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RESUMEN

Se determinaron los consumos energéticos en dos esquemas de destilacion de alcohal.
En el primer esquema las columnas trabgjan a presiones cercanas a la atmosféricay en
la segunda se trabaja con presiones a vacio. Se reaiz6 un andlisis de integracion
energética con € empleo del software ASPEN PINCH, determinandose los
requerimientos minimos de utilidades calientes y frias en cada proceso. Las curvas de
compuestas mostraron que en ambos procesos existen posibilidades de recuperacién de
calor. Se obtuvo un AT minimo (ATmin) 6ptimo de 25°C para destilacién convencional
y de 20°C para destilacion doble efecto. El diagrama de rejillas mostr6 € nimero
minimo de unidades de intercambio de calor con diferencias respecto a la red actual y
sobreconsumo de utilidades en los dos esquemas evaluados. Los consumos minimos de
utilidades obtenidos con la integracion energética significaron en ahorros de 52% para
el esquema de destilacién doble efecto y de 75% para € esguema de destilacion
convencional.
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ABSTRACT

Energy consumption was determined in two schemes of alcohol distillation. In the first
scheme, columns operate at a pressure close to atmospheric pressure and the second one
works with vacuum pressures. An analysis of energy integration in the ASPEN PINCH
software is done, determining the minimum requirements of hot and cold utilities in
each process. The composite curves showed that there are possibilities for energy
recovery in both processes. A minimum AT (ATmin) optimum of 25°C for
conventional distillation and 20°C for double effect distillation was obtained. The grids
diagram showed the minimum number of exchange units with differences according to
the real processes and utilities over consumption for both distillation schemes. The
minimum consumption of utilities obtained from energy integration resulted in savings
of 52% for double effect distillation and 75% for conventional distillation.

Key words: energy integration, double effect distillation, conventional distillation,
superfine acohoal.

1. INTRODUCCION

En los Ultimos afios se ha observado un creciente interés en la produccion de alcohol a
partir de fuentes renovables. En Cuba, tradicionalmente el alcohol se obtiene de la
fermentacion de las mieles del proceso azucarero, pero en € campo de la investigacion
se pueden encontrar un nimero considerable de trabajos que abordan € empleo de otros
sustratos para la fermentaciéon alcohdlica, tales como jugos del proceso azucarero,
hidrolizado de bagazo y vinazas de |a destilacion de alcohol; entre estos trabajos pueden
citarse (Albernas et al., 2012) y (Albernas et a., 2014), (Gonzédlez et a., 2014).

Una vez que en la fermentacion se ha obtenido e por ciento acohdlico requerido en el
vino, éste pasa a la etapa de destilacion para acanzar € grado acohdlico deseado en
dependencia del tipo de alcohol que se quiera producir. En la etapa de destilacion, la
tecnologia en Cuba se basa en |a configuracion que por décadas ha sido empleada en las
destilerias brasilefias, (Dias et a., 2010), en la cual se adoptan en las columnas de
destilacion presiones cercanas a la atmosférica. La etapa de destilacion es la que
demanda mayor consumo de energia térmica; téngase en cuenta que € vino a destilar
tiene una concentracion de alcohol aproximada de 4,5-5,5% peso, obteniéndose en una
primera etapa de destilacion alcohol con una concentracion de 93,5% peso para alcohol
técnico B; 96,3% peso para a cohol extrafino y 99% peso para alcohol puro, (esta tltima
no se realizaen Cuba).

En laactualidad, 1a produccion de acohol se realiza con tecnologias de gran eficienciay
estabilidad independientemente de la materia prima empleada y la finalidad de la
produccion; € empleo de columnas al vacio con transferencia de energia hace que €
proceso de destilacion sea cada vez més estable, por lo tanto, mas €ficiente. La
operacion en multiple efecto de las columnas de destilacion y rectificacion permite una
reduccion significativa del consumo de energia dado que los condensadores y
rehervidores de las columnas pueden ser integrados térmicamente, (Junqueira et al.,
2009).
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En los procesos convencionales de destilacion de alcohol se pueden identificar
debilidades por & no aprovechamiento de la calidad térmica de corrientes del proceso.
Un aumento de la €ficiencia global de la produccion de alcohol tanto técnica como
econdémica, puede lograrse a través de la integracion térmica del proceso de destilacion
s se reduce € consumo de utilidades y se aprovecha la energia disponible en las
corrientes de proceso através del intercambio de calor entre las mismas.

Los autores, (Dias et a., 2009 y 2011), estudiaron através de la simulacion en Hysys, la
influencia de la destilacion doble efecto en la reduccion del consumo energético. La
configuracién estudiada en sus trabgjos es similar a la destilacion convencional, pero
operando la columna de destilacion a vacio (20-25 kPa), mientras que la columna de
rectificacion operaba a presiones cercanas ala presion atmosférica (101 kPa en € tope).

