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Resumen

El objetivo del presente trabajo de titulacion es disenar una planta criogénica separadora
de aire en la ciudad de Cuenca-Ecuador, con miras a implementarla posteriormente. Esto en
consideracion al elevado crecimiento industrial que tiene esta ciudad en los dltimos anos y
la cada vez mas evidente necesidad de desarrollar nuevas areas y productos de la industria,
que por un lado impulsen la productividad en la provincia y por otro, mejoren los precios de
ciertos productos que se ven afectados en su valor por la tasa correspondiente al transporte
desde otros polos de desarrollo como Guayaquil y Quito.

La investigacion que se ha desarrollado es de tipo aplicada, con diseno experimental, donde
se manipulan variables ambientales como temperatura y presion en la ciudad de Cuenca. Esto
permite un diseno 6ptimo de la unidad separadora de aire para la produccion de oxigeno y
nitrégeno.

El modelado mateméatico implicé diversas condiciones de disefio como el diagrama T-S
(Temperatura-Entropia), herramienta muy 1til y comin en procesos termodindmicos; el
método McCabe-Thiele para el analisis de destilacion binaria; y, diversas normativas como la
ASME o TEMA, muy tiles en el dimensionamiento de los equipos.

Como valores finales se obtuvieron las dimensiones de los diversos equipos que conforman
la planta separadora de aire, asi como los caudales de nitrégeno y oxigeno con una pureza del
99 %, lo que garantiza que el producto seria de calidad y cumpliria los requerimientos de la
industria y los estandares exigidos por el propio gobierno ecuatoriano con respecto al oxigeno
medicinal.

Finalmente se demuestra en el presente trabajo, la factibilidad de la implementacion de
la planta separadora de aire en la ciudad de Cuenca, haciendo uso de indicadores de valor
como el VAN y el TIR, los cuales se establecieron en més de 7 millones de délares y en casi

un 500 % respectivamente, demostrando asi que el proyecto es viable.

Palabras clave: Adsorcion, compresion, columnas de destilaciéon, criogenia, destilacion,

licuefaccién.
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1. Introduccion

La propuesta investigativa que se presenta, el Disefio de una planta criogénica separadora
de aire, tiene plena vigencia ante el crecimiento poblacional e industrial de la zona austral del
pais y de su ntcleo mas importante que es la ciudad de Cuenca. La demanda de gases como
oxigeno medicinal e industrial, y nitrogeno ha aumentado significativamente. Dichos gases
son muy usados en soldadura, conservacion de productos, oxigenoterapia, etc.

El disefio de una planta separadora de aire es un proceso bastante complejo, y este requiere
de tres aspectos a tener en cuenta: 1) Su disefio mecatrénico, 2) La simulacién del modelo
mediante software, y 3) Un andlisis econémico que garantice la posible implementacién de
la planta industrial. Para poder estimar estos puntos, hay que partir de datos atmosféricos
de la ciudad de Cuenca, lugar donde estaria la planta, en concreto su presién y temperatura
promedio, ya que estos valores son esenciales en el disenio de la planta, donde las variaciones
afectan al consumo eléctrico de equipos y a la eficiencia del proceso.

Se debe tener en cuenta que para obtener estos elementos es necesario separarlos de la
mezcla que los contiene, la cual es el aire atmosférico. Este proceso es bastante complejo,
existiendo diferentes métodos de separacion del aire, siendo dos lo mas utilizados: destilacion
y absorcion. Para este trabajo se ha escogido el método de destilacion por generar oxigeno
y nitréogeno con niveles mas elevados de pureza, lo que si bien, supone un mayor gasto
energético en la produccion, a su vez se ve favorecido por una mayor demanda en el mercado.
(Cerrada Martinez, 2017)

En su desarrollo, el capitulo correspondiente al disefio mecatrénico implica calculos
matematicos que dimensionen diversas etapas del proceso para la obtencion del oxigeno y
nitrogeno. Se divide el proceso en etapas como el filtrado preliminar, compresion y licuefaccion,
y destilacion. Finalmente se tiene un diseno mecéanico el cual tiene que ser puesto a prueba en
simulaciones. A su vez, el diseno da como resultados la cantidad de oxigeno y nitroégeno que
se tendra al final del proceso. Hay que tomar en cuenta que en medio de las etapas existen
procesos quimicos en donde se aplican diagramas de temperatura - entropia, asi como juegan
un papel importante las temperaturas de ebullicion de los gases.

En el capitulo de la simulaciéon del modelo mediante software, el diseno mecatronico sera
puesto a prueba en CocoSimulator, un software para la simulaciéon de procesos quimicos. De
esta manera sera posible verificar el diseno inicial, garantizar que los resultados obtenidos del
diseno cumplan con los requerimientos de la planta separadora de aire y validar la produccion
final.

El capitulo sobre el analisis financiero presenta diversos valores como los costos de inversion,



que examinan costos de equipos , instrumentos, instalaciones, etc., y los ingresos y egresos que
generara la planta, dando como resultado final la rentabilidad de la planta separadora de aire.

La propuesta tiene factibilidad, lo cual se espera demostrar a lo largo del trabajo, y
su realizacion permitira dar respuestas concretas a necesidades especificas ya senaladas en

parrafos anteriores.

2. Problema de estudio

2.1. Antecedentes

El fisico francés Cailletet fue el primero en licuar el oxigeno, provocando la expansion
brusca del gas, de 300 atm a 1 atm, observando que en el interior de la probeta habia una
niebla provocada por gotas de oxigeno liquido, todo esto sucedié en diciembre de 1877. Sin
embargo, no es hasta 1902 que Friedrich Von Linde, produjo oxigeno y nitrégeno puros
utilizando la rectificacion del aire. (Barahona Fallas, 2017)

Las columnas de rectificacion utilizadas inicialmente eran del tipo simples, la cual tenia
grandes desventajas, entre ellas, que solamente producia oxigeno puro o nitrégeno del tope que
contenia cerca de 7% de oxigeno, no permitiendo la buena recuperacién de ese gas. De esta
forma, se tenia que cerca de un tercio del oxigeno contenido en el aire era lanzado nuevamente
a la atmdsfera, lo que era en desperdicio de energia. (Barahona Fallas, 2017)

En la actualidad, las industrias dedicadas a la produccién de gases, utilizan procesos mas
6ptimos, como compresores de varias etapas accionadas por tornillos, los cuales pueden llegar
a presiones de hasta 150 atm, aunque lo recomendado es llegar a un méaximo de 40 atm para
estos procesos. El proceso de enfriamiento de los gases se los realiza mediante intercambiadores
de calor y para la destilacién se usan columnas bastante complejas, teniendo alturas bastante
variadas segun el caudal de gases que se requiera. En la actualidad la técnica que se lleva a
cabo en las plantas de separacion de aire, es la doble columna para la separacién principal de
oxigeno y nitrégeno més una columna adicional para la obtenciéon de una corriente de argén
puro. (Cerrada Martinez, 2017)

Con la investigacion de nuevos procesos y mejoras de los procesos existentes el costo
del proceso original se ha logrado aumentar la efectividad de las plantas de hoy en dia en
377 % respecto al sistema original, lo cual siempre es el objetivo en este tipo de plantas.

(Barahona Fallas, 2017)



2.2. Importancia y Alcance

En la ciudad de Cuenca, el oxigeno ha tenido una gran demanda tanto en el ambito
medicinal como industrial, esto debido a que el oxigeno medicinal es ocupado por hospitales y
también por particulares para realizar la oxigenoterapia o para pacientes con insuficiencia
respiratoria; en el caso del oxigeno industrial es utilizado en oxicorte, soldadura con autdgena,
tramiento de aguas.

En la actualidad, Cuenca depende de la producciéon de industrias ubicadas en Guayaquil
y Quito, por no poseer una planta de obtencién de gases en la localidad con la suficiente
capacidad que abarataria costos relacionados con el transporte y otras gestiones. Cuenca
apenas dispone de una planta PSA que permite el envasado de tan solo un tanque de 6 m3/h
y que funciona tinicamente para oxigeno medicinal. La pureza de este oxigeno es de apenas el
75 %, 1til solamente en el caso de pacientes que requieren de menos de 5 litros por minuto.

Hay que tomar en cuenta que los requerimientos de pureza de oxigeno y nitrégeno para el
presente son mayores al 90 %.

En momentos eventuales como el de la presente pandemia (COVID-19), se ha sentido
un desabastecimiento créonico, pues de acuerdo a los reportes, las necesidades de oxigeno
medicinal se han triplicado o cuadruplicado segun los informes. (Universo., 2021)

A la presente fecha, en el pais existen 5 plantas separadoras de aire por el método criogénico,
4 en Guayaquil y 1 en Quito. De las plantas existentes en la primera ciudad solo una abastece
al pals, las otras son exportadoras del producto.

Este tltimo dato ratifica la necesidad de implementar una planta criogénica separadora
de aire en la ciudad de Cuenca, que vendria a cubrir la demanda de Cuenca y sus zonas

adyacentes.

2.3. Delimitacion
2.3.1. Delimitacién geografica
El disenio de la planta criogénica separadora de aire se enfoca a la ciudad de Cuenca,
provincia del Azuay, especificamente a la zona del Parque Industrial.
2.3.2. Delimitaciéon temporal

El desarrollo del proyecto en su fase investigativa tiene una duracién de 6 meses, calculados

a partir de mes de febrero, hasta agosto del afio 2021.



2.3.3. Delimitacién institucional

Partiendo del aval de la universidad sobre el proyecto, los beneficios del mismo recaen
en el gestor y la empresa llamada Servi Industrial, que en principio ha sido distribuidora de

gases, pero se propone en el tiempo inmediato a ser productora de los mismos.

2.4. Problema general

= ;Es viable disenar una planta criogénica separadora de aire para produccion de oxigeno

y nitrogeno en la ciudad de Cuenca?

2.5. Problemas especificos

= ;Se podra determinar los parametros iniciales para el diseno de una planta criogénica

separadora de aire para la produccion de oxigeno y nitrégeno en la ciudad de Cuenca?

= ;Se podra proponer el diseio mecatrénico mediante simulacién de una planta criogénica

separadora de aire para la produccién de oxigeno y nitrégeno en la ciudad de Cuenca?

= ;Se podra determinar la factibilidad econémica para el diseno de una planta criogénica

separadora de aire para la produccién de oxigeno y nitrégeno en la ciudad de Cuenca?

3. Objetivos

3.1. Objetivo General

= Disenar una planta criogénica separadora de aire, en base a una simulacién, para

produccion de oxigeno y nitrégeno en la ciudad de Cuenca.

3.2. Objetivos Especificos.

= Determinar los parametros iniciales para el diseno de una planta criogénica separadora

de aire para la produccién de oxigeno y nitréogeno en la ciudad de Cuenca.

= Proponer el diseno mecatréonico mediante simulacion de una planta criogénica separadora

de aire para la produccién de oxigeno y nitrogeno en la ciudad de Cuenca.

= Determinar la factibilidad econémica para el disefio de una planta criogénica separadora

de aire para la produccién de oxigeno y nitrogeno en la ciudad de Cuenca.

4



4.

4.1.

4.2.

5.

