador es
de carcasa y tubos.

Por los tubos va a circular la corriente de proceso principalmente porque es el
fluido con mayor presion y temperatura. Esto es debido a que es mucho mas
econémico aumentar el espesor 0 escoger un material resistente a la
temperatura y presion en los tubos que en la carcasa.

En segundo lugar, se recogen las propiedades fisicas de ambos fluidos a las
distintas temperaturas y presiones. Para la recopilacién de las propiedades
fisicas se usa una herramienta web llamada NIST, (“National Institute of
Standards and Technology”, de los Estados Unidos).

Para el diseno del cambiador de calor sera necesario anotar los valores de: p
la densidad, cp calor especifico, y que es la viscosidad dinamica y k. es la
conductividad térmica. Todos ellos en unidades del sistema internacional, salvo
el calor especifico que se expresa en kJ/kgK.
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Tabla 32:Propiedades fisicas de fluidos

Fluido Tubos COo2 Fluido carcasa cw
Te 145 oC Te 25 oC
Ts 60 ac Ts 35 ac
cp 1,0305 kj/kg k cp 4,181 kj/kg k
kL 0,021403 w/m*k kL 0,60652 w/m*k

p 54,34 kg/m3 p 1000 kg/m3

] 1,75E-05 pa*s 1 8,90E-04 pa*s
m 0,98 kg/s m 2,09 kg/s

En tercer lugar, se estima un valor del coeficiente global de transmision de
calor, aunque estos vienen tabulados en el Coulson en la pagina 199, tabla
1.22.

De esta tabla se obtiene que los coeficientes globales para este caso oscilan
entre 20-300 W/m2°Cy en este caso se elige 300 W/m=2°C porque al aumentar
el coeficiente de transmision de calor el area de intercambio de calor sera
menor y el diseno sera mas barato y eficiente.

Lo siguiente sera calcular el area necesaria de transferencia de calor y esto se
hara con la ecuacion de transferencia de calor (Ecuacion 11.2) donde se obtiene
un area de 2,8 m2.

q=U-A-F ATy, Ecuacién 1.2

Una vez ya se ha calculado todo lo anterior se comienza con el diseno mecanico
de los tubos:

Para realizar el diseno mecanico de los tubos en primer lugar hay que calcular
el nimero de tubos que van a haber en la bancada y esto se realiza con la
siguiente ecuacion:

N=—r-=—7— Ecuacion 1.2

Donde At es el area exterior de cada tubo en m2.

Para elegir las dimensiones de cada tubo se realiza observando la velocidad
del fluido dentro de cada tubo, que para este caso siendo un gas a presiones
elevadas debe oscilar entre 5 m/s y 10 m/s. Teniendo en cuenta que la
velocidad y turbulencia de la corriente es un factor importante en el posterior
calculo del coeficiente individual de transferencia de calor y en la pérdida de
carga. La velocidad se calcula de la siguiente manera:
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41N,

_— Ecuacién I1.3
TNy p-d?

ut:

Con un Unico nimero de pasos por tubos y usando valores normalizados del
diametro exterior, longitud y espesor de los tubos se llega a estos resultados:

Tabla 33: Resumen de disefio mecdnico de los tubos

Tubos
Longitud (m) 1,83
Didmetro externo(m) 0,016
Didmetro interno (m) 0,012
Espesor (m) 0,002
Numero de tubos 30
Velocidad tubos (m/s) 5,24

A continuacion, se procede a calcular el coeficiente individual de transferencia
de calor por el interior de los tubos, h;, usando las siguiente correlaciones y
ndimeros adimensionales:

cUp d + C
Re = p ot % Pr = a4 Ecuacién I1.4 y 11.5
u ke
i d .
Nu = T = 0,021 - Re%8 . pro3 Ecuacion 11.6
1

Y también se calcula la pérdida de carga en el interior de los tubos:

L -0,14 U2
(—AP) =N, I8 Jro (£> + 2,5] N Ecuacién 11.7
di \My 2
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Donde el factor de friccion, j, se saca de una grafica del Coulson en funcion del
Reynolds, Re, y es la siguiente:

10011 2 3 4 567891 2 3 4 56789 2 3 4 567891 2 3 4 567891 2 3 456780
9 3
7 ¢
€ [
S AN 5
4 4
3 3
2 2
N
107 i
7 7
= : :
5 S
c 3 3
2
2 2 2
w
N
-2 1 1
10 g N — 9
7 - 9
6 0 s e
. B S 5
7 \
4 ] 4
|
3 = 3
2 ]
”“M-“?
-3 1 1
10 1 4 1 3 1 4 1 4 € 4 1
10! 102 10° 104 10° 108

Reynolds number, Re
Figura 52:Grdfica de factor de friccion en el interior de los tubos.(‘Heat Transfer’, 2018)
Obteniendo finalmente en el interior de los tubos los siguientes resultados:

Tabla 34: Resumen de resultados del interior de los tubos

Tubos
Reynolds 195253
Prandtl 0,84
Nusselt 341
Coeficiente individual, hi
(W/m2eC) 608
Pérdida de carga tubos (Pa) 6388

En siguiente lugar, se procede a realizar el diseno mecanico de la carcasa
comenzando por el didmetro de la misma.

Se selecciona un cambiador de cabezal flotante, con los tubos distribuidos al
tresbolillo. De esta forma el paso de tubo, P; en metros, es el siguiente:

P, =1,25-d, Ecuacion 11.8

Y el diametro de la bancada de tubos para un Unico paso se calcula con la
siguiente ecuacion:
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1

N\t s
d, =d, - (k_> Ecuacion I1.9
1

Tabla 35:Constantes empiricas de didmetro de bancada

Triangular pitch, p, = 1.25d,

No. passes 1 2 4 6 8
K| 0.319 0.249 0.175 0.0743 0.0365
ny 2.142 2.207 2.285 2.499 2.675

Para obtener el diametro de la carcasa, ds, se utiliza la siguiente correlacion
grafica en funcion del tipo de cambiador que se vaya a usar:

100
—~ 90— — === _
E Pull-through floating head
T 80 o
(]
£ e
S 70 e
% 60 ,//
3 —  Split-ring floating head
= // plit-ring floating hea
L)
s 90
£
S
o 40
8> Outside packed head
c
= 30
[0}
Lo
< 20
—
10 B e i
Fixed and U-tube
. 1
0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2

Bundle diameter (m)

Figura 53: Holgura entre carcasa y bancada de tubos(‘Heat Transfer’, 2018)

Por Gltimo, del diseno mecanico de la carcasa falta por determinar las placas
deflectoras que hay en el interior de la carcasa que se ocupan de mantener un
flujo cruzado entre los tubos y la carcasa. Estas se disenaron con un 25% de

114



ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

corte de placa y una separacion l,= 0,4-ds que es un valor optimo segun el
Coulson.

Obteniendo asi los siguientes parametros del diseno de la carcasa:

Tabla 36:Resumen de disefio mecdnico de la carcasa

Carcasa
Pt (m) 0,02
Didmetro de bancada (m) 0,141
Didmetro de carcasa (m) 0,176
Espacio entre placas (m) 0,070
Corte de placas 25%

A continuacion, se procede a realizar el calculo del coeficiente individual de
transferencia de calor por la carcasa y para ello es necesario calcular el area
trasversal, As, que atravesara el fluido a través de la carcasa, también se
calculara el flujo masico, G’s, que atraviesa dicha area transversal y el diametro
equivalente, de.