De acuerdo a estos autores, la diferencia de temperatura entre e rehervidor de la
columna destiladora y los condensadores de la rectificadora y deshidratadora, permiten
la integracion térmica de estos equipos, significando una reduccion del consumo de
vapor en e proceso de destilacion (Pellegrini et a., 2010). (Junquerira y col., 2009),
también simularon la configuracion de destilacion triple efecto para evaluar las
potencialidades de la integracion energética bajo ese esquema; en ese caso la columna
de destilacion operaba al vacio (19-25 kPa) y € liquido flema producido en €l tope de la
columna de destilacion se dividia en dos flujos: e primero se alimentaba a la columna
de rectificacion que operaba cercana a la presion atmosférica (70-80 kPa); €l otro era
alimentado a la columna de rectificacion que operaba a una presion relativamente alta
(240-250 kPa). Ademés, esos autores evaluaron la fermentacion extractiva a vacio y
concluyeron gue un esguema que incluya esta variante tecnoldgica con la destilacion
triple efecto presenta menor consumo energético pudiéndose alcanzar un 36% de
reduccion en comparacion con el proceso convencional. En un estudio realizado por
(Bessa et al., 2012), la destilacion es integrada térmicamente en un esguema de doble
efecto en dos conjuntos de columnas: € primer conjunto operaba a una presion mayor
gue la presion atmosférica (1,52 bar) y € segundo conjunto operaba a vacio (0,219 bar).

Los estudios que se han referido incentivaron e desarrollo de este trabgjo, reforzado por
las potencialidades de la integracion energética para identificar las deficiencias en
cuanto a manego de la energia térmica, la estimacion de requerimientos minimos de
utilidades en los procesos y apuntar hacia donde deben dirigirse las mejoras, aspectos
que han sido abordados en publicaciones cientificas tales como: El-Halwagi (2006),
Kemp (2007), (Cardona et a., 2007), (Dias et a., 2009) y (Foo et a., 2011).

En este articulo se presentan los resultados de un estudio de integracion energética
realizado en dos esguemas de destilacién de alcohol, uno que emplea € método de
destilacion convencional y otro que emplea la destilacion doble efecto. El estudio se
realiza con la finalidad de evaluar la introduccién del esquema de destilacion doble
efecto en destilerias cubanas.

2. MATERIALESY METODOS

2.1 Esguemas de destilacion evaluados.
Los esquemas de destilacion de alcohol se basan en los mismos principios y todos
incluyen de unamanera u otra las siguientes columnas;
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e Columna Destiladora/Destrozadora: Elimina la mayor parte del agua del vino junto
con los solidos suspendidos, sales minerales disueltas y otros productos no volatiles.
e Columna Depuradora /Hidroselectora/ Extractiva: En ellatiene efecto la separacion
de lamayor parte de los productos de cabezas y en algunos casos de color también.
e Columna Rectificadoras Su principal funcion es acanzar € grado alcohdlico
deseado y eliminar a su vez productos de cola.
e Columna Repasadora/Pasteurizadora/Desmetilizadora: Actla solo sobre e acohol
concentrado, completando la separacion de impurezas de cabeza principa mente.
El proceso se puede describir brevemente de la siguiente forma: en la primera seccion
de la destilacion, las columnas son usadas principa mente para reducir la contaminacion
de etanol con compuestos vol&tiles; e etanol es despojado de la fase liquida y en el
fondo de la columna destiladora se obtienen las vinazas y en la depuradora las flemazas.
Estos dos flujos liquidos practicamente estan libres de etanol. En la segunda seccion de
rectificacion tiene lugar la concentracion del alcohol hasta el grado alcohdlico deseado.
Lo que se ha descrito es general para alcohol y en dependencia de la calidad que se
quiera se hara méas simple 0 mas complejo.
El método de destilacion doble efecto es similar a la configuracion del método
convencional, pero las columnas de destilacién operan bajo un vacio, mientras que la
columna de rectificacién opera bajo presién atmosférica. Debido a la diferencia de los
niveles de temperatura que se crean entre € rehervidor de la columna destiladora y €l
condensador de la columna rectificadora, se puede realizar la integracion térmica entre
dichos equipos y consecuentemente lograr la reduccion del consumo de energia en la
etapa de destilacion, (Modesto et al., 2009), (Palacios-Bereche et al., 2013).
Para el andlisis de los sistemas de destilacion de alcohol por el método convenciona y
por e método de destilacion doble efecto se identifican dos procesos industriales que
operan bao estos esgquemas y se realizan los balances de masa y energia en cada uno.
Los balances fueron modelados en excel, se determind la demanda de vapor en las
columnas que componen cada esguema, después se llevé a cabo la integracion
energética a través del andlisis pinch, paralo cua se empled el Aspen Pinch. Para
andisis de los sistemas. destilacion convencional, (DC) y destilacion doble efecto,
(DDE); se toman como base |os estudios realizados por (Dias et d., 2010), (Junqueira et
al., 2009), Dias (2012) y (Padacios-Bereche et a., 2015). En (Dias et a., 2010), se
describe en detalle la modelacién e integracién térmica del proceso de obtencion de
alcohol; se muestra como la integraciéon térmica de las columnas de destilacion y
rectificacion promovieron importantes ahorros en el proceso de obtencion de etanol y el
andisis integrado de la planta con lainclusion de la destilacion doble efecto mostré que
esta dternativa presenta menores demandas de vapor cuando se compara con €l
esquema de convenciona. En e articulo de (Junqueira et a., 2009), se simula la
destilacion doble efecto en el proceso de obtencion de alcohol hidratado, demostrandose
la posibilidad de integracion térmica entre rehervidores y condensadores. En este trabgjo
se extiende €l estudio de Junqueiray colaboradores, a las columnas de alcohol extrafino
incluyendo también operacion en doble efecto entre las columnas lavadora y
desmetilizadora de esta seccién de la destilacién. Por otro lado, (Palacios-Bereche et al.,
2015), toma como base los trabagjos de (Junqueira et a., 2009), Dias (2012) y andiza
nuevamente e impacto de la destilacion doble efecto en la reduccion del consumo
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energético no solo en e proceso de obtencion de alcohol sino también en su integracion
ala produccion de azicar y ala cogeneracion. Este autor eval Ua aspectos tales como la
generacion de mayores excedentes de bagazo y e ectricidad; adicionando otras ventajas
alatecnologia de destilacién en doble efecto.