Hipodtesis
Hipétesis General

El disenar una planta criogénica separadora de aire garantizara la produccién de oxigeno

y nitrégeno en la ciudad de Cuenca..

Hipétesis Especificas

Se determinara los parametros iniciales para el disefio de una planta criogénica separadora

de aire para la produccién de oxigeno y nitrogeno en la ciudad de Cuenca.

Se propondra el diseno mecatrénico mediante simulacién de una planta criogénica

separadora de aire para la produccién de oxigeno y nitrogeno en la ciudad de Cuenca.

Se determinara la factibilidad econémica para el disefio de una planta criogénica

separadora de aire en la producciéon de oxigeno y nitrogeno en la ciudad de Cuenca.

Matriz de consistencia
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6. Marco tedrico referencial

6.1. El aire

El aire es una mezcla de gases que rodea la Tierra, formando asi la atmésfera. Tiene
un espesor de 500Km y una composicién practicamente constante. El gas principal es el
nitrégeno, que forma el 78 % del total, seguido por el oxigeno con un 21 % y el 1% restante,
lo conforman gases como el helio y el diéxido de carbono. La tabla 1 muestra el porcentaje de
cada elemento que conforma el aire. (GREEN TAL, 2021)

Tabla 2: Composicion del aire.

COMPOSICION DEL AIRE

ELEMENTO %v/v
Nitrégeno 78.1
Oxiegno 20.9
Argén 0.9
Nedn 15x10-4
Helio 5x10-4
Cripton 1x10-4
Xenoéon 1x10-5

Fuente: Munoz and Grau (2013)

6.1.1. Variables del aire

La composicion, temperatura y presion del aire dependeran de la altura sobre el nivel del
mar al que se encuentre, siendo gracias a estas propiedades que se podra dividirlo, obteniendo
como productos mayoritarios oxigeno y nitrégeno, y como productos secundarios, por generarse
en menor cantidad, gases como argén, diéxido de carbono, nedn, helio, hidrégeno, cripton,

xenén, metano y 6xido nitroso. (Katz, 2011)

6.1.1.1. Temperatura

El aire esta formado por particulas diferentes que tienen masa y también temperatura. Pero
la temperatura del aire no es estable y estd muy influenciada por los cambios que se producen
entre el dia y la noche, las latitudes, la altitud sobre el nivel del mar, etc. (GREEN TAL,
2021)



6.1.1.2. Presion

El aire estd compuesto por diferentes particulas y éstas tienen una masa especifica. El
conjunto de todas ellas estd envolviendo la Tierra, generando un peso sobre ella. Cuando estas
particulas colisionan sobre una superficie generan una fuerza llamada presién. (GREEN TAL,
2021)

6.1.2. Oxigeno

El oxigeno es un elemento esencial en los procesos de respiracion de la mayor parte
de las células vivas y en los procesos de combustion. Es el elemento mas abundante en la
corteza terrestre. Cerca de una quinta parte (en volumen) del aire es oxigeno. Las principales
aplicaciones del oxigeno son: fundicion, refinacién y fabricacién de acero y otros metales;
manufactura de productos quimicos por oxidacion controlada; propulsiéon de cohetes; apoyo a
la vida bioldgica y medicina; y mineria, produccién y fabricacion de productos de piedra y
vidrio.(Lenntech., 2021)

6.1.2.1. Oxigeno medicinal

Oxigeno medicinal es el nombre que recibe una mezcla de gases que tiene un porcentaje de
oxigeno tipicamente igual o superior a 93 % y es ampliamente recetado a pacientes ventilados
mecanicamente en unidades de cuidados intensivos (Suzuki et al., 2014). El estdndar conocido
como Oxygen 93 percent, contiene no menos de 90 % ni méas de 96 % de oxigeno, y el resto
de nitrégeno y argén y ademds no contiene mas de 0.03 % de CO2 ni méas de 0.001 % de CO
(Zaidi, 2020).

Figura 1: Oxigeno medicinal.
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6.1.2.2. Oxigeno industrial

El oxigeno industrial tiene, en principio, los mismos componentes que el oxigeno medicinal,
dado que, en la manufactura de ambas, se procesa la misma materia prima: aire. Sin embargo,
para los usos senalados por la norma técnica ecuatoriana NTE INEN 2 343:2004, el porcentaje

de oxigeno en él debe ser igual o superior a 99.5 % (Tarazona, 2020).

Figura 2: Oxigeno industrial.
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Fuente: GROUP. (2021)

6.1.3. Nitrégeno

El nitrégeno es un gas industrial que se utiliza para inertizar tanques de almacenaje y
tuberias de purga, también puede eliminar los compuestos orgéanicos volatiles (COV) de las
aguas residuales y corrientes de los procesos quimicos, ademas de reducir las emisiones de
COV (LINDE., 2021).

Figura 3: Nitrogeno.

Fuente: GROUP. (2021)



6.2. Meétodos de obtencion del oxigeno y nitrégeno

El aire atmosférico como materia prima permite obtener varios productos como el oxigeno
y el nitrégeno, asi como otros gases. La obtencion de dichos elementos se la realiza mediante
la separacion del aire, lo que se da principalmente por dos métodos: destilacion y adsorcion.
Estos dos procesos son distintos tanto en la pureza final del producto como en el proceso de
separacion que efectian.

La separacién del aire por el método de destilacion, es un proceso fisico basado en la
volatilidad de una mezcla de liquidos. Esto sucede cuando existe un equilibrio de dos fases
a causa de la ebullicion de la mezcla, generando como resultado dos componentes, uno mas
y otro menos volatil en estados gaseoso y liquido. El componente en fase liquida presentara
una mayor cantidad del componente con menor volatilidad, en cambio, el componente en fase
gaseosa obtendra una mayor cantidad del componente con mayor volatilidad. (Gongora, 2018)

Parte de la separacion por el método de destilacion es la licuefaccion, proceso basado en el
principio de la expansiéon de los gases al perder calor. Llevando dicho principio a la practica,
si un gas comprimido se enfria a temperatura ambiente con agua de refrigeracién (20°C),
y posteriormente se expande mediante una turbina, el gas llegara a alcanzar temperaturas
realmente bajas. (Martinez, 2017)

Un esquema simplificado del proceso de separacién del aire por el método de destilacion

puede apreciarse en la figura 4:

Figura 4: Proceso de separacién del aire por el método de destilacion.
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Fuente: BDM. (2020)

El proceso de separaciéon de aire por medio de adsorcion, proceso fisico-quimico, tiene
como principio la uniéon de una sustancia a otra, lo que es provocado cuando un liquido o

gas son transferidos a un sélido y estos quedan adheridos en su superficie. En este proceso la
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pureza del oxigeno como producto de la separacién del aire se encuentra por debajo del 95 %,
siendo en el método de destilacién mas efectivo ya que se obtiene oxigeno con pureza mayor
al 95 %.

La adsorcién hace uso de zeolita, la cual permite retener sustancias gaseosas correspon-
dientes al oxigeno, desechando otros componentes que no se utilizan. La zeolita actiia como
adsorbedor, esta compuesta por varios minerales tales como: calcio, sodio, potasio y magnesio.
El funcionamiento de este método se basa en introducir aire atmosférico a cierta presion hacia
contenedores que presentan zeolita en su interior, elemento que retendra otros compuestos
permitiendo el paso inicamente del oxigeno para ser almacenado, lo que puede apreciarse en

la figura 5:

Figura 5: Proceso de separacién de aire por el método de adsorcion.
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6.2.1. Meétodo de adsorciéon (PSA)

El método se basa en la adsorcién, que es una operacion de separacion de una mezcla
de fluidos que se produce al retener uno o mas componentes en la superficie interna de un
solido poroso. Esta adsorcion ocurre debido a la interacciéon entre el adsorbato y el adsorbente.
Dependiendo del grado de interaccion entre el adsorbente y el adsorbato, la adsorcién puede
ser fisica, generada por fuerzas intermoleculares de Van Der Waals o enlaces de hidrégeno; o
quimica, donde su fuerza de atraccién es similar a los enlaces quimicos. Debido a la aplicacion
del adsorbente en el proceso de separacion y purificacion de efluentes, las sustancias absorbibles

(moléculas o iones) retenidas por el sélido adsorbente en la solucién tienen un gran valor
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practico. En comparacién con otras operaciones de separacién convencionales, la ventaja
de esta tecnologia es que puede separar componentes con propiedades fisicas similares, o
componentes separados con bajas concentraciones (impurezas o contaminantes) (Boldrini and
Palacios, 2019).

El proceso de separacién del aire por adsorcién (PSA) incluye el hecho de que, bajo presién,
el gas tiende a ser atraido hacia la superficie sélida o “adsorbente”; en cuyo caso las moléculas
del fluido gaseoso quedaran retenidas en el sélido durante un periodo de tiempo en el cuerpo.
En este proceso, la zeolita se usa como un sélido para separar el oxigeno de otros componentes
en el aire, razén por la cual la zeolita se llama adsorbente. Cuanto mayor sea la presion, mas
gas se absorbe, y cuando la presion disminuye, el gas se libera o es de-sorbido. El proceso de
este método consiste en pasar el lecho molecular de zeolita a través de un lecho molecular
formado por un compuesto mineral que tiene la propiedad de retener alrededor del 78 %
del nitrégeno en el aire, liberando el 21 % del oxigeno que se utilizara, y ser impulsado y
almacenado en un tanque (IDAE., 2001).

El proceso de PSA se puede utilizar para separar gases en diferentes mezclas de gases
porque tienden a ser mas o menos fuertemente atraidos por diferentes superficies solidas. Por
ejemplo, si una mezcla de gases, como aire, se pasa a presion a través de un recipiente que
contiene un lecho adsorbente que absorbe nitrégeno con mas fuerza que el oxigeno, parte o
todo el nitrogeno permanecera en el lecho adsorbente y el gas se descargara del mismo. El
recipiente se enriquecerd con oxigeno.

Cuando el lecho esta saturado con su capacidad de adsorber nitrégeno, se puede regenerar
reduciendo la presion, liberando asi el nitrégeno adsorbido. Luego, puede comenzar otro
ciclo de produccién de aire enriquecido con oxigeno. Como puede verse en la Figura 6, se
observa dos contenedores llenos de adsorbentes, que son mas capaces de atraer nitrogeno que
oxigeno. La adsorcién de nitrogeno y la liberacion de oxigeno se producen en el recipiente de
la izquierda, mientras que el nitrogeno del recipiente de la derecha se produce la desorcion del

adsorbente y luego se desecha (Boldrini and Palacios, 2019).
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Figura 6: Esquema general de separacion por variacién de presion.

—
| "_">Sailda de Oxigeno

Entrada de Aire e0e%
Compnimido e ¥

. g

Fuente: Boldrini and Palacios (2019)

Las aplicaciones de la fabrica de PSA son las siguientes:

= La mayoria de los sistemas PSA se utilizan para purificar el hidrégeno producido por el

reformado con vapor de combustibles fésiles (como el gas natural).

» Se utiliza para purificar el hidrogeno obtenido en el reactor de oxidaciéon parcial, o para
extraer hidrogeno a partir de una corriente de desecho de gas diluido de planta, de lo

contrario se quema para producir vapor.