_ds by (P —dy)

g = Ecuacion 11.10
P

1,1
- (P2 —0,917 - d?) Ecuacién .11 y 11.12

de = a

Una vez calculado estos valores se calcula el coeficiente individual de
transferencia, ho, con la correlacion del método de Kern en la que intervienen
los numeros adimensionales de Reynolds, Prandtl y Nusselt y el factor j, que
depende de la grafica de la siguiente figura.
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Figura 54: Correlacion grdfica para obtener el factor jh (‘Heat Transfer’, 2018)

G's-d
e = u Ecuacion 11.12
U
h,-d
Nu = % = jn - Re- Pro33 Ecuacién 11.13
l

Y también se calcula la perdida de carga en la carcasa:

Ecuacién 11.14

o ods\ L op-u?
e

Donde el factor de friccion, j;, se obtiene de la siguiente grafica presente en el
Coulson:
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Figura 55: Factor de friccion por el lado de la carcasa(‘Heat Transfer’, 2018)
Obteniendo finalmente en la carcasa los siguientes resultados:

Tabla 37: Resumen valores por la carcasa

Carcasa
Reynolds 10737
Prandtl 6,14
Nusselt 196,57
Coeficiente individual, ho
10494
(W/m22C)
Pérdida de carga tubos (Pa) 4611

Finalmente, para comprobar que el diseno es valido y eficiente se comprueba
que el coeficiente global de transferencia de calor calculado ahora sea mayor
que el coeficiente global supuesto al principio del proceso. Para calcular el
coeficiente global real de este diseno, y suponiendo que los coeficientes de
ensuciamiento hod y hid tienen un valor estandar de 6000 W/m2°C, se realiza
con la siguiente ecuacion:

=i+ d, +d0-ln(d—i) 1 N do Ecuacién 1115
ho d;i-h 2k, hoa  di- hig

Sk

Obteniendo estos resultados resumen finales:
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Tabla 38: Resumen final del disefio del intercambiador

Pérdida de carga tubos (Pa) 6388,2
Pérdida de carga carcasa (Pa) 4611,4
Coeficiente global
371
(W/m2¢eC)

Como las pérdidas de carga son menores a 35 kPa para liquidos, en el caso del
flujo por carcasa, y menores a 0,1-Prativa=200 kPa para gases, ya que la
corriente por los tubos esta a 20 barg, y el coeficiente global calculado es mayor
al supuesto, 300 W/m=2°C < 371 W/m2°C, se puede dar por valido este diseno.
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2.2.Torre de destilacion T-101

Como ya se expresa en la memoria el proceso de eleccion del nimero de platos
de la torre de destilacion se hace mediante un estudio econémico usando
ASPEN con los datos que proporciona:

Tabla 39: Evaluacion econdmica en ASPEN

Total Capital Cost [USD] 2.046.920
Total Operating Cost [USD/Year] 1.451.790
Total Raw Materials Cost [USD/Year] 0
Total Product Sales [USD/Year] 0
Total Utilities Cost [USD/Year] 496.431
Desired Rate of Return [Percent/'Year) 20
P.O. Period [Year] 0
Equipment Cost [USD] 77.100
Total Installed Cost [USD] 343.700

Como el programa no recopila los datos econémicos de cada una de las
opciones se simula cada una de las opciones por separado y posteriormente
se recopilan los datos econdmicos en una tabla. Para que la eleccion sea mas
acorde a la realidad en cada paso se elige la etapa de alimentacion mas
beneficiosa con el grafico de composiciones como s explica también en la
memoria.

T-101 CAPEX+OPEX*ANOS

34.500.000 €

34.000.000 €

33.500.000 €

33.000.000 € @ ¢
g e 0o

32.500.000€

32.000.000€
16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40

Figura 56: Seleccidn del numero de etapas de T-101

Y la tabla correspondiente a estos datos es la siguiente:
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posteriormente.

N ETAPAS CAPEX OPEX TOTAL RR
17 2.661.010€ 1.586.640€ 34.393.810€ 1,319
18 2.688.550€ 1.581.360€ 34.315.750€ 1,297
19 2.673.800€ 1.545.330€ 33.580.400€ 1,136
20 2.677.700€ 1.531.540€ 33.308.500 € 1,077
21 2.698.170€ 1.522.710€ 33.152.370€ 1,03
22 2.706.080€ 1.514.640€ 32.998.880€ 0,992
23 2.720.820€ 1.509.420€ 32.909.220€ 0,961
24 2.727.460€ 1.503.980€ 32.807.060€ 0,935
25 2.737.550€ 1.500.040€ 32.738.350€ 0,914
26 2.741.920€ 1.496.160€ 32.665.120€ 0,895
27 2.749.880€ 1.493.410€ 32.618.080€ 0,879
28 2.757.810€ 1.492.060€ 32.599.010€ 0,865
29 2.768.350€ 1.490.410€ 32.576.550€ 0,853
30 2.766.940€ 1.488.750€ 32.541.940€ 0,843
31 2.791.750€ 1.489.730€ 32.586.350€ 0,833
32 2.792.000€ 1.492.710€ 32.646.200€ 0,826
33 2.829.740€ 1.490.710€ 32.643.940€ 0,817
34 2.827.520€ 1.489.660€ 32.620.720€ 0,810
35 2.848.220€ 1.490.880€ 32.665.820€ 0,804
36 2.861.050€ 1.491.510€ 32.691.250€ 0,799
37 2.866.970€ 1.491.060€ 32.688.170€ 0,794
38 2.915.200€ 1.496.710€ 32.849.400€ 0,807
40 2.975.050€ 1.503.820€ 33.051.450€ 0,785

valor sombreado corresponde con el valor minimo y el

elegido
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2.3.Disefio mecanico de R-101

Como ya se expresa en la memoria del proyecto el proceso de calculo con ASPEN PLUS
V12, se insertaran las tablas adquiridas de caida de presion segin el nimero, didmetro y
longitud de los tubos en el reactor.