A continuacion, se describen con mas detalles |os esquemas de destilacion en estudio.

2.1.1. Destilacion Convencional.

El vino fermentado previo a su aimentacion a la columna destiladora se calienta hasta
77°C, luego se alimenta a la columna destiladora, interactuando con el vapor que se
alimenta por e fondo a contracorriente a través de los platos perforados. Los vapores
alcohdlicos de la destiladora pasan a la columna rectificadora, en la misma los vapores
més ligeros suben y los més pesados (alcoholes superiores y agua residuales),
descienden por tener un punto de ebullicion mas elevado (100-130°C). Los vapores
alcohdlicos ebullen a 78,3°C y pasan por un conjunto de 3 condensadores. condensador
primario donde se condensa una parte de los vapores alcohdlicos, € resto pasa a los
condensadores secundario y terciario donde se separan |os a coholes indeseabl es.
Posteriormente, €l alcohol pasa a sistema de rectificacion donde se obtiene acohol
extrafino, este sistema esta compuesto de 4 columnas. lavadora, rectificatriz,
desmetilizadora y recuperadora. En la columna lavadora se alimenta el acohol con
grado alcohdlico de 93,5°GL y es puesto en contacto directo con vapor de aguay lavado
con agua. De esta columna, sale por e fondo un alcohol con un grado alcohdlico de
20°GL, que se alimenta a la columna rectificatriz. Por € tope de la columna lavadora se
obtienen los alcoholes de cabeza que condensan en un conjunto de 2 condensadores. En
larectificatriz el alcohol se pone en contacto directo con vapor de agua para obtener un
alcohol extrafino con 96,3°GL. El alcohol extrafino se aimenta a la columna
desmetilizadora para la separacion del acohol metilico; € residuo es destinado a otros
usos. En e proceso de estas tres columnas se extraen alcoholes de mal gusto que son
enviados a la columna recuperadora, € acohol recuperado se destina a alcohol técnico
B y € residua se utiliza como combustible doméstico. Este esquema consta de 11
equipos intercambiadores de calor.

2.1.2. Destilacion Doble efecto

En este esquema e vino es caentado hasta 70°C con € objetivo de disminuir la
cantidad de vapor necesario en la columna destiladora. En este esquema la columna
destiladora funciona como una columna de agotamiento simple con desgasificacion.
Con € fin de poder funcionar en doble efecto, la columna rectificadora se mantiene a
vacio, las vinazas salen por € fondo de la columna destiladora. Los vapores alcohdlicos
pasan a la columna rectificadora, donde se concentran hasta 85% v/v para pasar a la
columna lavadora. Los vapores producidos en la columna rectificadora se condensan en
un conjunto de 3 condensadores. Los condensados se dividen en dos. una parte
representa el reflujo alarectificadoray la otra el acohol que se alimenta a la columna
lavadora donde se efecttia una depuracion por medio de vapor y abundante riego con las
flemazas de la rectificadora con € fin de eiminar las impurezas volailes a baa
concentracion alcohdlica. Los vapores alcohdlicos producidos en la columna lavadora
se condensan en 2 condensadores. Los condensados producidos se dividen en dos partes
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constituyendo € reflujo y las extracciones de cabezas. El alcohol sale por € fondo de la
columna a una concentracion de 15-20°GL. El primer condensador de esta columna, es
ala vez ebullidor de la columna desmetilizadora, aprovechandose asi |as calorias para
destilar el metanol de forma similar a conjunto destiladora/rectificadora. ElI alcohol
lavado se aimenta a la columna rectificatriz, donde se concentra hasta 96,3°GL. De
esta columna también se extrae el acohol pasteurizado (88-90%) por unos platos que se
encuentran debgjo del tope, € mismo se alimenta por € centro de la columna
desmetilizadora. Del reflujo de la columna rectificatriz se extraen las primas, ademas en
esta columna se extraen las colas bagjas y atas que son retrogradadas a decantador de
amilico y a la columna lavadora respectivamente. Los vapores acohdlicos producidos
en la rectificatriz se condensan en dos condensadores, constituyendo uno de estos €
ebullidor de la columna destiladora. En la columna desmetilizadora, el alcohol centro se
extrae por e fondo y las impurezas metilicas se extraen por € reflujo. Este esquema
consta de 9 equipos intercambiadores de calor. Una vez descritas las tecnologias en
estudio se procedié a redizar los balances de masa y energia para caracterizar
tecnol 6gicamente los dos esquemas. De los balances se obtuvo la capacidad calérica de
flujo de las corrientes y las demandas de calor de cada una de las columnas, asi como
otros datos importantes pararealizar € analisis de integracion energética.