= La generacion de oxigeno también es beneficiosa para la reaccién de oxidacion, porque
la velocidad de la reaccion de oxidacion es funcién de la presion parcial de oxigeno. Esto

es cierto para los motores y hornos de combustion interna.

» El sistema de generacién de oxigeno a bordo (OBOG) se utiliza en fuerzas armadas y

aviones civiles para proporcionar oxigeno respirable en lugar de transportar cilindros.

» Eliminacién de diéxido de carbono (CO2) en la etapa final de sintesis comercial de

hidrégeno a gran escala para uso en refinerfas y produccion de amoniaco (NH3).

= Separe el diéxido de carbono del biogas para aumentar el contenido de metano. A través

del ciclo PSA, se puede mejorar el biogas para obtener una calidad similar al gas natural.

» Generador de nitrogeno de alta pureza a partir de aire comprimido (hasta 99,9995 %).
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= Producir oxigeno y nitrogeno de pureza razonable en pequenas cantidades. La tecnologia
PSA tiene aplicaciones importantes para la produccién de oxigeno en la industria
médica, especialmente en areas remotas donde no es posible el almacenamiento a baja
temperatura y cilindros de gas a alta presion, o en generadores de oxigeno domésticos
utilizados por personas que necesitan una fuente constante o concentracion intermitente
(Boldrini and Palacios, 2019).

La adsorcion, como método para separar el aire, es un proceso completamente diferente a
la destilacion, aunque ambos se basan en procesos fisicos. Por cuanto tiempo se ha utilizado, la
adsorcion es mas moderna que la destilacion. Ademas, la pureza obtenida en los dos métodos
es diferente y la destilacion es mayor, lo que es proporcional al consumo de energia y al costo
econémico. La adsorcién es un proceso que también se usa en plantas de separacion de aire,
pero se usa como purificador de flujo, no como una operaciéon para separar componentes de
aire (Cerrada Martinez, 2017).

6.2.2. Método de fraccionamiento parcial o criogénico

Para producir oxigeno y nitrégeno mediante un proceso de fraccionamiento parcial, se
requiere un proceso de destilacion criogénica para separar estos dos gases del resto de la

atmosfera.

» Filtracion preliminar.- La filtracion es fundamental para eliminar las particulas
de polvo mas grandes en suspension, y debe filtrarse para evitar que entren en la
etapa de compresion y danen el funcionamiento del compresor (desgaste del impulsor,
ensuciamiento, etc.). Los filtros de uso comin pueden retener el 98 % de las particulas

de méas de 2 micrones (Gutiérrez, 2017).

= Compresion.- El propésito de esta etapa es aumentar la presion del aire, la cual esta
determinada por el proceso de destilacion (entre 60 y 100 psi), de manera que se reduzca
la cantidad de aire que ingresa al proceso y se aumente la temperatura de licuefaccion.
Segun la capacidad de la planta, el compresor utilizado se divide en dos o més etapas,
con un intercooler en cada etapa, cuyo propoésito es reducir la temperatura del aire
durante el proceso de compresion. El proposito de las etapas miltiples es reducir el
tamafio del compresor de una etapa condensando la humedad del aire en el intercooler,
reduciendo el consumo de energia y reduciendo la cantidad de agua que ingresa al

proceso (Gutiérrez, 2017).
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Enfriamiento y limpieza del aire.- Se debe eliminar los polvos no retenidos por los
filtros de la etapa inicial del aire enfriado del compresor. Por lo tanto, se requieren
etapas de enfriamiento y lavado de aire. Esta etapa implica el contacto directo y en
contracorriente del aire y el agua, que se realiza en una torre de lavado (Gutiérrez,
2017).

Purificacion.- A pesar del filtrado preliminar, en el aire hay multitud de compuestos
quimicos que pueden se seriamente peligrosos para la seguridad y el desarrollo de la
planta (Cerrada Martinez, 2017).

Enfriamiento y Expansion.- Para que pueda efectuarse la separacién de los com-
ponentes del aire, se requiere que éste se encuentre en fase liquida. Para efectuar la
licuefaccion de aire, se debe bajar la temperatura del aire y/o aumentar su presién.
Para producir bajas temperaturas se utilizan intercambiadores de calor y turbinas de

expansion (Gutiérrez, 2017).

Destilacion y purificaciéon en frio.- El proceso de destilacion en una planta separa-
dora de aire se lleva a cabo en dos columnas de destilaciéon, una de presion alta y otra
de presion baja. Un intercambiador de calor, en medio de las columnas, trabaja como
condensador para la columna de presion alta y media y como rehervidor para la presion
baja. Las tres columnas operan por separado. La alimentacion del aire a las columnas
proviene desde el intercambiador principal de la caja fria. El intercambiador de calor
ademas posee un sistema para purgar los gases no condensables que se encuentra en la

parte alta de la torre de alta presién (Gutiérrez, 2017).

Equipos Sistema de almacenamiento y entrega.- La funcion de este sistema es
almacenar, en forma liquida y gaseosa, una fracciéon del oxigeno, nitrégeno y argén

producidos por la planta para abastecer posteriormente. (Gutiérrez, 2017).

6.2.2.1. Compresién

El aire ingresa por un tunel o torre, el mismo que pasa por dos filtros. El primero posee

granos gruesos, con lo que se purifica el aire de particulas grandes, mientras que el segundo

y mas importante contiene filtros de pano, los cuales estan humedecido de aceite y filtran

totalmente el polvo que contiene el aire, acumulandolo en el mismo filtro por su accién

rotativa, evitando asi bloqueos. Se controla su suciedad por un medidor de presion diferencial

o medidor de presion, si el diferencial de presién es demasiado grande, por lo general 60 mm

de columna de agua o aproximadamente 6 mbar, quiere decir, que el filtro esta demasiado
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contaminado, lo cual reduce la cantidad de aire para el compresor por lo que se debe cambiar
(Acosta, 2010).

Una vez que el aire se ha filtrado inicialmente, se sometera a un proceso de compresién, que
es un proceso que requiere mucha energia y maquinaria. La compresion de aire generalmente se
lleva a cabo en compresores de etapas multiples. Entre estas etapas, se coloca un intercambiador
de calor para evitar que el gas se sobrecaliente y pueda causar problemas estructurales al
compresor.

La compresion en las plantas de separacion de aire es especialmente necesaria, debido a
que, sin aumentar la presion del gas, la temperatura de ebullicién no bajaria lo suficiente
como para poder licuar una fraccién de aire, ni se podria expandir el gas para enfriarlo gracias
al coeficiente de Joule-Thomson, ya que no estaria comprimido. Es por eso que la compresion
es fundamental (Cerrada Martinez, 2017).

La expansién del aire comprimido tiene el efecto de bajar la temperatura del aire, de
modo que parte del liquido entrante puede licuarse. Ademaés, las turbinas tienen importantes
ahorros en componentes porque la energia generada por la expansion del gas comprimido

puede usarse para ayudar al compresor y reducir el costo energético de operacion.
Figura 7: Complejo compresor-turbina.
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Fuente: Cerrada Martinez (2017)

Cuando se usa un compresor, el aire atmosférico se comprime de 1 bar a una presion
absoluta de aproximadamente 5 a 6 bar, es decir, el volumen final es aproximadamente 1/6
del volumen original, lo que significa que se debe condensar una gran cantidad de agua. y
eliminarse. Debe tener 2 intercoolers para eliminar el calor generado por cada etapa del
compresor, mejorando asi la eficiencia del proceso. En esta etapa, el aire tiene que condensar

una pequena cantidad de vapor de agua a través del aumento de presién y por lo tanto la
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temperatura aumenta en cada etapa, para luego descargar (Acosta, 2010).

6.2.2.2. Enfriamiento del Aire

Después de conducir en la direccién de descarga, pasa por un post enfriador, que ayuda a
reducir la temperatura del aire a 6 ° C mediante el enfriamiento del agua. Incluso si la cantidad
de vapor de agua en el aire es tan pequena como 1 ppm, debe eliminarse. Dado que se tr de
un proceso a baja temperatura, lo que significa que el vapor de agua ha alcanzado su punto
de congelacion, es imposible que salga agua o vapor de agua durante el proceso de separacion.
Para eliminar el vapor de agua existente, el aire pasa por un sistema de refrigeracién, que se
utiliza para enfriar el aire y obtener una gran cantidad de vapor de agua, que luego se extrae
mediante un dispositivo llamado separador de agua.

El separador de agua es un recipiente cuyo diametro es mayor que el didmetro de la tuberia
a la que esta conectado. Este gran diametro reduce la velocidad del flujo de aire, por lo que
las gotas de agua no se dispersan, sino que caen al fondo debido a la gravedad. El agua se
extrae a través de una valvula especialmente diseniada para el paso del agua. Para asegurar
la separacion de pequenas gotas de agua y neblina de vapor, se instala una malla metélica
ajustada entre los contenedores. Las gotas pequenas se adhieren a la rejilla para formar gotas
mas grandes, que caen y se separan. Es importante eliminar toda el agua del aire, porque si
las gotitas de agua llegan a la secadora, se sobrecargaran, por lo que es muy importante que

el separador esté en buen estado (Acosta, 2010).

Figura 8: Separador de agua.
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6.2.2.3. Purificacidon del Aire

La adsorcién es esencial para lograr una alta pureza en el flujo de exportacion de la fabrica

y mantener la seguridad operativa. Hay dos tipos de adsorcion:

= Adsorcion de fuerza fisica o de van der Waals: la atraccion entre las moléculas sélidas y
de gas es mayor que la fuerza entre las moléculas, lo que hace que el solido extraiga las
moléculas de gas del flujo principal. El gas no se difundira ni se disolvera en el sélido,
pero se pegara. La cantidad de gas adherido al sélido puede ser una monocapa facil de
regenerar, o puede ser una multicapa de moléculas, lo que puede llevar a que el sélido
no pueda regenerarse por completo y el adsorbente pierda su capacidad de adsorcion o

sea su eficacia.

= Adsorciéon quimica: La atraccion entre sélidos y gases se produce a través de reacciones

quimicas.

Casi todos los sélidos se adsorberan, pero para ser considerados adsorbentes, deben cumplir

ciertas caracteristicas:

» Capacidad: la cantidad de material que se puede adsorber. Determina la cantidad de

adsorbente necesaria para la separacion.

= Selectividad: La caracteristica de los adsorbentes para adsorber sustancias quimicas

especificas.

= Facilidad de regeneracion: debido a una adsorcion excesiva, el sélido puede perder su

capacidad de regeneracion, debido a que es dificil separar las moléculas de gas del solido.

» Velocidad de transferencia: la velocidad a la que las moléculas gaseosas se adhieren a

los sélidos. Esto determina el tiempo necesario para que se produzca la separacion.

= Precio: el coste econémico que pueda suponer dicho adsorbente (Cerrada Martinez,
2017).

Los compuestos que deben eliminarse por adsorcion en el equipo de separacién de aire son:

» Vapor de agua y diéxido de carbono (CO2): Al alcanzar una temperatura baja de 190 °
C, el agua y el dioxido de carbono se solidificaran afectando el compresor y la bomba y

poniendo en peligro la seguridad de la planta.
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» Hidrocarburos: Algunas corrientes de fabrica obtienen oxigeno de pureza extremadamente
alta, que es un oxidante perfecto. Una mezcla de oxigeno e hidrocarburos de esta pureza

puede incluso provocar una deflagracién (Cerrada Martinez, 2017).