d 15 in 2 in d 25 d 1 in
Netubos  (-4P) L Netubos  (-4P) L Netubos  (-4P) L Netubos  (-4P) L
(mbar) (m) (mbar) (m) (mbar) (m) (mbar) (m)
500 962,41 2075 200 269932 29,37 130 256455 28,80 780 290271 30,00
510 902,17 2023 210 2684 27,83 140 05062 2675 790 827,99 30,00
520 851,81 19,85 220 204654 27,01 150 165277 24,76 800 269687 2935
530 804,55 19,47 230 175930 2538 160 136682 2330 810 262926 2935
540 760,45 19,10 20 154307 2424 170 13356 21,81 820 250180 2862
550 722,82 18,82 250 136549 2328 180 958,41 20,66 830 24067 2862
560 682,12 18,41 260 21382 238 19 812,25 19,49 840 32188 27,89
570 646,77 18,08 270 108163 2150 200 698,71 18,57 850 26655 27,89
580 614,15 17,7 280 971,18 2075 210 602,35 17,62 860 anm 237
590 583,64 17,47 290 873,88 20,02 20 525,60 16,86 870 208679 2691
600 554,92 17,17 300 788,44 19,32 230 459,02 16,09 880 203884 2691
610 536,85 17,17 310 715,65 1872 20 405,59 15,44 890 194577 2626
620 502,99 16,60 320 650,71 18,12 250 358,61 14,80 900 190210 262
630 487,14 16,60 330 592,97 17,55 260 319,71 14,25 910 182033 2569
640 458,00 16,09 340 542,99 17,04 270 28542 13,70 920 178040 2569
650 444,02 16,09 350 497,97 1655 280 256,63 13,2 930 170293 251
660 17,50 15,58 360 457,51 16,07 290 231,00 12,75 940 166640 2511
670 405,14 15,58 370 422,04 1565 300 209,22 1234 950 159560 2455
680 38238 1514 380 389,82 1523 310 189,67 11,93 960 156210 2455
630 371,40 154 3% 360,61 14,83 320 172,87 11,57 970 149871 24,04
700 350,51 14,69 400 334,72 14,47 330 157,70 11,20 980 16791 24,04
710 340,73 14,69 410 311,05 14,11 320 146,33 11,02 990 40884 2354
720 326,79 14,48 420 289,41 1877 350 132,61 10,56 1000 138048 2354
730 309,64 14,09 430 270,08 1345 360 121,98 10,26 1010 132558 2305
740 301,36 14,09 440 252,28 1315 370 112,57 9,99 1020 129944 2305
750 285,57 13,70 450 235,91 1285 380 104,12 973 1030 124992 2261
760 78,14 13,70 460 21,17 1257 390 96,40 9,48 1040 257 2261
770 264,35 1336 470 207,53 1230 400 89,53 9,24 1050 uma 217
780 257,65 1336 480 194,91 12,04 410 83,28 9,02 1060 us7,06 2217
790 204,98 13,02 490 183,47 11,80 20 7,55 8,80 1070 EEEER RNl
800 23893 13,02 500 172,87 11,57 430 7.8 8,60 1080 109300 2173
810 27,3 12,69 510 162,98 1,33 40 67,70 8,40 1090 105380 2134
820 21,88 12,69 520 155,21 1,21 50 63,35 821 1100 10358 2134
830 211,67 12,39 530 145,49 10,9 60 59,43 8,04 1110 997,67 20,94
840 206,70 12,39 540 137,66 10,70 470 55,80 7,87 1120 979,81 20,94
850 197,26 12,00 550 130,44 10,51 80 52,44 7,70 1130 945,22 20,56
860 192,74 12,00 560 12371 10,32 %0 49,40 7,55 1140 928,60 20556
870 184,06 11,81 570 17,39 10,14 500 6,56 7,39 1150 897,01 20,20
880 179,93 11,81 580 111,56 996 510 3,93 7,25 1160 881,52 20,20
830 172,20 11,55 590 106,10 9,80 520 5 711 170 851,76 19,85
900 168,43 11,55 600 100,95 963 530 39,28 6,98 1180 837,30 19,85
910 161,26 11,29 610 97,71 963 540 37,18 6,84 1190 809,30 19,51
920 157,81 11,29 620 91,64 931 550 35,26 672 1200 795,80 19,51
930 151,16 11,05 630 88,80 931 560 33,45 6,60 1210 770,11 19,19
940 148,00 11,05 640 83,54 9,03 570 31,76 6,48 1220 757,48 19,19
950 142,04 10,82 650 81,04 9,03 580 30,20 637 1230 745,16 19,19
960 139,13 10,82 660 76,25 875 590 2874 627 1240 715,30 1871
970 133,57 10559 670 74,04 875 600 7.8 627 1250 703,86 1871
980 130,89 10559 680 69,92 850 610 26,05 605 1260 692,69 1871
990 12572 1037 690 67,95 850 620 25,24 605 1270 671,12 18,40
1000 12325 1037 700 64,17 825 630 2375 587 1280 660,65 18,40
1010 118,58 1017 710 6241 825 640 23,04 5,87 129 635,77 17,98
1020 11630 1017 720 59,89 813 650 21,69 5,69 1300 626,00 17,98
1030 11,92 9,98 730 56,78 791 660 21,06 5,69 1310 616,46 17,98
1040 109,81 9,98 740 55,29 791 670 19,85 551 1320 593,25 17,56
1050 105,72 9,78 750 5243 7,70 680 19,29 551 1330 584,34 17,56
1060 103,77 9,78 760 51,09 7,70 690 18,25 536 1340 575,64 17,56
1070 100,05 9,60 770 28,58 7,50 700 17,75 536 1350 555,02 7,17
1080 98,24 9,60 780 4737 7,50 710 16,80 521 1360 546,88 17,17
1090 94,75 9,43 7% 5,07 731 720 1635 521 1370 538,91 17,17
1100 93,06 9,43 800 23,98 731 730 15,49 506 1380 519,84 1679
110 89,79 9,25 810 21,87 7,13 740 15,09 5,06 139 512,38 1679
120 822 9,25 820 2088 7,13 750 1434 4,93 1400 505,08 1679
130 8,23 9,09 830 39,02 6,9 760 1398 4,93 1410 287,32 1643
1140 8,76 9,09 840 3812 6,9 770 1329 4,80 1420 480,48 1643
1150 80,95 893 850 36,40 6,80 780 12,9 4,80 1430 43,78 1643
1160 79,58 893 860 35,58 6,80 79 123 4,68 1440 457,93 16,09
170 76,93 878 870 34,00 6,60 800 12,04 4,68 1450 251,63 16,09
1180 75,65 878 880 3325 6,60 810 11,48 4,56 1460 5,47 16,09
1190 74,01 878 890 31,84 6,49 820 1,2 4,56 1470 230,64 1576
1200 71,82 8,56 900 31,15 6,49 830 1071 4,85 1480 22,84 1576
1210 70,27 8,56 910 29,84 635 840 10,46 4,85 1490 21917 1576
1220 69,14 8,56 920 29,22 635 850 9,99 435 1500 405,34 1543
1230 66,47 835 930 28,00 621 860 977 435 1510 400,00 1543
1240 65,42 835 940 27,43 621 870 935 425 1520 394,76 1543
1250 64,40 835 950 26,33 6,08 880 915 425 1530 38233 15,14
1260 61,90 815 960 25,80 608 890 876 415 1540 377,39 15,14
1270 60,95 815 970 2,79 595 900 858 415 1550 37254 15,14
1280 60,02 815 980 24,30 595 910 822 4,06 1560 360,87 14,84
129 57,17 7,87 990 2335 583 920 8,05 4,06 1570 356,30 14,84
1300 56,31 7,87 1000 2% 583 930 7,73 397 1580 351,82 14,84
1310 55,47 7,87 1010 2,0 572 940 7,57 3,97 159 340,89 14,56
1320 54,65 7,87 1020 21,63 572 950 727 3,89 1600 336,66 14,56
1330 52,86 772 1030 208 561 960 713 3,89 1610 332,50 14,56
1340 52,09 7,72 1040 2044 561 970 685 381 1620 32261 14,29
1350 51,34 772 1050 19,69 5,50 980 671 381 1630 318,67 14,29
1360 49,49 7,55 1060 19,33 5,50 990 646 373 1640 31481 14,29
1370 48,79 7,55 1070 18,65 5,40 1000 634 373 1650 305,50 14,03
1380 48,10 7,55 1080 1832 5,40 1010 610 3,66 1660 301,84 14,03
13% 46,47 7,39 1090 17,68 530 1020 599 3,66 1670 298,25 14,03
400 45,82 7,39 1100 17,37 530 1030 577 359 1680 289,50 1877
1410 45,19 7,39 1110 1676 520 1040 5,66 359 1690 286,10 1877
1420 43,65 723 1120 16,48 520 1050 546 352 1700 28276 1877
1430 43,05 723 1130 1593 511 1060 537 352 1710 274,79 1353
1440 2,47 7,3 1140 15,66 511 1070 518 345 1720 271,62 1353
1450 2,04 7,08 1150 15,14 502 1080 509 345 1730 268,50 1353
1460 40,50 7,08 1160 14,89 502 1090 2,91 339 1740 260,98 1330
1470 39,96 7,08 170 14,40 2,9 1100 483 339 1750 258,02 1330
1480 38,68 6,94 1180 14,17 4,9 1110 4,66 333 1760 255,11 1330
1490 38,18 694 1190 1394 29 120 459 333 1770 248,02 13,07
1500 37,68 6,94 1200 1339 481 130 443 327 1780 25,25 13,07
1510 3648 6,80 1210 13,17 481 1140 436 327 1790 242,54 13,07
1520 36,01 6,80 1220 12,97 481 1150 42 321 1800 239,87 13,07
1530 35,56 6,80 1230 1247 470 1160 415 31 1810 23217 1278
1540 4,83 6,67 1240 1228 470 170 2,02 316 1820 229,64 1278
1550 34,00 6,67 1250 12,00 470 1180 3,95 316 1830 27,15 1278
1560 3,58 6,67 1260 11,63 458 1190 383 31 840 2471 1278
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Corriente CO2INLET H2INLET 1 2
Fase Vapor Vapor Vapor Vapor
Temperatura (2C) 25 25 114 50
Presion (bar) 2 31 5 5
Fraccion molar vapor 1 1 1 1
Fraccion molar liquido 0 0 0 0
Fraccién masica vapor 1 1 1 1
Fraccién masica liquido 0 0 0 0
Entalpia Molar (MJ/kmol) -393,592 0,027 -390,135 -392,748
Entalpia Masica (kJ/kg) -8943,289 13,423 -8864,737 -8924,096
Entropia Molar (kJ/kmol-K) -3,017 -28,516 -0,440 -7,807
Entropia Masica (kJ/kg-K) -0,069 -14,146 -0,010 -0,177
Densidad molar (kmol/m?) 0,082 1,227 0,158 0,191
Densidad mésica (kg/m?>) 3,610 2,474 6,942 8,404
Flujo de Entalpia (kW) -8746,496 1,545 -8669,673 -8727,726
Average MW 44,010 2,016 44,010 44,010
Flujo molar (kmol/hr) 80,000 205,577 80,000 80,000
CO2 80,000 0,000 80,000 80,000
CcoO 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 205,577 0,000 0,000
MEQOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Fraccion molar
CO2 1,000 0,000 1,000 1,000
CcoO 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 1,000 0,000 0,000
MEOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Flujo masico (kg/hr) 3520,784 414,419 3520,784 3520,784
CO2 3520,784 0,000 3520,784 3520,784
CcoO 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 414,419 0,000 0,000
MEOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Fraccion masica
CO2 1,000 0,000 1,000 1,000
CcoO 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 1,000 0,000 0,000
MEOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Flujo Volumétrico (m3 /hr) 975,182 167,519 507,203 418,941