El objetivo de la integracion energética estuvo dado por la necesidad de determinacion
de los requerimientos minimos de utilidades para € proceso a través de
aprovechamiento de los potenciales térmicos de sus corrientes, su comparacion con los
requerimientos actuales y la determinacion del sobreconsumo de utilidades en lared de
intercambio de calor de cada esquema como el ementos mas importantes.

2.2 Pasosdel andlisis deintegracion energética.

El méodo pinch descrito por (Linnhoff e Hindamarsh, 1983), se empled para analizar

los flujos de proceso con potencialidades para la recuperacion de calor a través de la

integracion térmica. Este método desarrollado en los trabgjos de Hohmann (1971) y

(Linnhoff y Flower, 1978); emplea diagramas temperatura- ental pia para representar 10s

flujos de proceso y encontrar € objetivo de integraciéon térmica para los mismos,

considerando una diferencia minima de temperatura para el intercambio de calor. Para
la integracion térmica se siguen varios pasos que en este trabgo se han resumido
teniendo en cuenta los objetivos del estudio en cuestion. Estos pasos se extrgeron de

Kemp (2007).

1. Identificacion de las corrientes calientes, frias y para uso general en el proceso:

e corrientes calientes son las que se enfrian o estan disponibles para ser enfriadas;
corrientes frias son las que se calientan; corrientes para uso general son las que se
utilizan para calentar o para enfriar las corrientes del proceso cuando € intercambio
de calor entre corrientes de proceso no es practico o economico. En la industria se
utilizan diversos sistemas auxiliares calientes (vapor, agua caliente, humo, etc.) y
frios (agua de enfriamiento, aire, refrigerante, etc). En este caso se utilizan vapor y
agua como utilidad caliente y fria respectivamente.

2. Extraccién de los datos térmicos para las corrientes del proceso y para uso general.

Del diagrama de flujo y de los balances de masa y energia, para cada corriente

identificada, se extraen los siguientes datos térmicos:
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e Temperatura de la fuente Te (°C): temperatura en la cua la corriente esta
disponible. Temperatura del objetivo Ts (°C): temperatura a la que se debe llevar la
corriente. Capacidad calorifica de flujo méasico CP, (kW/°C): es el producto del flujo
mésico Q, (kg/s) y e calor especifico cp, (kJ/ kg’C). Variacién de entalpia AH,
(kW): asociado a una corriente que pasa através del intercambiador de calor.

En latabla 1 aparecen las corrientes calientes y frias identificadas en los esquemas en

estudio.

Tabla 1. Corrientes Calientesy frias

Destilacion Convencional

Corrientes Q Cp CP Te Ts AH
(ka/s | (kJ/kg°C) | (kW/°C) | (°C) | (°C) (kW)
Vino 10,188 4,24 43,20 34 67 1425,55
Vap Alcoh Rectific Cond 1 2,039 5,50 11,22 80 74 67,30
Vino 10,188 4,24 43,20 67 77 431,99
Vinazas 10,673 4,19 44,72 108 99 402,49
Vap Alcoh Rectific Cond 2 2,020 5,50 11,11 74 70 44,44
Vap Alcoh Rectific Cond 3 1,295 5,50 7,12 70 55 106,86
Vapor Alcoh Lavadora 0,459 5,50 2,53 93 81 30,32
Vapor Alcoh Rectificatriz 1,692 5,50 9,31 79 68 102,36
ColasBajas 0,020 4,96 0,10 83 36 4,60
Colas Medias 0,010 5,41 0,05 81 69 0,63
Colas Altas 0,010 5,89 0,06 79 65 0,80
Alcohol Extrafino 0,279 5,90 1,65 79 50 47,72
Destilacion Doble efecto
Corrientes Q cp CcpP Te Ts AH
(kg/h) | (kIkg’C) | (kwWi°C) | ©) | (°C) (kW)
Vino 16,932 4,24 71,79 35 70 2512,74
Vap Alcoh Rectific Cond 1 1,436 5,50 7,90 80 74 47,40
Vap Alcoh Rectific Cond 2 1,436 5,50 7,90 74 70 31,60
Vap Alcoh Rectific Cond 3 1,436 5,50 7,90 70 55 118,50
Vap Alcoh Lavad. Condl 1,310 5,50 7,21 80 60 144,13
Vap Alcoh Lavad.Cond2 1,310 5,50 7,21 60 50 72,07
Vap rectificatriz Cond1 5,035 5,50 27,69 84 74 276,93
V ap rectificatriz Cond2 5,035 5,50 27,69 74 55 526,16
Alcohol Extrafino 0,765 5,50 4,21 81 50 130,48
Cabezas Desmeletizadora 0,017 4,10 0,07 79 55 1,65

De latabla anterior se tienen las demandas de calor y frio de cada corrientey con ello se
ha determinado los kW/HL de utilidades para cada proceso. Este indice se ha
determinado ya que los procesos estudiados pertenecen a plantas con diferentes
capacidades de produccién, en latabla 2 se reflgjan estos resultados.