En el sistema de purificacion de aire, se desarrolla especialmente el secado del aire, que se
realiza mediante tamiz molecular. Estos estan hechos de minerales de silicato de aluminio
llamados zeolitas. Consiste en cristales que unen grandes cantidades de agua a su estructura
molecular. Cuando se calienta la zeolita, el agua se evapora, mientras que las moléculas de
silicato permanecen muy préximas y forman orificios porosos del mismo tamafio. La zeolita
ya esta lista para secar al aire. Las moléculas de agua estan fuertemente unidas a la superficie
de los poros. A esto se le llama absorcion. Debido a la estructura molecular especial con
poros, los tamices moleculares acumulan otros contaminantes como el diéxido de carbono, el
acetileno y la mayoria de los hidrocarburos. La mayoria de los tamices moleculares hechos
de cristales de zeolita se adhieren a materiales ceramicos y forman perlas o esferas con un
didmetro de aproximadamente 5 mm y se colocan en un recipiente cilindrico como un lecho
sobre un plato con pequeiios orificios.

El aire se alimenta a través del fondo del recipiente, pasa a través del tamiz molecular
y luego sale por la parte superior. En la direcciéon opuesta, se introduce nitrégeno impuro
para extraer agua, lo que se denomina regeneraciéon. Por tanto, dispone de dos recipientes,
uno para el secado y otro para la regeneracion. Para evitar el uso de contenedores grandes y
costosos y grandes calentadores eléctricos para la regeneracion, la cantidad de vapor en el
aire debe reducirse antes de que el aire entre en el tamiz molecular. Esto se logra enfriando
el aire a 5°C en una maquina de refrigeracién. El método de seleccion de esta temperatura
debe garantizar que no haya riesgo de que el vapor se congele en el enfriador. La mayoria
de los tamices moleculares son muy sensibles a las gotas de agua. Cuando el agua se fija, se
libera energia y cuando aparecen gotas de agua, el aumento de temperatura es muy grande y
el riesgo de que las perlas del tamiz molecular se separen es alto. Por lo tanto, en la parte
inferior del tamiz molecular por donde entra el aire, hay una capa de gel de alimina, que es

un medio de secado muy comin que se usa para hacer aluminio (Acosta, 2010).
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Figura 9: Tamices moleculares por adsorcién.

— Alre

Distribuidor Regeneracion
.,

de gas
]

 Tarees mokeoekares

- Drenaje

Geldeatimina del tamiz

Soporte
de cama

Aire
Regeneracion
de gas

Distribuidor

Drenaje

Fuente: Acosta (2010)

La cantidad de gel de alimina utilizada depende de la cantidad de agua y de la cantidad
de tamices moleculares y de la cantidad de diéxido de carbono e hidrocarburos. La ventaja
de usar gel de aliimina es que se requiere menos energia para extraer agua. La mayoria de
los hidrocarburos en el aire son absorbidos completamente por los tamices moleculares, pero
el etileno y el propano se absorben parcialmente y el metano y el etano no se absorben por
completo. Su punto de ebullicién es mas alto que el del oxigeno y el nitrégeno, por lo que seran
succionados al evaporador de oxigeno liquido y llevados al tanque de almacenamiento, pero
cuando se vuelvan gaseosos, saldran. Dado que solo el 21 % del aire es oxigeno, la concentracién
de etano, etileno y propano en el oxigeno liquido es aproximadamente 5 veces la concentracion
en volumen del aire, siempre que el oxigeno se extraiga en forma liquida (Acosta, 2010).

Por lo que la purificacion del aire mediante la adsorcion en una planta de separacion de
aire, se lleva a cabo en dos reactores en paralelo. Para favorecer la adsorcién de las impurezas,
la presion es variada, con el fin de trabajar en un régimen que sea méas productivo para el
solido adsorbente. Juntando la operatividad y regeneracién, y la subida y bajada de presion,
el proceso de purificacién mediante adsorcién queda establecido en cuatro tiempos, partiendo

de un adsorbedor, limpio y despresurizado (Cerrada Martinez, 2017).

1. Primero, se presuriza el adsorbedor hasta la presion de trabajo.
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2. Luego, se pasa corriente de aire a purificar a la presion de trabajo del adsorbedor, este
adsorbedor progresivamente se va saturando hasta que el contaminante alcanza el punto

de ruptura y debe interrumpirse la circulacién de aire.
3. Una vez esta totalmente saturado el lecho, se despresuriza.

4. El lecho es regenerado mediante una purga. Esta purga normalmente es una fraccién
del aire purificado, que se hace circular en contracorriente al sentido de adsorcion
(Cerrada Martinez, 2017).

Figura 10: Proceso de cuatro tiempos VPSA.

(a) Presurizacion (b) Adsorcién (c) Despresurizacion (c) Purga

Fuente: Ramos and Galédn (2008)

6.2.2.4. Licuefaccién del Aire

La ausencia de azedtropos en las mezclas de los componentes del aire posibilita la separacion
de sus tres componentes mas abundantes por destilacién fraccionada, técnica que se aplica
en la industria de hace doscientos afios. Para ello es necesario llegar a la licuacion del aire,
al menos parcial, mediante una combinacién de compresiones, enfriamientos y expansiones
(efecto Joule-Thomson) con la méxima recuperacién posible del frio generado, como etapa
previa a su fraccionamiento. Evidentemente el aire debe estar seco y exento de CO2 para

evitar su solidificacién en el interior de los equipos.
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Los distintos procesos continuos de licuacion del aire se estudian mediante el diagrama de
TS como si indica en la ilustraciéon 7, en el que se puede representar la evolucion del aire como
si fuera una sustancia pura. En el caso més general, se parte de aire a la presion atmosférica a
la temperatura ambiente (unos 300K), y se debe llegar a un punto representativo del sistema
situado en el interior de la parabola de condensacion, sobre la isObara correspondiente a la

presién a la que se quiera obtener el aire liquido (Ramos and Galan, 2008).

Figura 11: Diagrama TS del aire.
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Esta es la base del proceso que puso en préctica el profesor Karl Von Linden de E.T.S. DE
Munich en 1895 recibié su nombre de un sencillo proceso de regeneracion. Se puede observar
que su eficiencia es muy pequena y requiere mucha inversion para operar bajo alta presion.
La evolucion historica del proceso de licuefaccion del aire estd impulsada por la necesidad
de mejorar la eficiencia energética y reducir los costes de instalacion, lo que se refleja en
la reduccion de la presion de compresion. En definitiva, entre las variables que consiguen

reducciones de costes, como el consumo de energia y los costes de mantenimiento, y los precios
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de capital.

Como alternativa a la laminacién isoentélpica (CD), el profesor George Claude de la
Universidad de Paris cree que es conveniente expandir el aire frio en una maquina térmica,
donde se puede reanudar el trabajo y lograr una mayor refrigeracion. De hecho, la emisién de
aire en el expansor representado por el diagrama TS es mucho mayor que la emision vertical
en las laminas de la valvula y, en las mismas condiciones, se puede conseguir una mayor

proporcion de aire liquido (Ramos and Galan, 2008).

Figura 12: Licuacion del aire mediante expansién isoentrépica (Proceso Claude).
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En comparacion con el proceso Linde, esta tecnologia innovadora puede funcionar a una
presion mucho menor, reduciendo asi la inversion de capital necesaria y mejorando la eficiencia

energética, especialmente el mayor rendimiento isentropico del expansor. El rendimiento se
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define como la relacién entre la transiciéon de entalpia (CD) relativa a la diferencia de entalpia
que se produce en la evolucién isentrépica. En resumen, se debe llegar a un compromiso entre
una presién de trabajo no demasiado alta (en realidad, menos de 40 atmosferas) y la tasa de
licuefacciéon promedio, que proporciona el costo operativo mas bajo, incluida la amortizacion.
Este equilibrio se logra haciendo circular el 50-60 % del flujo de aire que ingresa al sistema a

través del expansor (Ramos and Galan, 2008).

Figura 13: Licuacién del aire conforme al proceso mixto Linde-Claude.
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6.2.2.5. Destilacion Fraccionada Criogénica

El aire liquido es uno de los pocos productos quimicos del mercado, debido a que su
funcionamiento es relativamente econémico, ha sido sustituido por sus diferentes componentes
en sus principales aplicaciones industriales. A una presién superior a la presion atmosférica, la
diferencia de composicion entre la fase de vapor y la fase liquida del aire licuado en un estado
de equilibrio hace que los componentes principales de la torre de destilacion tradicional sean
faciles de separar a bajas temperaturas 0sea criogénicas.

En la Figura 14, se puede ver la curva de presion de vapor de los tres componentes
principales del aire, asi como la curva, el punto de burbuja y la pulverizacion de aire. También
incluye curvas de equilibrio entre las fases de la mezcla binaria de oxigeno y nitrégeno
a presiones de 1.5 y 6.5, lo que permite comprender la composiciéon de cada fase a una

determinada temperatura y a esas presiones (Ramos and Galan, 2008).

Figura 14: Curvas de presiéon de vapor del aire y sus componentes mayoritarios y diagramas
isobéricos de equilibrio del sistema binario No/Os.
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En la unidad mas simple, se separan tres partes: oxigeno, nitrégeno de alta pureza y
nitrogeno impuro residual. Cuando no se puede encontrar todo el nitrogeno para la exportacion
comercial, el nitrogeno regresa a la atmosfera. Los dos primeros se pueden obtener en
fase gaseosa a temperaturas cercanas a la temperatura ambiente o en fase liquida a bajas
temperaturas; el tercero siempre se separa en fase gaseosa. Ademas, la fracciéon de argon crudo

puede separarse con relativa facilidad con oxigeno y luego purificarse en una planta adjunta
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(Ramos and Galan, 2008).

6.2.2.5.1. Separaciéon criogénica de Linde

La alternativa mas simple al fraccionamiento se implementd en la industria a principios
del siglo XX, incluido el uso de una sola columna, que opera a una presion ligeramente
superior a la atmosférica e introduce aire frio en ella después de ser laminada. El resultado se
licuara parcialmente. De hecho, la torre es el resultado de la evolucion del separador de fases
del proceso de licuefaccion de aire, al enfriar aiin més la alimentacién antes de la valvula
de laminacién V1 y proporcionarle calor a través del fondo. Al mismo tiempo, se realiza el
consumo de oxigeno en la corriente de fondo y se produce aire enriquecido con oxigeno u

oxigeno de baja pureza (Ramos and Galan, 2008).