Corriente 3 4 5 6
Fase Vapor Vapor Vapor Vapor
Temperatura (2C) 144 50 145 60
Presion (bar) 13 13 31 31
Fraccion molar vapor 1 1 1 1
Fraccion molar liquido 0 0 0 0
Fraccién masica vapor 1 1 1 1
Fraccién masica liquido 0 0 0 0
Entalpia Molar (MJ/kmol) -389,043 -393,035 -389,430 -393,355
Entalpia Masica (kJ/kg) -8839,914 -8930,630 -8848,713 -8937,893
Entropia Molar (kJ/kmol-K) -5,247 -16,077 -13,598 -24,091
Entropia Masica (kJ/kg-K) -0,119 -0,365 -0,309 -0,547
Densidad molar (kmol/m?) 0,369 0,492 0,941 1,278
Densidad masica (kg/m’) 16,222 21,656 41,404 56,228
Flujo de Entalpia (kW) -8645,397 -8734,116 -8654,002 -8741,220
Average MW 44,010 44,010 44,010 44,010
Flujo molar (kmol/hr) 80,000 80,000 80,000 80,000
COo2 80,000 80,000 80,000 80,000
coO 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 0,000 0,000 0,000
MEQOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Fraccion molar
CO2 1,000 1,000 1,000 1,000
CcO 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 0,000 0,000 0,000
MEOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Flujo masico (kg/hr) 3520,784 3520,784 3520,784 3520,784
COo2 3520,784 3520,784 3520,784 3520,784
CcoO 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 0,000 0,000 0,000
MEOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Fraccion masica
CO2 1,000 1,000 1,000 1,000
CcO 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 0,000 0,000 0,000
MEOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Flujo Volumétrico (m®> /hr) 217,037 162,577 85,035 62,616




Corriente 7 8 9 10
Fase Vapor Vapor Vapor Vapor
Temperatura (2C) 161 87 80 152
Presion (bar) 80 50 50 80
Fraccion molar vapor 1 1 1 1
Fraccion molar liquido 0 0 0 0
Fraccién masica vapor 1 1 1 1
Fraccién masica liquido 0 0 0 0
Entalpia Molar (MJ/kmol) -389,714 1,842 1,650 3,821
Entalpia Masica (kJ/kg) -8855,161 913,699 818,444 1895,308
Entropia Molar (kJ/kmol-K) -21,692 -27,068 -27,606 -26,143
Entropia Masica (kJ/kg-K) -0,493 -13,427 -13,695 -12,968
Densidad molar (kmol/m?) 2,418 1,630 1,660 2,202
Densidad masica (kg/m3) 106,426 3,286 3,346 4,438
Flujo de Entalpia (kW) -8660,309 105,182 94,216 218,181
Average MW 44,010 2,016 2,016 2,016
Flujo molar (kmol/hr) 80,000 205,577 205,577 205,577
CO2 80,000 0,000 0,000 0,000
co 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 205,577 205,577 205,577
MEQOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Fraccion molar
CO2 1,000 0,000 0,000 0,000
CcoO 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 1,000 1,000 1,000
MEQOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Flujo masico (kg/hr) 3520,784 414,419 414,419 414,419
CO2 3520,784 0,000 0,000 0,000
co 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 414,419 414,419 414,419
MEOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Fraccion masica
CO2 1,000 0,000 0,000 0,000
CcoO 0,000 0,000 0,000 0,000
H2 0,000 1,000 1,000 1,000
MEQOH 0,000 0,000 0,000 0,000
WATER 0,000 0,000 0,000 0,000
Flujo Volumétrico (m3 /hr) 33,082 126,098 123,845 93,372




Corriente 11 12 14 15
Fase Vapor Vapor Vapor Mezcla
Temperatura (2C) 152 152 240 25
Presion (bar) 80 80 80 80
Fraccion molar vapor 1 1 1 0,83
Fraccion molar liquido 0 0 0 0,17
Fraccién masica vapor 1 1 1 0,70
Fraccién masica liquido 0 0 0 0,30
Entalpia Molar (MJ/kmol) -106,422 -94,920 -110,631 -124,630
Entalpia Masica (kJ/kg) -7723,022 -7429,931 -7514,750 -8465,624
Entropia Molar (kJ/kmol-K) -20,034 -18,599 -21,140 -57,060
Entropia Masica (kJ/kg-K) -1,454 -1,456 -1,436 -3,876
Densidad molar (kmol/m?) 2,261 2,253 1,875 3,918
Densidad masica (kg/m’) 31,161 28,783 27,597 57,681
Flujo de Entalpia (kW) -8442,128 -26879,542 -27186,394 -30626,409
Average MW 13,780 12,775 14,722 14,722
Flujo molar (kmol/hr) 285,577 1019,449 884,660 884,660
CO2 80,000 250,616 183,104 183,104
CoO 0,000 15,234 15,352 15,352
H2 205,577 751,863 549,562 549,562
MEQOH 0,000 1,473 68,867 68,867
WATER 0,000 0,264 67,776 67,776
Fraccion molar
CO2 0,280 0,246 0,207 0,207
CcoO 0,000 0,015 0,017 0,017
H2 0,720 0,738 0,621 0,621
MEOH 0,000 0,001 0,078 0,078
WATER 0,000 0,000 0,077 0,077
Flujo masico (kg/hr) 3935,203 13023,856 13023,856 13023,856
CO2 3520,784 11029,542 8058,353 8058,353
CcoO 0,000 426,706 430,004 430,004
H2 414,419 1515,665 1107,851 1107,851
MEOH 0,000 47,188 2206,646 2206,646
WATER 0,000 4,754 1221,001 1221,001
Fraccion masica
CO2 0,895 0,847 0,619 0,619
CcoO 0,000 0,033 0,033 0,033
H2 0,105 0,116 0,085 0,085
MEOH 0,000 0,004 0,169 0,169
WATER 0,000 0,000 0,094 0,094
Flujo Volumétrico (m3 /hr) 126,287 452,481 471,928 225,789