Tabla 2. Demandas de utilidades de cada esquema

Esguema Demanda de | Demanda de dCapaC| dad Demanda Demapda
Destilacion calor, kW frio, kW elaplanta, decalor, defrio,
' ’ HL/d KW/HL KW/HL
Convencional 1857,54 807,53 500 3,72 1,62
Doble efecto 2512,74 1348,91 1000 2,51 1,35

Como se puede apreciar € esquema de destilacion convenciona tiene indices mayores
de requerimiento de calor y de frio.
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3. Seleccion del valor inicial de ATmin
El disefio de cualquier equipo de intercambio térmico debe cumplir siempre la segunda
ley de la termodinémica que prohibe cualquier cruce de temperatura entre las corrientes
caiente y fria, es decir, se debe permitir siempre una fuerza impulsora minima para la
transferencia de calor. Asi, las temperaturas de las corrientes calientes y frias en
cualquier punto del intercambiador deben tener siempre una diferencia minima
(ATmin). Este valor de ATmin representa el “cuello de botella” en la recuperacion del
calor.
Para este proceso seiniciad estudio asumiendo un valor minimo de AT=15°C. Para ese
valor se calculan los requerimientos de utilidades.

4. Construccién de las Curvas Compuestas.
Los diagramas Temperatura—Entalpia (T-H) conocidos como “Curvas Compuestas” se
emplean para establecer l0s objetivos de energia en € disefio; consisten en perfiles de
Temperatura (T) - Entalpia (H) de la disponibilidad del calor en € proceso (Curva
Compuesta Caliente) y de la demanda de calor en & proceso (Curva compuesta fria),
juntas en una representacion grafica.

5. Estimacion del capital de inversion paralared de intercambio de calor.
El costo total de inversion para lared de intercambio de calor depende de tres factores
que son: El &rea total de intercambio de calor de la red, e nimero minimo de
intercambiadores de calor y ladistribucion del area entre los intercambiadores.
La Tecnologia Pinch permite calcular € areatotal de intercambio de calor y € nimero
minimo de unidades de transferencia de calor en la red sin haber realizado € disefio
detallado. Se asume que € éarea de intercambio estd igualmente distribuida entre los
intercambiadores, la distribucion del area no puede predecirse de antemano.

e Cdéculo dd éreade intercambio:
El calculo del area de intercambio de calor para un intercambiador a contracorriente
requiere del conocimiento de las temperaturas de entrada y salida de las corrientes
(MLDT) y de coeficiente global de transferencia de calor (U) y se halla por la
ecuacion:

—_ Q@
U MLDT

(1)
Donde:

Q: Transferenciatotal de calor, kW; U: Coeficiente global de transferencia de calor, que
en este caso se emplea hj; MLDT: medialogaritmica de la diferencia de temperaturas

MLDT = (Teh_Ts(];)eng?)_Tef) (2) (Espinosa, 2011)

Tsh-Tef

Donde:
Tehy Tsh: Temperatura de entrada y salida corriente caliente, °C
Tsf y Tef: Temperatura de entrada y salida corriente fria, °C

Para la estimacion del area total de intercambio de calor se dividen las curvas
compuestas en un conjunto consecutivo de intervalos de entalpia de forma tal que
dentro de cada intervalo tanto la curva caliente como la fria no cambien de pendiente y
se asume que en cada intervalo e intercambio de calor ocurre en un intercambiador a
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contracorriente. Se determina entonces por la ecuacion 3, € area de transferencia de
calor en cadaintervaloy el areatotal estara dada por:

1 qi
AT'eaMINHEN = Al +A2 +A3 + Al — Z[(ATLM) zh_j (3)

e Determinacion del nimero minimo de unidades de intercambio de calor.
El nimero minimo de unidades de intercambio de calor se puede calcular aplicando €l
siguiente procedimiento:
1. Seconstruyen las curvas compuestas incluyendo también |as corrientes de servicios.
2. Se divide € problema en dos zonas. las corrientes situadas sobre el pinch y las

situadas bajo € pinch. Se cuenta el nimero de corrientes situadas en cada zona y se

aplicala siguiente ecuacion derivada de lateoria de grafos:

Nmin = (CsobrePinch - 1) + (CbajoPinch - 1) (4)

No obstante, a que € numero minimo de unidades de intercambio de calor puede
determinarse de acuerdo a procedimiento explicado, existen software, tales como
ASPEN PINCH, Target, HENSAD; que ofrecen entre sus resultados el nUmero minimo
de unidades de intercambio de calor.

6. Estimacién del valor de AT éptimo.
El valor éptimo del ATmin se determina graficando e costo total anual (sumadel costo
total de energiay del costo de inversion), para diferentes valores de ATmin, figura 1.
a. Un aumento en el AT min conllevaun mayor consumo de energiay maés bajo costo de
inversion.
b. Una disminucion del ATmin conlleva un menor gasto de energia y mayor costo de
inversion.
c. Existe un valor 6ptimo de ATmin donde tanto €l costo total anual de la energia como
el costo de inversion son minimos.

Costo Total

Costo Energia

Costo Anualizado

Costo de Inversign

... DTmin aptimo

DTmin

Figura 1. Estimacion del ATmin

El &rea de la red de intercambio de calor, HEN y € costo de |la energia se determinan
por las siguientes expresiones:

Aygny = Nmin  Amin ()

Costo de Energia =Y Qu Cu (6)
Siendo:
Amin: aea minima de intercambio de caor; Nmin: nUmero minimo de unidades de
intercambio de calor; Qu: Uso de servicios externos a proceso, kW; Cu: Costo de
servicio externos al proceso, USD/kW
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En este proceso las utilidades calientes y frias son vapor y agua respectivamente, cuyos
costos son: costo vapor: 195,07USD/KW, costo agua: 0,00127USD/KW, AzCuba,
(2015). Los costos de capital de los intercambiadores de calor se determinan por la
siguiente expresion Kemp (2007):
Costo de capital = a + b(Aygn)© (7)
Donde:
a=1600, b=3200, c=0,7
De modo que el Costo Total es:
Costo Total = Costo de energia + Costo de capital (8)

Los costos de inversion de los equipos intercambiadores de calor y de las utilidades se
determinan en USD.