Figura 15: Instalacién de fraccionamiento con columna tnica de agotamiento y diagrama de
McCabe-Thiele correspondiente a una mezcla binaria de N/Os. (Proceso Linde)
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La fraccion liquida empobrecida en nitrogeno se puede descargar utilizando un ntimero
suficiente de platos y evaporando el fondo de la columna con la corriente de alimentacién antes
de su laminacion. El oxigeno se descarga de la superficie del liquido de la caldera (B) en forma
de vapor, y su concentracion solo puede alcanzar el 95 %, ya que transporta casi todo el argén.
Por otro lado, dado que no se introduce reflujo de liquido frio por encima de la alimentacion,

es imposible rectificar la fraccién de vapor, que se descarga en la parte superior (T) de la
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columna a una concentraciéon de nitrégeno cercana al 90 %. Ambas fracciones intercambian
aire frio con el aire comprimido suministrado. La imagen de la derecha de la figura 14 muestra
la composicién actual de la columna en la etapa de balance en contracorriente (McCabe
Thiele) de una serie de columnas en el proceso. El esquema del proceso estd contenido en
la misma figura 14, la imagen de la izquierda. Las desventajas de este método son la baja
pureza del gas nitrogeno disponible y su alto consumo de energia.

El desarrollo tecnolégico mas importante obtenido unos anos después fue la destilacion en
dos columnas dispuestas en serie, no solo una. El primero se mantiene a una presion de 6.5,
de donde se obtienen dos fracciones, una enriquecida en oxigeno en la parte inferior y la otra
enriquecida en nitrégeno en la parte superior. Las dos fracciones se laminan por separado
(valvulas V2 y V3) y se introducen en una columna de baja presion (dispuesta por encima
de la presion atmosférica) para la segunda destilacién. La mayor ventaja de este dispositivo
de doble torre es que al mantener la diferencia de presion, el calor se puede transferir desde
la parte superior de la torre de alta presion a la parte inferior de la torre de baja presién
a través del dispositivo condensador-evaporador. Se llama calandria, que se muestra en el
diagrama esquematico de la Figura 16. De hecho, en el diagrama de equilibrio de la figura 14,
se encuentra que la diferencia entre la temperatura de condensacion del nitréogeno y el punto

de ebullicion del oxigeno es superior en 5°. (Ramos and Galan, 2008).

Figura 16: Proceso con doble columna de fraccionamiento y laminacién (Proceso Linde)
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Ahora, parte del condensado obtenido en la calandria se puede utilizar como rectificacion
de reflujo a medida que el vapor ascendente pasa por la columna inferior, y se obtiene un
nitrogeno mucho mas puro, que se extrae a la fase liquida y se lamina en V2 para completar
la parte superior la destilacion en la torre. Salga de la cabeza (T) a baja presion. Por lo tanto,
se logro el objetivo propuesto.

El liquido del fondo de la torre inferior esta laminado en V3 y también se introduce en la
torre superior para generar aire frio. La fase liquida rica en oxigeno se descarga desde la parte
inferior de la columna superior de baja presion, pero debido a la existencia de casi todos,
la concentraciéon de vapor de oxigeno separado para ser superior al nivel del liquido (B) no
puede ser superior a 95 % debido a la presencia de argén en el aire de suministro. Dado que el
oxigeno se puede descargar bien en la torre superior a baja presion, no tiene sentido descargar
oxigeno en la parte inferior de la torre inferior y en la placa de descarga de la torre. Solo se
recoge la fraccion liquida producida en la valvula intermitente'V1. Generalmente, el fondo de
la columna inferior tiene una concentraciéon de aproximadamente 40 % de oxigeno.

La presiéon del aire comprimido debe ser de aproximadamente 6.5 atm para compensar la
pérdida de energia en las tres laminaciones y, teéricamente, deberia ser suficiente comprimir el
aire a aproximadamente 7 atm para compensar la pérdida de calor a través del aislamiento y
el calor. Se recupera la energia fria en el intercambiador. Obviamente, esta mejora energética
debe lograrse reemplazando las laminaciones con expansién en un maquinas térmicas en

funcionamiento (Ramos and Galan, 2008).

6.2.2.5.2. Separacion criogénica Linde-Claude fase gaseosa

El acoplamiento del expansor se ha probado en varios lugares a escala industrial. El méas
simple es el de este proceso, que expande una parte del aire comprimido frio y conecta su
puerto de escape a la torre de baja presion. Este proceso se ha aplicado a mediados del siglo
pasado, permitiendo producir una cierta cantidad de nitrégeno de alta pureza (1 ppm de
02) v 99,5 % de oxigeno, comprimiendo aire a 6,8 y descargando nitrogeno residual en el aire
(ligeramente superior al contenido de aire comprimido). La mitad entra en la atmésfera con
un 2,4 % de Oy y la mayor parte del argén. Considerando la baja presion del aire comprimido
en este proceso (85 psi = 5.8 ate = 6.8 ), no vale la pena laminarlo en la entrada de la torre
de alta presion (80 psi), por lo que se omite la valvula de expansiéon V1.

Pasando el 15-20 % de la alimentacién directamente a través de la torre de recuperacién
de baja presion (10 psig) y recuperando energia a través del expansor, se puede obtener la
capacidad de enfriamiento correspondiente al cambio de entalpia. El aire frio se transfiere a la

torre inferior a través de la calandra, generando una gran cantidad de reflujo de nitréogeno, que
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se utiliza en las dos torres. Se puede ver que, en este proceso, el secado y descarburacion del
aire se logra mediante la solidificacion en dos intercambiadores de calor reversibles en lugar de
utilizar tamices moleculares, que es una tecnologia relativamente nueva. Cuando se enfria el
aire himedo y lleno de CO2, se forma hielo en sus paredes, por lo que esta casi completamente
seco en la salida. Antes del bloqueo, el flujo de aire ingresara al segundo intercambiador, y
ahora el nitrégeno residual pasard por el primer intercambiador, sublimando asi el hielo y
preparandose para un nuevo ciclo de secado. El cambio ciclico de caudal se realiza mediante
un conjunto de valvulas reversibles, y la reduccién de presion de una de ellas producird un

ruido caracteristico (Ramos and Galan, 2008).

6.2.2.5.3. Separacién criogénica Linde-Claude fase liquida

Las plantas que producen oxigeno y / o nitrégeno liquido requieren un aporte de energia
adicional para compensar la diferencia de entalpia entre el gas caliente y el liquido frio; en
otras palabras, aunque se usa mejor el expansor, el compresor debe proporcionar una presion
mucho mas alta, aproximadamente 170 -200 . En el diagrama de flujo de la figura 17, se puede
ver que el expansor esta dispuesto en paralelo con la valvula laminada V1. A diferencia del
proceso anterior, el escape del expansor se mezcla con el aire laminado y entra en la torre de
alta presion. El nitrégeno puro (solo 1 ppm de oxigeno) fluye desde la parte superior de la
torre de alta presién, mientras que el oxigeno con una pureza de 99,5 a 99,95 fluye desde la
caldera de la torre de baja presion. El argon se escapa con el nitrogeno residual y regresa a la
atmosfera (Ramos and Galan, 2008).
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Figura 17: Esquema de un proceso de alta presion para la obtenciéon de oxigeno y nitrégeno
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7. Marco metodolégico

7.1. Diseno mecatronico de la planta criogénica separadora de aire

7.1.1. Valores iniciales

Para el diseno de una planta criogénica separadora de aire, es necesario precisar parametros
iniciales con respecto a datos climatolégicos y ambientales de determinada zona. En el caso
de este diseno, dichos pardametros se toman en base a la ciudad de Cuenca-Ecuador.

Partiendo de los porcentajes de compuestos del aire vistos en la tabla 1 de la seccion

anterior, se tiene un 78.1 % de nitrégeno, un 20.9 % de oxigeno y el 1% restante de otros
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gases.

De acuerdo a diversos datos climatologicos, la temperatura promedio en Cuenca no asciende
de los 13°C, pero debido a que la planta inicamente funcionard en horas de la manana y
tarde, se toma una temperatura ambiente de 17°C o 290.15K. Otro dato correspondiente a
la ciudad de Cuenca es la presién atmosférica, la cual en promedio es de 89780 Pa. (Spark.,
2021)

La estructura en si de la planta parte desde el suministro de materia prima, la cual es el
aire atmosférico; dicho compuesto es absorbido por un compresor a un caudal de 300m?/h,
posteriormente se lo comprime hasta 10 atm. Se contintia por el proceso de licuefaccion en
donde se lleva la mezcla gaseosa hasta una temperatura criogénica, para finalmente ser llevada
a la torre de destilacion, donde se cuenta con dos columnas de destilacion, una que trabaja a
5 bar y otra a 1 bar, con esto se consigue un nivel elevado de pureza de oxigeno y nitréogeno

de més de 95 %.

7.1.2. CAlculos y disenio del proceso de separacién de aire

Con los valores iniciales ya planteados, se procede a calcular y estimar corrientes, flujos y
equipos presentes en la planta, tomando en cuenta un suministro de 300m?/h de aire.
Dada la ley de los gases ideales, es posible obtener los datos molares de los caudales de

cada elemento presente en el aire, en los cuales se basaran futuros calculos.

PV =nRT (1)

Donde para cada variable se tiene:

P: presion atmosférica (Cuenca) = 89780 Pa

V: volumen = 300m3

s 1n: numero de moles

= R: constante universal de los gases ideales = 8,314 Zzl};‘(‘
» T: temperatura media = 290,15K
Remplazando en la formula original se tiene:

P-Vv
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Tomando en consideracion que dicho volumen de aire es absorbido por hora, el flujo molar
es de 11165.25 mol/h. Con este tltimo dato y el porcentaje de oxigeno, nitrogeno y otros

gases, se obtiene lo siguiente:

= Oxigeno (20.9 %): 0,209 - 11050,98mol /h = 2333,54mol /h
» Nitrégeno (78.1%): 0,781 - 11050,98mol/h = 8720,06mol /h

» Otros gases (1%): 0,01 - 11050,98mol/h = 111,65mol/h

7.1.2.1. Filtrado preliminar

La contaminacién ambiental genera una amplia variedad de impurezas en el aire como
polvo, arena, microorganismos, etc., elementos que a lo largo causan averias y obstrucciones
en los equipos dentro de la planta criogénica. Muchas de estas maquinarias contienen filtros
en su estructura, pero para garantizar su vida 1til, es necesario filtrar inicialmente particulas
gruesas.

Las particulas gruesas de materia particulada (PM;0) de didmetro 2,5 < @ < 10um se
eliminan en un filtro preliminar, haciendo uso de un llamado separador centrifugo o ciclon,
dispositivo mecanico que usa la fuerza centrifuga y friccién, con lo que separa particulas en
suspension. Hay que considerar que un separador centrifugo tiene una eficiencia del 35 al
45 %, la cual puede ser elevada a mas del 70 %, colocando varios de estos equipos en paralelo

(Cerrada Martinez, 2017). La figura 18 indica la estructura y dimensionamiento para ciclones.
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Figura 18: Separador centrifugo
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El diseno propuesto del separador centrifugo se lo escoge por tres razones: sencillez de
operacion, bajo coste y baja pérdida de carga (Borge Garcia, 2017). Se comienza calculando
el didmetro de corte (D¢), el cual es el didmetro de una particula para que el separador
centrifugo tenga un rendimiento del 40 %.

(p2)°

Do 2)

n=1+(%)2

Con la ecuacién mostrada, se dan los siguientes valores a las variables:

» Didmetro medio de particulas en el aire (Dp)= 5um

» Rendimiento de al menos 40 % del ciclén (1), que es el valor de rendimiento medio de

este equipo.