Corriente 16 17 18 19
Fase Vapor Liquido Vapor Vapor
Temperatura (2C) 25 25 25 152
Presion (bar) 80 80 80 80
Fraccion molar vapor 1 0 1 1
Fraccion molar liquido 0 1 0 0
Fraccién masica vapor 1 0 1 1
Fraccién masica liquido 0 1 0 0
Entalpia Molar (MJ/kmol) -94,784 -269,910 -94,784 -90,445
Entalpia Masica (kJ/kg) -7653,557 -10341,227 -7653,557 -7303,029
Entropia Molar (kJ/kmol-K) -30,250 -187,564 -30,250 -18,117
Entropia Masica (kJ/kg-K) -2,443 -7,186 -2,443 -1,463
Densidad molar (kmol/m?) 3,336 26,093 3,336 2,250
Densidad masica (kg/m’) 41,310 681,027 41,310 27,866
Flujo de Entalpia (kW) -19322,582 -11303,826 -19322,582 -18437,414
Average MW 12,384 26,100 12,384 12,385
Flujo molar (kmol/hr) 733,892 150,768 733,892 733,872
CO2 170,617 12,487 170,617 170,616
CoO 15,234 0,117 15,234 15,234
H2 546,304 3,258 546,304 546,286
MEOH 1,473 67,394 1,473 1,473
WATER 0,264 67,512 0,264 0,264
Fraccion molar
CO2 0,232 0,083 0,232 0,232
CcoO 0,021 0,001 0,021 0,021
H2 0,744 0,022 0,744 0,744
MEOH 0,002 0,447 0,002 0,002
WATER 0,000 0,448 0,000 0,000
Flujo masico (kg/hr) 9088,754 3935,101 9088,754 9088,653
CO2 7508,810 549,542 7508,810 7508,758
CcoO 426,716 3,288 426,716 426,706
H2 1101,284 6,567 1101,284 1101,246
MEOH 47,190 2159,456 47,190 47,188
WATER 4,754 1216,247 4,754 4,754
Fraccion masica
CO2 0,826 0,140 0,826 0,826
CcoO 0,047 0,001 0,047 0,047
H2 0,121 0,002 0,121 0,121
MEOH 0,005 0,549 0,005 0,005
WATER 0,001 0,309 0,001 0,001
Flujo Volumétrico (m®> /hr) 220,011 5,778 220,011 326,150




Corriente 20 21 22 23
Fase Mezcla Vapor Liquido Vapor
Temperatura (2C) 10 10 10 30
Presion (bar) 1 1 1 1
Fraccion molar vapor 0,10 1 0 1
Fraccion molar liquido 0,90 0 1 0
Fraccién masica vapor 0,14 1 0 1
Fraccién masica liquido 0,86 0 1 0
Entalpia Molar (MJ/kmol) -269,910 -301,667 -266,293 -349,488
Entalpia Masica (kJ/kg) -10341,227 -8746,765 -10590,268 -8544,036
Entropia Molar (kJ/kmol-K) -184,539 0,950 -205,662 -17,265
Entropia Masica (kJ/kg-K) -7,070 0,028 -8,179 -0,422
Densidad molar (kmol/m?) 0,492 0,051 26,290 0,048
Densidad mésica (kg/m?>) 12,854 1,766 661,069 1,963
Flujo de Entalpia (kW) -11303,826 -1291,603 -10012,223 -50,371
Average MW 26,100 34,489 25,145 40,904
Flujo molar (kmol/hr) 150,768 15,414 135,355 0,519
CO2 12,487 11,440 1,047 0,413
CcoO 0,117 0,117 0,000 0,001
H2 3,258 3,246 0,012 0,011
MEOH 67,394 0,521 66,873 0,094
WATER 67,512 0,090 67,422 0,000
Fraccion molar
CO2 0,083 0,742 0,008 0,795
CcoO 0,001 0,008 0,000 0,001
H2 0,022 0,211 0,000 0,022
MEOH 0,447 0,034 0,494 0,182
WATER 0,448 0,006 0,498 0,000
Flujo masico (kg/hr) 3935,101 531,599 3403,502 21,224
CO2 549,542 503,458 46,084 18,156
CcoO 3,288 3,269 0,019 0,017
H2 6,567 6,543 0,024 0,023
MEOH 2159,456 16,704 2142,752 3,028
WATER 1216,247 1,624 1214,623 0,000
Fraccion masica
CO02 0,140 0,947 0,014 0,855
CcoO 0,001 0,006 0,000 0,001
H2 0,002 0,012 0,000 0,001
MEOH 0,549 0,031 0,630 0,143
WATER 0,309 0,003 0,357 0,000
Flujo Volumétrico (m3 /hr) 306,138 300,989 5,148 10,810




Corriente MEOH WATER
Fase Liquido Liquido
Temperatura (2C) 30 104
Presidon (bar) 1 1
Fraccion molar vapor 0 0
Fraccién molar liquido 1 1
Fraccion masica vapor 0 0
Fraccion masica liquido 1 1
Entalpia Molar (MJ/kmol) -240,798 -279,766
Entalpia Masica (kJ/kg) -7490,436 -15477,467
Entropia Molar (kJ/kmol-K) -240,778 -145,972
Entropia Masica (kJ/kg-K) -7,490 -8,076
Densidad molar (kmol/m?) 18,510 38,972
Densidad masica (kg/m>) 595,058 704,439
Flujo de Entalpia (kW) -4492,106 -5259,393
Average MW 32,147 18,076
Flujo molar (kmol/hr) 67,158 67,677
COo2 0,635 0,000
Cco 0,000 0,000
H2 0,001 0,000
MEOH 66,487 0,292
WATER 0,036 67,386
Fraccién molar
COo2 0,009 0,000
Co 0,000 0,000
H2 0,000 0,000
MEOH 0,999 0,004
WATER 0,001 0,996
Flujo masico (kg/hr) 2158,964 1223,315
Cco2 27,928 0,000
CcoO 0,002 0,000
H2 0,002 0,000
MEOH 2130,382 9,343
WATER 0,651 1213,972
Fraccién masica
CcOo2 0,010 0,000
Cco 0,000 0,000
H2 0,000 0,000
MEOH 0,9985 0,008
WATER 0,0005 0,992
Flujo Volumétrico (m> /hr) 3,628 1,737
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| Spanish - ES |

CAS: 1333-74-0

N° ONU: 1049
CE: 215-605-7
PELIGROS PREVENCION LUCHA CONTRA INCENDIOS
Cortar el suministro; si no es posible y
Evitar las llamas, NO producir chispas |no existe riesgo para el entorno
Extremadamente inflamable. Muchas |V NO fumar. Sistema cerrado, proximo, dejar que el incendio se
INCENDIO Y |reacciones pueden roducir.incendio o ventilacién, equipo eléctrico y de extinga por si mismo; en otros casos
EXPLOSION |explosion IF_)as mezrc):las as/aire son alumbrado a prueba de explosion. apagar con agua pulverizada, polvo,
explosivaé 9 Utilicense herramientas manuales no |dioxido de carbono. En caso de
P ’ generadoras de chispas. No manipular |incendio: mantener fria la botella
botellas con las manos grasientas. rociando con agua. Combatir el
incendio desde un lugar protegido.
Usar controles apropiados en el proceso.
SINTOMAS PREVENCION PRIMEROS AUXILIOS
Inhalacion X:frlt)'(?: Dolor de cabeza. Apatia. Usar ventilacion. Aire limpio, reposo.
EN CASO DE CONGELACION: aclarar
Piel EN CONTACTO CON GAS: Guantes aislantes del frio con agua abundante, NO quitar la
CONGELACION. ’ ropa. Proporcionar asistencia médica
inmediatamente.
EN CASO DE CONGELACION:
. EN CONTACTO CON GAS: - . enjuagar con agua abundante.
Ojos CONGELACION. Utilizar pantalla facial. Proporcionar asistencia médica
inmediatamente.
Ingestion

DERRAMES Y FUGAS

CLASIFICACION Y ETIQUETADO

iEvacuar la zona de peligro! jConsultar a un experto! Ventilar.
Eliminar toda fuente de ignicién. Eliminar el vapor con agua
pulverizada.