7. Diagramadersgjillas.
Constituye una representacion de las corrientes calientes y frias con posibilidades de
intercambiar calor especificandose la potencialidad de cada una, asi como los niveles de
temperatura inicial y final. El diagrama de regillas se utiliza para evaluar la red de
intercambio de calor en un proceso que esté funcionando y proponer e disefio de una
nuevared a partir de mejoras identificadas a través del estudio de integracién energética
0 para disefiar la red en un proceso nuevo. En este trabgjo € diagrama de rejillas se
empleara para redizar la representacion de la red en los esquemas que se evallan e
identificar i existen violaciones de las reglas del pinch. La colocacion de las unidades
de intercambio de calor en este diagrama es |o que conduce a disefio de la red, en €
mismo es posible ir apareando las corrientes de acuerdo con las necesidades de calor a
intercambiar. Como requisito importante es necesario tener en cuenta la capacidad
calorifica de cada corriente, ya que es un parametro gue puede indicar la necesidad de
dividir € flujo de una corriente, ya sea caiente o fria a fin de facilitar la operacién de
intercambio de calor, Espinosa (2011), (Ensinas et a., 2007) y Pal acios-Bereche (2011).
Para el disefio y/o evaluacion de la red, la ubicacion de las unidades en la rgjilla debe
seguir reglas cuya violacion traera como consecuencia un mayor requerimiento o
consumo de la energia minima tedricamente posible. Estas reglas son:
a) No enfriar con servicios arriba del punto pinch.
b) No calentar con servicios debajo del punto pinch.
c) No transferir calor de temperaturas arriba del punto pinch a temperaturas debgo del

punto pinch.
Los pasos para la integracion energética descritos anteriormente se aplican a los dos
esguemas de destilacion en estudio. Se llega hasta la representacion de las redes de
intercambio de calor en el diagrama dergjillas y alaidentificacion de las violaciones de
las reglas del pinch en cada uno. En un estudio posterior se hara una propuesta de red
mejorada para ambos esquemas. Con |os datos que se extraen del diagrama de flujo y de
los balances se construye la tabla problema y se grafican las Curvas de Composicion
Compuesta empleando e software ASPEN PINCH. Los datos de los flujos disponibles
paralaintegracion térmica se presentaron en latabla 1.
Para iniciar € estudio, como se expresd anteriormente, se elige un valor de ATmin
inicial de 15°C.
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3. RESULTADOSY DISCUSION

Los calculos realizados en los esquemas en estudio posibilitaron obtener los resultados
gue se muestran en la tabla 3, donde se reflgja @ indice de consumo de vapor de cada
columnay en el proceso total. Se aprecia, que los consumos de vapor en la tecnologia
de destilacion convencional son superiores a los requeridos en la destilacion doble
efecto, 10 que corrobora € fundamento tedrico que se ha expresado. En este andlisis
deben agregarse los resultados que se mostraron en la tabla 2, en la que se reflgo que,
dado € arreglo de las corrientes calientes y frias en cada esquema, en la red de
intercambiadores de calor, la demanda de frio y calor es mayor también en el esquema
de destilacion convencional .
Tabla 3. indice de consumo de vapor, t/HL de a cohol

Tecnologias | Dedtilad. | Preconcent | Hidros. Rectif. Desmet. | Recup. | Total
Destilacion | 4y 0,024 0086 | 0,083 0 - 0,234
Doble efecto ! ! ' ’ '
Destilacion | 519 . 0,089 0,182 0,038 0,041 | 0,568
Convenciond

3.1. Integracién energética en los esquemas de destilacién en estudio

Las curvas de composicion compuesta figura 2 (a) y (b) para cada caso, es construida a
partir de los datos de las corrientes (temperatura 'y capacidad calorifica), derivados de
los balances de masay energia del proceso.

110.0

/
=
/
I

g s0.0

| . - | . (b)
Figura 2. Curvade Composicidn, (a) Destilacion Convencional, (b) Destilacién Doble efecto.

ATmin=15°C
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El caor puede ser recuperado donde los perfiles se sobreponen, mientras que las
aberturas de los terminales muestran las necesidades de calentamiento y enfriamiento.
En la tabla 4 se reportan los valores de los requerimientos minimos de utilidades
calientes y frias, Qh y Qc respectivamente, € potencial de calor a ser recuperado en
cada proceso, Qproc y €l punto Pinch. Ademas, con €l objetivo de poder establecer una
comparacion adecuada, se ha expresado €l potencial de recuperacion de calor entre
corrientes del proceso en KW/HL de alcohol producido. En este sentido se tiene que
existen mayores potencialidades de recuperacion de calor en € esquema de destilacion
convencional (3,6 kW/HL), que en e de destilacion doble efecto (2,5kW/HL); lo que
esta en correspondencia con €l hecho de que en el esquema de doble efecto a operar las
columnas rectificadora y desmetilizadora a vacio es posible integrar energéticamente el
rehervidor de la columna destiladora a uno de los condensadores de la rectificadora y el
primer condensador de la columna lavadora con € rehervidor de la columna
desmetilizadora. Por lo anterior, en ambos casos se plantea que estos equipos a operar
de esta manera, funcionan como condensador/ebullidor y e sistema ya esta
parcial mente integrado.
Tabla 4. Requerimientos minimos de energia. ATmin, 15 °C