Con lo que se obtiene el didmetro de corte Do = 6,12um. Con dicho valor, es posible
encontrar la variable D que brinda las dimensiones de la estructura del separador centrifugo,
asi:

9-W-p )1/2

D¢ = ( (3)

2-m-N - VC * Pparticula
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Donde:

s Do Diametro de corte

W: Ancho de la tobera de entrada (0,2D)

p: Viscosidad del aire a temperatura ambiente (1,82107°N - s/m?)

N: Numero de vueltas que da el gas dentro del ciclén (11, niimero estandar)

Ve Velocidad de la particula de corte al entrar al equipo, donde V' = @)/A, siendo Q el
caudal de entrada con un valor de 300m?/h o 0,0833m?/s, y A, el drea de entrada al
ciclén: 0,2D - D/2 = 0,1D?

" pparticula: densidad media de polvos y arenas (1g/cm?® = 1000kg/m?)
Con los valores mencionados, se hace uso de la ecuacién 3:

9-02D-1,82107°N - s/m* |5

m3/s
2. 11 SRS L 1000kg /m?

6,12010 5m = (

Siendo asi D = 0.40525m. De esta manera se deduce lo siguiente en base a las dimensiones

dadas en la figura 18:
= Altura del separador centrifugo: 1.621m
» Area de la tobera: 0,016m?2
s Vo: 5.07m/s

Seguido, es necesario encontrar la pérdida de carga, para lo cual se tiene que la densidad
media del aire a temperatura ambiente es de 1,2041kg/m?. La pérdida de carga de este equipo

se calcula de la siguiente forma:

AP =4 pyes- V& (4)

Obteniendo asi una pérdida de carga igual a 123.81 Pa, con lo que se determina que la
presion que se le dard al aire en un compresor inicial, no sera perdida en el filtro preliminar
(Cerrada Martinez, 2017).

Se debe considerar que los valores previamente calculados se basan en el uso de un solo
separador centrifugo, por lo que la eficiencia serd unicamente del 40 %, por lo tanto, es

necesario colocar mas de estos equipos en paralelo para obtener una mayor eficiencia.
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El valor de la velocidad de la particula de corte se mantiene, al no variar la pérdida de
carga. Con esto es posible determinar una cantidad de ciclones que mantengan su eficiencia

en un rango entre el 70 y 80 %.

Tabla 3: Eficiencia segin la cantidad de separadores centrifugos en paralelo.

# CICLONES Dimension D del ciclon Diametro de corte Do Eficiencia n

10 0.1282m 3,442107%m 68 %
12 0.1170m 3,33210%m 69 %
14 0.1084m 3,44216 5m 1%

Fuente: Autor

Como puede apreciarse en la tabla 2, la eficiencia varia segin la cantidad de ciclones.
Lo ideal seria implementar 14 ciclones ya que se sobrepasa el 70 % deseado en cuanto a la
eficiencia, pero como se observa, el porcentaje no cambia significativamente con respecto a si
se usaran 10 equipos, anadiendo que al usar menor cantidad de estos dispositivos, se minimiza
el consumo energético y la inversion de la planta. Finalmente, estableciendo una cantidad de

10 ciclones se tiene que:
= Altura de ciclones: 0,5128m
» Area de tobera: 1,6421073m?2
» Rendimiento para particulas con tamano medio de 5um: 68 %

Para dimensiones mas detalladas del separador centrifugo, referirse a Anexo 1.

7.1.2.2. Compresién y licuefaccion

La etapa de compresién y licuefaccién se la realiza por distintos medios como se ha
evidenciado en la seccion tedrica. Para mejorar el proceso y por ende, optimizar resultados, se
aplica el método mixto de Linde-Claude. En dicho proceso se obtienen dos corrientes, una
de ellas tendra una expansion isoentalpica mediante una valvula de laminacion de corriente,
mientras que la otra se dirige hacia una turbina expansora, en la cual se recupera parte del
trabajo usado durante la compresion.

En esta etapa, se hace uso de un sistema de compresion de tres etapas, en donde en medio
de cada etapa existen fases de enfriamiento, con lo que se procura no elevar en exceso la
temperatura del aire, ademés de retirar el vapor condensado que se produce, el cual causa

dafos a los equipos. La figura 19 ilustra el esquema de compresion y enfriamiento del sistema:
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Figura 19: Proceso de compresién y licuefaccion

Fuente: Ramos and Galan (2008)

El proceso continia como se indica en la figura 20, donde se hace uso del diagrama T-S

que guia las fases de compresién y enfriamiento.

Figura 20: Proceso de compresién y licuefaccion

550 =120kealkg A 1) | [T T
m_______/?%‘_if_//_g, [l
280 ! /f i EI
LTI A
o : //fff‘ vl
E o NNVMLAN AL
B c XY AV A
LR L 07 ot ]
RN %A 0 e Y
140 o 4 ? /)é\/\ /EJ ff?
i s==ddav
P N
100 5 ; \ u g \\ :ﬁ\ N a./\:/x”
0,1 0.0 0.1 Egl.rznp . 83 e s 0.6 u.':[m m?;c : 09

Fuente: Autor

36



El aire ingresa al compresor a través de los filtros preliminares, en donde por cinematica
estos tienden a subir su temperatura a un valor aproximado de 25°C', con una presiéon de
entrada de 0.89 atm. Posteriormente se comprime el aire a 10 atm, con lo que se completa el
tramo A-B de la figura 21. Este tramo deberia presentar una concavidad hacia arriba, pero
como se mencioné en la descripcion del compresor, es un proceso isotérmico.

Seguido a esto, se disminuye la temperatura mediante intercambiadores de calor isobarica-
mente hasta C’, en donde la corriente de aire se divide en dos, aproximadamente al 50 %. La
una corriente se sigue enfriando isobaricamente hasta llegar a C”, entrando ya en la curva
bifasica, donde posteriormente mediante la valvula separadora de corriente se llega al punto
D™, obteniendo asi aire en estado liquido (L) y en vapor (V). La otra corriente parte de C’ a
D” expandiéndose en una turbina, recuperando asi parte del trabajo realizado en la etapa de
compresion; si el proceso fuese ideal, la expansion seria isentrépica, llegando asi al punto D’.
Finalmente se obtienen dos corrientes de aire en dos fases, una liquida y otra de vapor, las
cuales continuaran hacia el proceso de destilacion.

Del diagrama T-S se extraen los siguientes datos para su posterior aplicacion:

Tabla 4: Resumen diagrama T-S.

Puntos A B (0 Cc” D’ D” D” L A% E
Entalpia (kcal/kg) 123 120 102 60 93 95 60 31 71 120
Temperatura (K) 298 298 220 115 180 192 99 99 100 290
Entropia (kcal/k¢g°C) 091 074 0.68 036 068 0.69 039 0.09 0.52 0.81
Presién (atm) 0.89 10 10 10 5 5 5 5 5 5

Fuente: Autor

Con los datos obtenidos del diagrama T-S, se divide el proceso de compresién y licuefaccién
en dos, donde por un lado se calcula el trabajo del compresor y por otro la energia devuelta
por el trabajo de la turbina.

Para encontrar el trabajo del compresor es necesario conocer el caudal mésico de aire

entrante, el cual es igual al caudal volumétrico por la densidad, donde se tiene que:

» Caudal volumétrico: 300m?/h

» Densidad del aire de Cuenca: 1,21kg/m?

300m?/h - 1,21kg/m* = 363kg/h

Para el calculo del trabajo del compresor de tres etapas se tiene:
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Donde:

m (Flujo mésico de aire que entra al compresor) = 363kg/h

» N (Ndmero de etapas) = 3

: Pa-m?
R (Constante de los gases ideales) = 8,314 5%

T, (Temperatura inicial de los gases a la entrada del compresor) = 25°C' = 298 K
» P, (Presién de salida del compresor) = 10

s P, (Presién de entrada del compresor) = 1

n (Factor politrépico)

PM (Peso molecular) = 28,969

mol

Nm (Rendimiento mecénico del compresor) = 70 %

Se debe considerar que este es un proceso isentréopico y adiabatico, donde el factor
politrépico es igual al cociente de los calores especificos a presiéon y volumen constante, es

decir, el factor de expansién adiabatico.

n=_r=y (6)

Dicho factor tiene un valor de 1.41 para el aire. Otra consideracién que debe tomarse en
cuenta es que este no es un proceso ideal, debido a que el compresor tiene un rendimiento

mecanico del 70 %, por lo que se reescribe la ecuacién 5 asi:

Aqui entra otro valor a ser considerado es la eficiencia politrépica (7,), la cual relaciona el

m-N-R-1T,

We= =131
Y Tp

trabajo suministrado con el trabajo de flujo de compresion:

el
1
—_

(8)

Mp =

3
31
—

38



Donde se conoce el valor del factor de expansion adiabatico, mientras que el coeficiente
isoentrépico (k) para este proceso en las condiciones dadas es igual a n. Con este valor, se
encuentra el resultado de la eficiencia politrépica, la cual es igual a 1. (Moshfeghian, 2015)

Con los valores antes determinados, se hace uso de la ecuaciéon 7 y se encuentra el trabajo
del compresor:

W, = 114414,58326kJ/h

El siguiente paso es encontrar la energia devuelta por el trabajo de la turbina, la cual se
considera ideal e isentropica. El trabajo realizado por las turbinas es la diferencia de entalpias,

por lo que se tiene:
Qu=mn-(Ho — Hp) (9)

Donde 7; es la eficiencia isentréopica de la turbina. Este pardmetro describe qué tan
eficientemente una turbina se aproxima a un dispositivo isentropico correspondiente. Para
turbinas, el valor de n; es tipicamente de 70-90 %, por lo que se establecera su valor en 70 %,
con lo que se garantiza condiciones no ideales. (Connor, 2019)

Los valores de Hov v Hp son los valores de las entalpias de los puntos respectivos del

diagrama T-S, los cuales pueden verse en la tabla 3.
Q: = 6,3kcal /kg

Con el valor de energia de la turbina, se puede encontrar su trabajo, multiplicindola por

el caudal madsico que se expande a través de la turbina, que es el 50 % del flujo de entrada.

Wy = 6,3kcal/kg - 181,5kg/h = 1143,45kcal/h = 4784,1948kJ /h
Entonces se tiene un balance energético en la compresion y licuefaccion de:
» Energia aportada: 114414.58326 kJ /h
» Energfa extraida: 4784.1948 kJ/h

La energia extraida mediante la turbina se suministra al compresor mediante un eje

solidario, por lo que la potencia eléctrica del compresor debe ser de:
W =W, — W, =109630,3885k.J/h = 30,4529kW

Para poder llegar a la etapa de destilacién, es necesario conocer los caudales de cada

corriente en estado liquido y vapor, recordando que la corriente de entrada se divide al 50 %.
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Estas fracciones de corriente se las calcula mediante la regla de la palanca, haciendo uso de

las entalpias encontradas en el diagrama T-S:

HV—HD///

L=———7-.181 1
", 81,5kg/h (10)
HD///—HL

= ———".181 11

1% T 81,5kg/h (11)

Donde al reemplazar los valores correspondientes en las ecuaciones 9 y 10 se tiene:

» Aire en fase liquida (L) = 49.9125 kg/h

» Aire en fase de vapor (V) = 131.5875 kg/h

Ahora bien, a la salida de la valvula laminadora se obtienen 49.9125 kg/h de aire en fase
liquida y 131.5875 kg/h de aire en vapor, pero a esta tltima fraccién de vapor se la debe
anadir el 50 % de aire que se encamind por la turbina expansora, dando como resultado una
cantidad de 313.0875 kg/h de vapor de aire, esto si se considera que no hubo pérdidas durante
todo el proceso.