ALMACENAMIENTO

A prueba de incendio. Fresco. Ventilacion a ras del suelo y techo.
Separado de materiales oxidantes.

ENVASADO

Conforme a los criterios del GHS de la ONU

PELIGRO
Gas extremadamente inflamable
Contiene gas a presion; puede explotar si se calienta

Transporte
Clasificacion ONU
Clase de Peligro ONU: 2.1

nizacion
Mundial de la Salud

——ry financiera de la Comision Europea.
Crganizagd
e L © OIT y OMS 2018

gl Trabajo

La informacion original ha sido preparada en inglés por un grupo
internacional de expertos en nombre de la OIT y la OMS, con la asistencia

INFORMACION FiSICO-QUIMICA

European I
Commission

Estado fisico; aspecto
GAS INODORO INCOLORO COMPRIMIDO.

Peligros fisicos
El gas se mezcla bien con el aire, formandose faciimente mezclas
explosivas. El gas es mas ligero que el aire.

Peligros quimicos

El calentamiento intenso puede originar combustién violenta o explosion.
Reacciona violentamente con halégenos, materiales oxidantes y grasas.

Foérmula: Hy

Masa molecular: 2.0

Punto de ebullicion: -253°C

Punto de fusion: -259°C

Densidad relativa de vapor (aire = 1): 0.07

Punto de inflamacion: gas inflamable

Temperatura de autoignicion: 560°C

Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 4-75
Presién de vapor, kPa a 25°C: 165320

http://www.ilo.org/dyn/icsc/showcard.display?p card id=1&p_edit=&p_version=2&p _lang=es[11/03/2024 20:34:52]



ICSC 0001 - HIDROGENO

Esto genera peligro de incendio y explosion. Los metales catalizadores Solubilidad en agua, mg/l a 21°C: 1.62 (muy escasa)

tales como el platino o el niquel aumentan este tipo de reacciones.

EXPOSICION Y EFECTOS SOBRE LA SALUD

Vias de exposicién Riesgo de inhalacion
La exposicién es por via inhalatoria principalmente. Al producirse pérdidas en zonas confinadas, esta sustancia puede originar

asfixia por disminucion del contenido de oxigeno en el aire.
Efectos de exposicion de corta duracion

Asfixia. Ver Notas. La exposicion a gas frio podria causar congelacion. Efectos de exposicién prolongada o repetida

LIMITES DE EXPOSICION LABORAL

MEDIO AMBIENTE

NOTAS

Altas concentraciones en el aire producen una deficiencia de oxigeno con riesgo de pérdida de conocimiento o muerte.
Comprobar el contenido de oxigeno antes de entrar en la zona.
Medir concentraciones de hidrogeno con un detector de gas adecuado (un detector de gas inflamable normal no es adecuado).

INFORMACION ADICIONAL

- Limites de exposicion profesional (INSST 2022):

Notas: asfixiante simple.

- N° de indice (clasificacion y etiquetado armonizados conforme al Reglamento CLP de la UE): 001-001-00-9
- Clasificacion UE

Pictograma: F+; R: 12; S: (2)-9-16-33

La calidad y exactitud de la traduccion o el posible uso que se haga

de esta informacion no es responsabilidad de la OIT, la OMS ni la
GOBIERMD MINISTERID . L.
DE ESPARIA insst Comision Europea.

DE TRABAJD o ~
¥ ECOMOMIA SOCIAL P © Version en espafiol, INSST, 2018
Snguided y Salud aroel Imbae:
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ICSC 0021 - DIOXIDO DE CARBONO

« back to the search result list(es) Spanish - ES
CAS: 124-38-9
N° ONU: 1013
CE: 204-696-9
PELIGROS PREVENCION LUCHA CONTRA INCENDIOS
En caso de incendio en el entorno:
INCENDIO Y usar un medio de extincion adecuado.
EXPLOSION No combustible. En caso de incendio: mantener fria la
botella rociando con agua. Combatir el
incendio desde un lugar protegido.

SINTOMAS PREVENCION PRIMEROS AUXILIOS

Vértigo. Dolor de cabeza. Presion
sanguinea elevada. Ritmo cardiaco
acelerado. Asfixia. Pérdida del
conocimiento.

Aire limpio, reposo. Puede ser
Usar ventilacion. necesaria respiracion artificial.
Proporcionar asistencia médica.

Inhalacion

EN CASO DE CONGELACION: aclarar
Guantes aislantes del frio. con agua abundante, NO quitar la
ropa. Proporcionar asistencia médica.

Piel EN CONTACTO CON GAS O HIELO
SECO: CONGELACION.

Ojos Utilizar gafas de proteccion.
Ingestion
DERRAMES Y FUGAS CLASIFICACION Y ETIQUETADO
Proteccion personal: equipo auténomo de respiracion. Ventilar. No o
utilizar agua. Conforme a los criterios del GHS de la ONU

ALMACENAMIENTO

A prueba de incendio, si esta en local cerrado. Fresco. Ventilacion a
ras del suelo.

ENVASADO

ATENCION
Contiene gas refrigerado; puede provocar quemaduras o lesiones
criogénicas
Puede ser nocivo si se inhala

Transporte
Clasificacion ONU
Clase de Peligro ONU: 2.2

La informacion original ha sido preparada en inglés por un grupo

oI .
("‘w“ internacional de expertos en nombre de la OIT y la OMS, con la asistencia — European
financiera de la Comision Europea. Commission

ooz Organizacion - © oIT y OMS 2018

Internacionas

satabaio Mundial de la Salud

INFORMACION FiSICO-QUIMICA

Estado fisico; aspecto Férmula: CO,
GAS INODORO INCOLORO COMPRIMIDO LICUADO. Masa molecular: 44.0
. .. Punto de sublimacion: -79°C
Peligros fisicos _ ) Solubilidad en agua, mi/100ml a 20°C: 88
El gas es mas denso que el aire y puede acumularse en las zonas mas Presion de vapor, kPa a 20°C: 5720

bajas produciendo una deficiencia de oxigeno. Las pérdidas de liquido

Densidad relativa de vapor (aire = 1): 1.5
condensan formando hielo seco extremadamente frio. por ( )

Coeficiente de reparto octanol/agua como log Pow: 0.83

Peligros quimicos
Se descompone por encima de 2000°C. Esto produce monodxido de
carbono toxico.

http://www.ilo.org/dyn/icsc/showcard.display?p card id=21&p_edit=&p_ version=2&p_lang=es[11/03/2024 20:32:51]



ICSC 0021 - DIOXIDO DE CARBONO

EXPOSICION Y EFECTOS SOBRE LA SALUD

Vias de exposicién Riesgo de inhalacion

La sustancia se puede absorber por inhalacion. Al producirse pérdidas en zonas confinadas, esta sustancia puede originar
riesgo grave de asfixia.

Efectos de exposicion de corta duracion
La evaporacion rapida del liquido puede producir congelacion. La Efectos de exposicién prolongada o repetida
inhalacion de concentraciones altas puede causar pérdida del La sustancia puede afectar al metabolismo.
conocimiento. Asfixia.

LIMITES DE EXPOSICION LABORAL

TLV: 5000 ppm como TWA; 30000 ppm como STEL.
MAK: 9100 mg/m3, 5000 ppm; categoria de limitacion de pico: 11(2).
EU-OEL: 9000 mg/m3, 5000 ppm como TWA

MEDIO AMBIENTE

NOTAS

El diéxido de carbono se libera en muchos procesos de fermentacion (vino, cerveza, etc.) y es un componente mayoritario en los gases de
combustion.