Esquema

Qproc* 107,

Qproc* 107,

z z - 0
Destilacion Qhmin, kW Qcmin, kW KW KW/HL Pinch, °C

Convencional 55,6 393,3 18 0,0036 72,5
Doble efecto 28,6 330,1 2,5 0,0025 74

3.2. Determinacion del ATmin optimo

Una vez obtenidos los consumos minimos de utilidades se procede a obtener el valor de
ATmin Optimo siguiendo |0s pasos descritos en la seccion de materiales y métodos.

Para la determinacion del érea minima requerida para la transferencia de calor se
considera un coeficiente de transferencia de calor, hj, igual a 0,73 kW/m®C, ya que se
trata de un intercambio de calor entre corrientes de proceso/proceso, Espinosa (2011).
En las tablas 5 y 6 aparecen los parametros térmicos para la obtencién del ATmin en

cada esquema.
Tabla 5. Parametros térmicos parala optimizacion ATmin. Caso Destilacién Convencional
ATmin, | Qnmin, | Qemin, ngi‘g Teh, | Tsh, | Tef, | T, | MLDT, | Amin,
C kW KW w | €| c| c| T °C m?

5 0 337 1900 108 | 742 | 34,1 | 77,3 35,19 73,96

10 0 337,7 1900 108 | 746 | 339 | 76,9 35,69 72,94

15 55,6 393,3 1800 108 | 749 | 339 | 759 36,37 67,80

20 271,6 609,2 1600 108 | 75,6 | 34,1 71 39,21 55,90

25 487,4 825,1 1400 108 | 76,4 | 33,9 | 65,6 42,45 45,18

30 703,4 10411 1200 108 | 77,4 | 34,1 | 60,9 45,17 36,39

Tabla 6. Parametros térmicos parala optimizacion ATmin. Destilacion Doble efecto

ATmin. | Qhmin. | Qcmin. S:gig Teh. | Tsh. | Tef. | T<f. | MLDT. | Amin.
°C kW kW w | | c|c | °C m?
5 0 1301 | 2500 | 84 | 748 | 36,1 | 70 | 2429 | 140,98
10 0 13015 | 2500 | 84 | 747 | 35 | 69,8 | 24,80 | 138,08
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15 244 1545,5 2300 84 | 754 | 349 | 671 | 27,00 116,68

20 603 1904,5 1900 84 | 761 | 352 | 624 | 30,23 86,10

25 961,9 22634 1500 84 77 1352 |54 | 3421 60,06

30 1320,9 | 2622,4 1200 84 | 77,7 1361|617 | 3095 53,11

Unavez obtenida el &rea minima para €l intercambio de calor se procede a determinar €
nimero minimo de unidades de intercambio de calor haciendo uso del diagrama de

regjillay por laecuacion 4.
Tabla 7. NUmero minimo de unidades de intercambio de calor

Esguema Unidades de intercambio de calor
Convencional 12
Doble efecto 8

En la descripcion de los dos esquemas se expresO que la red de intercambiadores de
calor actual del esquema convencional constade 11 unidades y ladel esquema de doble
efecto de 9. De acuerdo a los resultados de la tabla 7 se tiene que en ambos esquemas
existen diferencias, resultando en un intercambiador més para la DC y en uno menos
parala DDE. Estos resultados conducen a la necesidad de analizar lared de intercambio
de calor actual de los procesos ya que existen posibilidades de otra distribucion para el
intercambio de calor entre las corrientes de proceso que se acerque mas a los objetivos
minimos de requerimiento de utilidades.

Haciendo uso de las expresiones de la 5 ala 8 se tienen |os pardmetros econdmicos para
laestimaciéon del ATmin dptimo. Estos resultados se reportan en lastablas 8 y 9.

Tabla 8. Parametros econdémicos parala optimizacién del ATmin. Destilacion Convenciona

ATmin,°C | AHEN, m?* | Costo Energético,$ | Costo Capital,$ | Costo Total, $
5 887,52 0,43 372175,04 372175,47
10 875,24 0,43 368576,30 368576,72
15 813,59 10846,39 350284,22 361130,62
20 670,83 52981,79 306235,53 359217,31
25 542,14 95078,17 264037,70 359115,87
30 436,67 137213,56 227158,92 364372,48

Tabla 9. Parametros econdmicos parala optimizacion del ATmin. Destilacién Doble efecto.