Para el calculo de la etapa de destilacion, es necesario conocer el niimero de moles de
oxigeno y nitrégeno en cada corriente con la ayuda de algebra bésica. Primero se encuentran

estos valores en la fase liquida del aire:

X =0,943(X +Y) (12)
49,9125kg/h = 28kg/kmol - X + 32kg/kmol - Y (13)

Donde X es el nimero de kmol/h de nitrégeno en el liquido y Y de oxigeno en el liquido.
El razonamiento para la ecuacién 12 es en base a la fraccién de oxigeno y nitrogeno que se
tiene a una temperatura de —174°C, que es la temperatura del aire liquido, la cual puede
apreciarse en la tabla 5 que se tiene mas adelante. La ecuacion 13 agrupa los pesos moleculares
del oxigeno (32 kg/kmol) y del nitrégeno (28 kg/kmol), asi como el caudal mésico del aire en

fase liquida.
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Tabla 5: Mezcla binaria Oz/N2 a 5 atm

Fraccién de mezcla Ny T(°C) Y Ny YO, X Ny X O,

0,00 15949 0,00 1,00 0,00 1,00
0,05 160,77 0,11 0,89 005 0,95
0,10 161,95 0,21 0,79 0,10 0,90
0,15 163,05 0,30 0,70 0,15 0,85
0,20 164,06 0,38 0,62 020 0,80
0,25 165,00 045 0,55 025 0,75
0,30 165,89 0,51 0,49 030 0,70
0,35 166,71 0,57 043 035 0,65
0,40 216749 0,62 0,38 040 0,60
0,45 168,23 0,66 0,34 045 055
0,50 168,93 0,70 0,30 0,50 0,50
0,55 -169,59 0,74 026 055 045
0,60 170,23 0,78 022 0,60 0,40
0,65 -170.84 081 0,19 065 0,35
0,70 17142 084 0,16 0,70 0,30
0,75 171,99 087 0,13 0,75 0,25
0,80 172,53 0,90 0,10 0,80 0,20
0,85 173,06 093 0,07 085 0,15
0,90 217357 0,95 0,05 090 0,10
0,95 174,07 098 0,02 095 0,05
1,00 -174,56 1,00 0,00 1,00 0,00

Fuente: Cerrada Martinez (2017)

Despejando las ecuaciones 12 y 13 se tiene:

» X = 1.66740 kmol/h de N; en estado liquido

» Y = 0.10079 kmol/h de O, en estado liquido

Para conocer el nimero de moles de oxigeno y nitrégeno de la parte de vapor de aire,
se considera que es aire normal, por lo que los porcentajes de cada elementos son 79 % de
nitrogeno y 21 % de oxigeno, asumiendo los pesos moleculares de los dos gases y que en cada
porcentaje se encuentra una cantidad bastante baja de otros elementos. El flujo méasico de

vapor de aire es 3112.09 kg/h, por lo tanto:

» 8.8335 kmol/h de Ny en vapor

= 2.0546 kmol/h de O, en vapor
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Por lo tanto, el caudal total de aire que sale del proceso de compresion y licuefaccion es
de 12.65629 kmol/h, con una fracciéon de vapor del 86.03 %.

En la tabla 6 se resumen los diversos parametros de las corrientes de salida:

Tabla 6: Corrientes de salida de aire

Variable Aire liquido Aire vapor

m(kg/h) 49.9125 313.0875
P(atm) 5 5
T(K) 99 200
T(°C) 174 17
No(kmol/h) 1.66740 8.8335
Os(kmol/h)  0.10079 2.0546

Fuente: Autor

En la siguiente etapa (destilacién), la corriente de aire vapor que sale del proceso de
compresion y licuefaccion, es introducida en un intercambiador de calor, en donde entra en
contacto con una corriente de nitréogeno puro procedente de la cabeza de la columna de alta
presion, disminuyendo la temperatura de esta corriente hasta una temperatura criogénica. De
esta manera, a la columna de destilacion de alta presion entra una corriente liquida de aire
a -174°C y una corriente vapor de aire a una temperatura criogénica cercana a los -130°C.
(Cerrada Martinez, 2017)

7.1.2.3. Destilacion

Las columnas de destilacion atienden a un proceso fisico por el cual, una mezcla de
liquidos se puede separar segtin su volatilidad y sus distintos puntos de ebullicién. Al hervir
una mezcla, se produce un equilibrio de dos fases, liquido y vapor. La fase liquida queda
enriquecida con el componente menos volatil mientras que la fase vapor queda enriquecida
con el componente mas volatil. De esta manera se consigue una separacién de mezclas de
liquidos. (Cerrada Martinez, 2017)

Para este proceso se utilizan dos columnas de destilacion, una de alta y otra de baja
presion, suponiendo que tnicamente se tiene una mezcla de oxigeno y nitréogeno, sin contabilizar
sangrados ni retroalimentaciones producidas por otros elementos como el argon.

La alimentacién (F) a la columna de destilacion se da por medio de las corrientes que se
obtienen en el proceso anterior 7.1.2.2. Compresion y licuefaccion, la cual genera a la salida

de la torre de destilacion una corriente de destilado (D) en la parte superior de la columna y
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una corriente de fondos (B) en la parte baja de la misma, como puede observarse en la figura
21:

Figura 21: Corrientes en la columna de destilacién
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| L
e [ i,
Alimentacion
\ ¥
Fo:
V-1
\ 7
— Ebullidor
L /
H 1 3
0. Fondos

Fuente: Gonzales Macias (2020)

La base operacional de la columna es que haciendo un balance global, todo lo que entra
en la alimentacion, sale como destilado o producto de fondo, y si se hace un balance por
componente se tiene un balance similar indicando sus porcentajes, donde z es la concentracion

de la alimentacién, xp del destilado y xp del producto de fondo.

F = D + B (balance global) (14)
Fzp = Dxp + Bxp (balance por componente) (15)

Del domo de la columna sale una corriente de vapor, la cual entra a un condensador donde
se retira calor, generando un flujo de destilado con un producto final de alta pureza y otro
flujo que retorna a la columna para ser tratada nuevamente. De la parte baja de la columna
sale otra corriente, la cual se dirige a un ebullidor en donde se inyecta calor, generando asi dos
corrientes, una que es la corriente de fondo y otra que retorna a la columna para ser tratada

nuevamente. (Yeong Koo, 2017)
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Figura 22: Zona de rectificacion
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Fuente: Gonzales Macias (2020)

Para la zona de rectificacién (fig. 22) se hace un balance global y un balance por componente,
en donde gracias al método de McCabe-Thiele se puede asumir que todas las etapas son

iguales, por lo que se tiene:

V = D + L (balance global) (16)
Vy = Dz + Lxp (balance por componente) (17)

Donde V es el vapor que sale de la columna, D es el producto destilado y L es el producto
que retorna a la columna como reflujo.
Resolviendo las ecuaciones 16 y 17, y aplicando la relaciéon de reflujo R = L/D, se

encuentra la linea de operacion superior que se aplicara en el diagrama de McCabe Thiede

més adelante:

R
S i
R+1  "TR11"P

y (18)
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Figura 23: Zona de agotamiento
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Fuente: Gonzales Macias (2020)

Para la zona de agotamiento (fig. 23), se realizan célculos de la misma manera, segin un

balance global y un balance por componente:

L =V + B (balance global) (19)
Lz = Vy + Bap (balance por componente) (20)

Donde L y V son la parte liquida y de vapor respectivamente de la zona de agotamiento.
Resolviendo las ecuaciones 19 y 20, y aplicando la relacién de ebullicién S = V' /B, se obtiene

la linea de operacién inferior:

L B 21)
=—r— =1
Y % A
S+1 1
y=—g0= 55 (22)

Antes de entrar a la zona de alimentacién, se hace una consideracion, donde el flujo que
entra desde la zona de compresién y enfriamiento (g), tiene el valor de 1 para liquido saturado

y 0 para vapor saturado:

L=L+Fq (23)
V=Vy+F(1-q) (24)
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Figura 24: Zona de alimentacion
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Fuente: Gonzales Macias (2020)

Para la zona de alimentacion (fig. 24), se realiza un balance segin las corrientes que
se dividen a la zona de rectificacion y agotamiento respectivamente, desde la corriente de

alimentacion:

F+ L+V =L+V (balance global) (25)
Fz+ Lz +Vy = Lz + Vy (balance por componente) (26)

En base a las ecuaciones antes presentadas, se puede obtener la recta de alimentacion:

q 1
= T — x
qg—1 g—17"

Y (27)

Una vez se tienen las tres rectas: operacion superior, operacion inferior y alimentacion, se
puede desarrollar el método McCabe-Thiele. Este método de calculo numérico-grafico es el

més simple y mds instructivo para el anélisis de la destilacién binaria. (Cerrada Martinez,
2017)
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Figura 25: Diagrama x-y

Fuente: Gonzales Macias (2020)

El método de McCabe-Thiele esté estructurado sobre la figura 25, por lo que es importante

tener en cuenta algunas consideraciones generales del diagrama x-y (Cerrada Martinez, 2017):

= La curva representa el equilibrio de una mezcla de nitrégeno y oxigeno para las distintas

concentraciones de nitrogeno, asi como la volatilidad del proceso.

= Este diagrama es una representacion grafica de la columna de destilacion y sus platos

tedricos que posteriormente dimensionaran las columnas de destilacion.

» La recta x=y representa un apoyo para graficar los puntos de partida xr, g y Tp, asi

como las demés rectas generadas en el método McCabe-Thiele.

= Este método se basa en balances de materia y energia, por lo que se considera lo
siguiente:
¢ Reflujo molar constante.
e Presién constante.

e La alimentacion es una mezcla perfecta

Posterior al método de Mcabe-Thiele, deben encontrarse los calores correspondientes
al condensador y al hervidor, para lo cual se hace uso de la entalpia de vaporizacion, las
cuales tienen un valor de 3.41 kJ/mol para el oxigeno y 2.78 kJ/mol para el nitrégeno.
(Cerrada Martinez, 2017)
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AH™ = %Ny - AHY? + %0y - AHL? (28)

Obteniendo la entalpia de vaporizacién de la mezcla con ayuda de la ecuacion 28, se

pueden obtener el calor del hervidor (Qg) y el calor del condensador (Q¢):

Qu =V AHE" (29)
Qc=D-R-AHS” (30)

Para lograr dimensionar la columna de destilacion, se requiere como primer paso encontrar
la relacion del area total del plato y el area del vertedero del mismo, las cuales se presentan

en la figura 26.