Altas concentraciones en el aire producen una deficiencia de oxigeno con riesgo de pérdida de conocimiento o muerte.

Comprobar el contenido de oxigeno antes de entrar en la zona.

A concentraciones toxicas no hay alerta por el olor.

Otros numeros ONU: ONU 1845 dioxido de carbono, sélido (Hielo seco); ONU 2187 didxido de carbono liquido refrigerado.

INFORMACION ADICIONAL

- Limites de exposicion profesional (INSST 2021):
VLA-ED: 5000 ppm; 9150 mg/m?
- Clasificaciéon UE

La calidad y exactitud de la traduccion o el posible uso que se haga

de esta informacion no es responsabilidad de la OIT, la OMS ni la
GOBIERMD MIMISTERIC .
DE ESPARIA, DE Insst

TRABAJD Comision Europea.
¥ ECOMNOMIA SOTIAL

© Version en espaiol, INSST, 2018

Irafitube Hockonal da
Engunded v Salud eroal Tbaje
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ICSC 0057 - METANOL

« back to the sea

rch result list(es)

Spanish - ES
CAS: 67-56-1
N° ONU: 1230
CE: 200-659-6
PELIGROS PREVENCION LUCHA CONTRA INCENDIOS
Evitar las llamas, NO producir chispas
y NO fumar. NO poner en contacto con
Altamente inflamable. Las mezclas sustancias incompatibles. Sistema Usar agua pulverizada, polvo, espuma
INCENDIO Y |vapor/aire son ex Ioéivas Riesqo de cerrado, ventilacién, equipo eléctrico y |resistente al alcohol, diéxido de
EXPLOSION incF:endio ox Iosirc)’)n en C(.)ntact?) con de alumbrado a prueba de explosién. |carbono. En caso de incendio:
sustanciays inf:)om atibles. Ver Notas NO utilizar aire comprimido para llenar, |mantener frios los bidones y demas
P ' " |vaciar o manipular. Utilicense instalaciones rociando con agua.
herramientas manuales no
generadoras de chispas.
jEVITAR LA FORMACION DE NIEBLAS DEL PRODUCTO!
SINTOMAS PREVENCION PRIMEROS AUXILIOS
Tos. Veértigo. Dolor de cabeza.
Inhalacién Debilidad. Alteraciones de la vista. Usar ventilacion. Usar extraccion Aire limpio, reposo. Proporcionar
Somnolencia. Jadeo. Convulsiones. localizada o proteccion respiratoria. asistencia médica.
Pérdida del conocimiento.
L . Enjuagar la ropa contaminada con
Piel Piel seca. Enrojecimiento. Guantels,de proteccion. Traje de agua abundante (peligro de incendio).
proteccion. . : f -
Proporcionar asistencia médica.
Enjuagar con agua abundante durante
Utilizar pantalla facial o proteccion varios minutos (quitar las lentes de
Ojos Enrojecimiento. Dolor. Vision borrosa. |ocular en combinacién con proteccidon | contacto si puede hacerse con
respiratoria. facilidad), después proporcionar
asistencia médica.
Dolor abdominal. Ademés ver No comer, ni beber, ni fumar durante el |NO provocar el vémito. Dar a beber
Ingestion Inhalacién ' trabajo. Lavarse las manos antes de uno o dos vasos de agua. Proporcionar
' comer. asistencia médica inmediatamente.

DERRAMES Y FUGAS

CLASIFICACION Y ETIQUETADO

iEvacuar la zona de peligro! jConsultar a un experto! Eliminar toda
fuente de ignicion. Ventilar. Proteccién personal: traje de proteccion
completo incluyendo equipo auténomo de respiracion. NO verterlo
en el alcantarillado. Recoger, en la medida de lo posible, el liquido
que se derrama y el ya derramado en recipientes tapados. Absorber
el liquido residual en arena o absorbente inerte. Eliminar el residuo
con agua abundante. Almacenar y eliminar el residuo conforme a la
normativa local.

ALMACENAMIENTO

Separado de materiales incompatibles. Fresco. A prueba de
incendio. Mantener en lugar bien ventilado.

ENVASADO

Conforme a los criterios del GHS de la ONU

B

PELIGRO
Liquido y vapores muy inflamables
Téxico en caso de ingestion
Nocivo si se inhala
Provoca dafios en el sistema nervioso central

Transporte

Clasificacion ONU

Clase de Peligro ONU: 3; Peligro Secundario ONU: 6.1; Grupo de
Embalaje/Envase ONU: I

@

Organizackn
Intarnaciona
el Trabajo

Organizacion
Mundial de la Salud

internacional de expertos en nombre de la
financiera de la Comision Europea.
© OIT y OMS 2018

La informacion original ha sido preparada en inglés por un grupo

INFORMACION FiSICO-QUIMICA

OIT y la OMS, con la asistencia H : European I
Commission
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ICSC 0057 - METANOL

Estado fisico; aspecto ; Foérmula: CH4O / CH30H
LIQUIDO INCOLORO DE OLOR CARACTERISTICO. Masa molecular: 32.0
Peli fisi Punto de ebullicién: 65°C
eligros fisicos . . 3 . Punto de fusién: -98°C
El vapor se mezcla bien con el aire, formandose facilmente mezclas Densidad relativa (agua = 1): 0.79

explosivas. Solubilidad en agua: miscible

Presién de vapor, kPa a 20°C: 12.9

Densidad relativa de vapor (aire = 1): 1.1

Densidad relativa de la mezcla vapor/aire a 20°C (aire = 1): 1.01
Punto de inflamacion: 9°C c.c.

Temperatura de autoignicion: 440°C

Limites de explosividad, % en volumen en el aire: 6-50
Coeficiente de reparto octanol/agua como log Pow: -0.74
Viscosidad: 0.544 mPa a 25°C

Peligros quimicos
Reacciona violentamente con oxidantes fuertes, acidos y agentes
reductores. Esto genera peligro de incendio y explosion.

EXPOSICION Y EFECTOS SOBRE LA SALUD

Vias de exposicion Riesgo de inhalacion

La sustancia se puede absorber por inhalacion, a través de la piel y por Por evaporacién de esta sustancia a 20°C se puede alcanzar bastante
ingestion. rapidamente una concentracion nociva en el aire.

Efectos de exposicion de corta duracién Efectos de exposicién prolongada o repetida

La sustancia irrita los ojos, la piel y el tracto respiratorio. La sustancia El contacto prolongado o repetido con la piel puede producir dermatitis. La

puede afectar al sistema nervioso central. Esto puede dar lugar a pérdida |sustancia puede afectar al sistema nervioso central. Esto puede dar lugar a
del conocimiento. La exposicion podria causar ceguera y la muerte. Los dolores de cabeza persistentes y alteraciones de la vision.

efectos pueden aparecer de forma no inmediata. Se recomienda vigilancia
médica.

LIMITES DE EXPOSICION LABORAL

TLV: 200 ppm como TWA,; 250 ppm como STEL; (piel); BEI establecido.
EU-OEL: 260 mg/m3, 200 ppm como TWA; (piel).
MAK: 130 mg/m3, 100 ppm; categoria de limitacion de pico: 11(2); absorcién dérmica (H); riesgo para el embarazo: grupo C

MEDIO AMBIENTE

Evitar su liberacion al medio ambiente en circunstancias distintas al uso normal.

NOTAS

Arde con llama azulada.

Esta indicado un examen médico periddico dependiendo del grado de exposicion.

En caso de envenenamiento con esta sustancia es necesario realizar un tratamiento especifico; asi como disponer de los medios
adecuados junto a las instrucciones correspondientes.

INFORMACION ADICIONAL

- Limites de exposicion profesional (INSST 2021):

VLA-ED: 200 ppm; 266 mg/m?

Notas: via dérmica; esta sustancia tiene establecidas restricciones a la fabricacion, la comercializacion o el uso especificadas en el
Reglamento REACH.