ATmin.°C | AHEN, m? Costo Energético, $ Costo Capital, $ Costo Total, $
5 1127,82 1,65 439844,71 439846,36
10 1104,60 1,65 433511,06 433512,71
15 933,44 47599,04 385494,60 433093,64
20 688,78 117629,63 311917,94 429547 57
25 480,51 187640,71 242780,22 430420,93
30 424,85 257671,29 222866,58 480537,87

Se observa que a medida que se incrementan los valores de ATmin se tienen mayores
requerimientos de servicios calientes y frios y por tanto esto implicara mayor consumo
de utilidades y mayores costos energéticos. En consecuencia, € calor transferido entre
corrientes de procesos disminuye. Atendiendo a esto, se entiende que o que se desea es
un ATmin tan bajo como sea posible, para obtener una eficiencia energética maxima.
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Sin embargo, se tiene un inconveniente, para menores valores de ATmin son mas
costosos los intercambiadores de calor y por tanto mayor e costo de la red de
intercambio, ya que, a menores fuerzas impulsoras de temperatura, en la red se
necesitard mayor &rea de transferencia de calor. En las tablas anteriores se puede
comprobar que el menor costo total se obtiene en los valores de ATmin de 25°C para el
esquemade DC y de 20°C para e sistema de DDE. Una representacion gréfica de estos
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resultados debe mostrar el comportamiento que se mostro en lafigura 1.

Con los valores de valores ATmin optimo de cada esquema se representa el intercambio
de calor entre las corrientes de proceso de acuerdo a la configuracion de la red actual.

Esto sereflejaen e diagramadergjillas de lasfiguras 3y 4.
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Figura 3. Diagramade rgillas red de intercambio de calor de Destilacion Convencional
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Figura 4. Diagrama de rgjillas red de intercambio de calor de Destilacién Doble efecto
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Como se puede apreciar, figura 3 y 4, en ambos esquemas existen cruces de corrientes a
través del pinch lo que significa un consumo de utilidades extra. Las mismas se
determinan haciendo uso del Aspen Pinch. Los resultados se muestran en latabla 10 y
significan en un sobreconsumo de 487,43 kW para € esguema de destilacién
convencional y de 602,95 kW para € esquema de destilacion doble efecto. El proximo
objetivo en € estudio de integracion debe ser € disefio de unared donde € intercambio
de calor entre corrientes se haga siguiendo las 3 reglas basicas del pinch y en € gque no
tenga lugar € sobreconsumo de utilidades. Este objetivo no se alcanza en este trabgjo.

Tabla 10. Cruce de corrientes en e pinch. Destilacion Convencional

I nter cambiador Corriente kw Violacion
de calor

ALCLAV Vap. Alcohdlicos Columna 30,32 Enfriami ento por encima

Lavadora del pinch
COLASM Colas Medias 0,052 Cruce através del pinch
COLASB ColasBgjas 0,29 Cruce através del pinch
cv Vino -518,09 | Cruceatravésdel pinch

Total - - 487,43 -

Tabla 11. Cruce de corrientes en € pinch. Destilacion Doble efecto

I ntercambiador de calor Corriente kW Violacion
AEF Alcohol Extrafino 4,20 Cruce através del pinch
ALRECTFZ Alc. Rectificatriz 110,77 Cruce através del pinch
cv Vino -717,93 Cruce através del pinch
Total - -602,95 -

Otro de los andlisis que se genera de la integracion energética es € siguiente: en la tabla
12, se muestran los indices de consumo de vapor por hectolitro de alcohol producido
para las condiciones normales del proceso y cuando en los mismos se ha aplicado la
integracion energética. Ademas, se han incluido dos tecnologias reportadas en €l trabajo
de (Palacios-Bereche et al., 2015), en e que serealizé un andlisis similar. En € referido
trabgjo se realiza la integracion energética del proceso convencional de destilacion de
alcohol implementado en las destilerias brasilefias y se propone una destilacion doble
efecto en la que también se logra una reduccion en e consumo de vapor. También, se
realiza la integracion energética obteniéndose menores consumos de utilidades externas.
Tabla 12. indice de consumo de vapor, t/HL de a cohol producido

Sin Integracion Con Integracion
DC** DDE** DC* DDE* DC** DDE** DC* DDE*
t/HL 0,568 0,234 0,260 | 0,160 0,140 0,122 0,23 0,102
Ahorro, t/HL - - - - 0,430 0,112 0,034 | 0,062
Ahorro, % - - - - 75 52 1452 | 38,75

Donde: DC**: Destilacion convencional este trabajo; DDE**: Destilacion doble efecto este
trabgjo; DC*: Destilacion convenciona en las fébricas de Brasil (Palacios-Bereche et d., 2015);
DDE*: Destilacién doble efecto (Pa acios-Bereche et al., 2015)

4. CONCLUSIONES

1. El andlisis energético de las dos tecnologias en estudio permitio estimar que €
indice de consumo de vapor para estos procesos son |os siguientes: 0,234 t/HL para
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el esquema de destilacion doble efecto y 0,563 t/HL para € esquema de destilacion
convencional .

2. La aplicacion de la integracion energética en la etapa de destilacion de los dos
esgquemas evaluados, permitié obtener los consumos minimos de utilidades
reportando ahorros de 52% para € esquema de destilacion doble efecto y de 75%
para€el esquema de destilacion convencional.

3. La diferencia minima de temperatura Optima resultd para la destilacion
convencional 25°C y parala destilacion doble efecto de 20°C.

4. El andlisis energético de los procesos de obtencion de alcohol extrafino bajo los
esquemas de destilacion convencional y destilacion doble efecto, permitié
identificar las debilidades en cuanto a consumo de energia y cuantificar las
potencialidades de recuperacion de calor con el aprovechamiento de las corrientes
con calidad térmica en cada uno de los procesos.
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