VLB: 15 mg/L en orina. Notas F, I.

- N° de indice (clasificacion y etiquetado armonizados conforme al Reglamento CLP de la UE): 603-001-00-X

- Clasificaciéon UE

La calidad y exactitud de la traduccioén o el posible uso que se haga
de esta informacion no es responsabilidad de la OIT, la OMS ni la
GOBERMO MIMISTERIOH

PARL RABAJO 1 Comision Europea.
PEE ';“Eénmmhmcm IHSSt © Version en espaiol, INSST, 2018
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No del Proyecto

1 Titulo del proyecto
Planta Produccion de MeOH a partir de CO2y H2 HAZOP
Localizacion Espafia Unidad 100
Nodo Torre de destilacion T-101 P&ID Nimero 104
Parametro Desviacion Causa Consecuencia Salvaguardas existentes Recomendaciones
-Incremento del flujo -Control de temperatura . L .
. L. L, -Mejorar disefio mecanico de la torre para
de entrada de la columna. -Posible condensacion de los compuestos de la torre que -Control de presién R ]
. . . - . . - prevenir posibles roturas
- Més vapor recirculado desde crea un problema por inundacién de los platos pudiendoa | -Uso de PSVy lainstalacién de unade o i
i -Llevar un mantenimiento de todas las valvulas del
3 el calderin E-109. Ilegar a romperlos. reserva .
Mas/Alto . -, . e . sistema
- Mayor recirculacion en cabeza por fallo - Posible arrastre del liquido por el vapor -Alarmas de que avisan . .
, o, L, . -Llevar un mantenimiento de todos los equipos
de vélvula FV-121. -Problemas en la separacién de los compuestos y reduccién | de presionesy temperaturas elevadas K
. . . . ligados ala torre
-Fallo en valvula FV-122 de calidad del producto -Valvula FV-123 en caso de fallo se cierra parado manual de la torre
i6 - u T
Presion - Fallo en lavélvula PV-101 -Apertura total de FV-120
. -Elevadas pérdidas de carga . . . -Vdlvulas antirretorno -Mejorar disefio de red de tuberias
Menos/Bajo . L, -Posible retroflujos de la torre al sistema
en laalimentacion -Venteos a la atmosfera -Parado manual de la torre
No
Reversa
Otra
L, o, -Control e indicadores de temperatura
-Incremento de la presidn de operacién L, . L
) . -Control de presién - Aumentar el reflujo de condensados para disminuir
-Mayor temperatura de salida en el E-108y -Riesgo de Runaway ) L,
. ., . o -Uso de PSV e instalacién de una de la temperatura de la torre cerrando FV-122
, E-109 por fallo en los controladores TC-109 | -Riesgo de explosion debido a la vaporizacion del producto L .
Mas/Alto . L o reserva -Llevar un mantenimiento de todos los equiposy
y TC-111 -Pérdida de eficiencia de la torre ya que el equilibrio . ) R
. L X -Alarmas de que avisan valvulas del sistema
-Menor reflujo de condensados a las torre quimico cambiara
de temperaturas elevadas -Parado manual de la torre
por fallo en FV-121 0 FV-122 3 .
-Valvula FV-123 en caso de fallo se cierra
Temperatura
-Aumento de entrada de alimentacion -Disminuir el reflujo de condensados afiadiendo
-Menor temperatura de salida en el -Control e indicadores de temperatura | bypasses, abriendo FV-122 o parando bombas P-101
Menos/Bajo E-108 y E-109 por fallo en los controladores -No existen problemas de seguridad -Alarmas de que avisan A/B
y TC-109y TC-111 pero si una posible pérdida de eficiencia de la torre de temperaturas bajas -Llevar un mantenimiento de todos los equiposy
-Mayor reflujo de condensados a la torre valvulas del sistema
por fallo en FV-1210 FV-122 -Parado manual de la torre
No
Reversa
Otra




-Posible incremento de la alimentacién
por fallo de
Fv-117

-Incremento de presidn en la torre

-Control de temperatura
-Control de presién
-Uso de PSV e instalaciéon de una de

-Drenajes en los equipos
-Bypass que habiliten a salida de flujo de la torre

, -Apertura de valvula de reflujo FV-121 -Posible inundacién en los platos reserva o .
Mas/Alto . , . L . -Llevar un mantenimiento de todos los equipos y
-Cierre de valvula de control -Posible arrastre de liquido en los platos por el vapor -Alarmas de que avisan X .

. . . vélvulas del sistema
FV-122 -Riesgo de explosion de presiones y temperaturas elevadas
. . . -Parado manual de la torre
-Incremento de vapor de salida en el E-109 -Controles de flujos y niveles
-Cierre de valvula FV-124
-Obstruccién de la linea de alimentacién -No existen posibles riesgos de seguridad L .
. . R . . . -Llevar un mantenimiento de todos los equipos y
Flujo . -Cierre de valvula de reflujoFVv-121 -Secados de la torre lo que hace imposible de operar -Control de flujos y niveles X .
Menos/Bajo 3 L . K valvulas del sistema
-Aperturs de la vélvula de control FV-122 -Pérdida de eficiencia de la torre
R . o K -Parado manual de la torre
-Fugas del fluido en las conexiones -Pérdida de calidad del producto
-Obstruccion de lalinea de alimentacion
-Cierre de valvula de reflujo . . -Llevar un mantenimiento de todos los equipos
) -No existen posibles riesgos de seguridad -Control de flujos y niveles . ) quiposy
No Fv-121 Secados de la t | h ; ible d vélvulas del sistema
-Secados de latorre lo que hace imposible de operar
-Aperturs de la vélvula de control FV-122 q P P -Parado manual de la torre
-Fugas del fluido en las conexiones
-Cierre de valvula FV-119 . . L. i ;
] -Riesgo de inundacion de la torre . -Llevar un mantenimiento de todos los equipos y
-Cierre de FV-124 0 FV-122 . -Valvulas antirretorno X .
Reversa . -Riesgo de rotura del condensador E-108 . - valvulas del sistema
-Exceso de nivel en el E-109, . L, en las lineas criticas
-Riesgo de explosion -Parado manual de la torre
V-105
Otra
-Mayor alimentacién de liquidos a la torre
de los normal
-Mayor flujo de condensados X .
. i -Control de flujos y niveles
- Perdida de potencia o parada de bomba P . .
. - Alarmas de alto nivel en los equipos . .
101A -Inundamiendo de torre, E-109 o V-105 Bomba de reserva -Llevar un mantenimiento de todos los equipos y
Mas/Alto -Cierre de valvulas de control -Incremento de presidn en dichos equipos Drenaies de liquidos valvulas del sistema
FV-1210 FV-122 -Riesgo de explosidn J, q -Parado manual de la torre
L ., K ., -Uso de PSV e instalacion de una de
-Disminucién de alimentacion de vapor en
reserva
E-109 por fallo en FV-123
-Cierre de valvula de control
FV-124
Nivel -Menor alimentacion de liquidos a la torre
de los normal
-Menor flujo de condensados
- incremento de potencia o parada de -Parada de bombas en caso de posible cavitacion
bomba P-101 A o . -Control de flujos y niveles -Llevar un mantenimiento de todos los equipos y
. -Cavitacion en las bombas por no cumplir el NPSH L . , .
Menos/Bajo -Apertura de valvulas de control . . . - Alarmas de bajo nivel en los equipos valvulas del sistema
-No exisiten riesgos de seguridad
FV-1210 FV-122
-Aumento de alimentacidn de vapor en -Parado manual de la torre
E-109 por fallo en FV-123
-Apertura de valvula de control
FV-124
No
Reversa

Otra




Composicidn

Mas/Alto

Menos/Bajo

No

Reversa

Otra

Otros

Mas/Alto

Menos/Bajo

No

Reversa

Otra