Figura 26: Area del plato y vertedero

@

{a) Area total =) Arca del vertedero

Fuente: Cerrada Martinez (2017)

Dichas dreas depende del pardametro del flujo del proceso (Fry):

PMLL Pv
Frvp=—>-— Y 31
W PMy -V (31

Donde:

P My Peso molecular del liquido en la columna

L: Caudal de liquido

P My : Peso molecular del vapor en la columna

V': Caudal del vapor.
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= py: Densidad del vapor

= pr: Densidad del liquido

Segun sea el caso, se tienen diversos valores para la relacién entre el area del vertedero y
el drea total (Ayq/Ar):

L] Ad/AT =0,1si Fry <0,1
n Ag/Ar =01+ 201 i 0,1 < Fry <1

u Ad/AT =0,2 si Fry>1

Otro paso importante para dimensionar la columna de destilacion es la velocidad de

inundacién (U}'), medido en pies/s:

1

0,2 2
N g ) PL Pv
U = — =" N - FH 2

f CSB <20) ( Pv ) F A (3 )

Siendo:

Csp: Coeficiente de Souders y Brown o parametro de capacidad en ft/s

» ¢: Tensién superficial en los platos en dinas/cm

Fr: Factor de espuma, igual a 1 para mezclas que no forman espumas

Fy A: Factor de fraccion perforada igual a 1 para mezclas que no forman espumas
(Cerrada Martinez, 2017)

El calculo del coeficiente de Souders y Brown se lo realiza mediante una correlacion grafica
(fig. 27) entre Csp y Fpy:
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Figura 27: Correlacién de Fair
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Fuente: Cerrada Martinez (2017)

Con todos los valores antes obtenidos, se procede a calcular el didmetro de los platos de la

columna;

4.V - PMy
Dr = |—=x A7 (33)
i UYm- (1= 42)py

La estructura misma de la columna se la calcula segin el didmetro de los platos que
separan cada etapa de las columnas. Se debe consideras que la eficiencia de dichos platos es
del 70 %, el porcentaje de inundacién de los platos (i) es del 80 % y la separacién de los platos

mas habitual es de 24 in o0 61 cm. (Rojas, 2012)

7.1.2.3.1. Columna de alta presion

La columna de alta presiéon trabaja a 5 bar de presion, en donde se supone existe una

entrada tnica de oxigeno y nitrogeno. A la columna de destilacién llegan dos corrientes, las
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cuales fueron determinadas con anterioridad en la seccion anterior 7.1.2.2. Compresion y

licuefaccion:
» Aire en fase liquida (L) = 49.9125 kg/h = 1.76819 kmol/h

» Aire en fase de vapor (V) = 313.0875 kg/h = 10.8881 kmol/h

Asi se tiene una corriente de entrada a la columna de destilacién de 12.65629 kmol/h, con
una fraccién de vapor de aire del 86.03 % y una fraccién de aire liquido (q) de 13.97 %.

Se considera un porcentaje de entrada de nitrégeno () del 79 %, una pureza de este en
la destilacion (xp) del 99 % y un porcentaje del mismo producto en la corriente de base (zg)
del 60 %.

Para mayor facilidad del proceso y aplicacién de las ecuaciones planteadas anteriormente
como las lineas de operacion superior e inferior, y la recta de alimentacién, con lo que se
logra obtener el nimero de etapas, se hace uso del software MATLAB, con un cédigo de
programacioén propio para el proceso tomado del libro Chemical Engineering Computation

with MATLAB de Yeong Koo, al cual se lo ha modificado para su mejor aplicacion (fig. 28).

o1



Figura 28: Cédigo MATLAB para método McCabe-Thiele

unction [feedn, totaln] = bindistHMTZ{g,zF,=d,xb,R)
% Initialization and calculation of equilibrium curve
=g:8.881:1,;

W o= -8.,0d497%Fx 4 + 2,147 2%x M3 - 2,8991%x, "2 + 2.4844%Fx - B.8818;
®q = ((R+1)*zF + (g-1)*xd)}/(R + q); wvq = [(R*zF + q*xd)}/ (R + q);
Figure(l)

ploti{x,v,'r' 1 hold on, axis{([@ 1 @ 1]);

zet(line{[@ 1],[@ 1]}, 'Color',[&@ & @]);

zet(line([xd #xq],[xd vql), 'Color',[1 @& 1]1);

zet{line{[zF¥ =ql,[zFf vql), 'Color',[1 & 1]3;

zet({line{[xb =g],[=xb vql), 'Color',[1 @ 1]3;

]
"
W

®BRectiftying section

i = 1; xop(l) = xd; vop(l) = xd; v = xd;

while (xop(i) > =q)
xopli+l) = -@.8@5*y "4 + @.5258%y A3 -@.@0409%y A24+@ AT1I8*y -8 . GOES
vopl{i+li= R*¥xop(i+l)/(R+1) + xd (R+1); % rectifving operating line
v o= yop(i+l);
set(line{[xop(i) =op(i+l)],[vopl(i) wop(i)]), 'Color',[@ @& 1]);
iF (xmop(i+l) > =xq)
seti{line([xop(i+1l) wxop(i+1)],[vop(i) wyop(i+1l)]), 'Color',[@ & 17);
end

i = i+1;
end
Feedn = 1i-1;

% Stripping section
cl = (wg - =xb)fixq - xb); cZ = (vq - =gl {xq - =b);
vop(i) = cl*wopi(i) - c2*xb; v = vop(i);
set({line([xop(i) xop(i)],[vop(i-1) vop(i)]), 'Color',[@ @& 1]);
while (xop(il=xh)
wop(i+l) = -8.885%y . 4 + 8,6258%y,"3 -8.8949%y, “2+8, 4718*y-8. 8885,
vopl(i+l) = cl¥*xwop(i+l) - cZ*xb; v = vop(i+l);
seti{line([xop(i) =op(i+l1)],[vopii) wopi(ild]), 'Coleor',[@ @ 1]1);
iF (wop(i+l) = =xh)
set(line{[xop(i+l) xop(i+1)],[vop(i) vop(i+l)]1), 'Color',[@ @& 17);
end
i=i+1;
end
set{line([xop(i) =xop(i)],[vep(i-1) vop(i)]l), 'Color',[@ @ 1]);
hold ofF, xlabel('=x'), wlabel('w'), totaln = i-1;
Fprint+i{ 'Feed stage = %Fg'n', Feedn);
Fprint+F({'Mumber of stages = %gin', totaln);

end

Fuente: Yeong Koo (2017)

Hacer uso de este codigo es simple, ya que se conocen los valores en porcentaje del nitrégeno

en la destilacién y en el fondo, asi como en el flujo de alimentacion, otro dato conocido es la

fraccion de aire liquido. Finalmente, para aplicar el c6digo mostrado, es necesario encontrar un

dato adicional, la relacién de reflujo (R), para lo cual debe ubicarse el punto de interseccién

de la recta de operacion superior con el eje “y”.
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La recta de operacion superior pasara por la interseccion de x = zp con x = y, y la
interseccion de la recta de alimentacion con la curva de equilibrio.

La curva de equilibrio parte de la tabla 5, con respecto a la composicion x-y del nitrégeno,
graficando una linea de tendencia polinémica, buscando que R? (coeficiente de determinacion)

sea lo mas préximo a uno, como se muestra en la figura 29.

Figura 29: Diagrama xy a 5 atm

Diagrama xy 5 atm Di 5 at
x nitrogeno |y nitrogenc lagrama xy > atm
120
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0,05 0,11 Lo Ri=1 e
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0,15 0,50 020 .
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045 0.66 0,00 0,20 0,40 0,60 0,80 1,00 1,20
0,50 0,70 0,20
055 074 X nitrégeno
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0,65 0,81
0,70 0,84
0,75 0,87
0,80 0,90
0,85 0,93
0,90 0,95
0,95 0,98
1,00 1,00

Fuente: Autor

Siendo la ecuacién de la curva de equilibrio:

y(z) = —0,6497z* + 2,14722° — 2,899127 + 2, 40442 — 0,0018 (34)

Y la recta de alimentacién, tomando la ecuacién 27, para la cual se tiene un valor de

q=0,1397 y xrp = 0,79, es la siguiente:

y(z) = —0,1624z + 0,9183 (35)

Los puntos de intersecciéon pueden ser hallados graficamente o algebraicamente, dando
resultados similares. Los puntos son: P1(0.6535, 0.8122) y P2(0.99, 0.9965). Con dichos puntos
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se encuentra la linea de operacién superior:

y(z) = 0,5478z + 0,4542 (36)

[13s))

La cual se interseca con el eje “y” en x = 0 y y = 0,4542. Con dichos puntos, un valor de

zp = 0,99 y con la aplicacién de la ecuacién 18 se puede hallar un reflujo minimo (R,:,).

x T
Siendo asi el valor de R,,;, = 1,17965. Para encontrar el valor del reflujo se considera que

este es 1.5 veces el reflujo minimo (Cerrada Martinez, 2017), por lo tanto R = 1,769475. Esto

Y= D

genera una variacion en la linea de operacion superior.
Una vez se tienen todos los valores requeridos por el cédigo plasmado en la figura 28
(¢ =0,1397,2p = 0,79, 2p = 0,99, 25 = 0,60, R = 1,769475), se lo ejecuta.

Figura 30: Método McCabe-Thiele diagrama xy 5 atm

Diagrama xy 5 atm

0.9
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=
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% nitrdgeno

Fuente: Autor

Para obtener el ntimero de etapas de la columna de destilacion se grafica una linea

horizontal desde el punto xp hasta la curva de equilibrio, luego desde la intersecciéon de esas
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dos rectas parte una linea vertical hasta la linea de operacion superior. Este proceso se lo
repite hasta llegar al punto de interseccién de la linea de operacion superior y la recta de
alimentacion, en donde el proceso volvera a repetirse, con la variaciéon de que la linea vertical
tendra que intersecarse con la linea de operacion inferior, hasta llegar al punto xg o en su
defecto hasta el punto mas préximo a su izquierda en caso de no intersecarse con este. El
numero de etapas se representan por las lineas horizontales y el plato tedrico de alimentacion
es aquel donde se produce el salto de la linea de operacién superior a la linea de operacion
inferior.

Para la columna de alta presion se tienen 10 platos tedricos, siendo el plato de alimentaciéon
teodrico el nimero 9. Con la eficiencia de los platos ya determinada en 0.7, el valor de platos
reales de la columna de destilacion es de 15. Cada plato tiene una separaciéon de 61 cm, por lo
tanto la columna de alta presién tendra una altura de 9.15m.

Aplicando las ecuaciones 14 y 15 de balance de energia, y conociendo los porcentajes de
las corrientes tanto de alimentacién, destilado y base, y la alimentacion total a la columna de

destilacion, se tiene:

12,65629kmol /h = D + B (37)
0,79 - 12,65629kmol /h = 0,99 - D + 0,6 - B (38)

Con lo que se obtiene una corriente en el destilado D = 6,16588kmol/h y otra en la base
B = 6,49041kmol /h.

Para encontrar el valor de L y V, se aplican las ecuaciones 19 y 21 de la linea de operacién
inferior. Al obtener el valor de R, la linea de operacion superior cambid, por ende el punto de
interseccion de las lineas de operacion superior, inferior y la recta de alimentacion, ubicandose
en r = 0,6999 y y = 0,8046. El punto de interseccién de la linea de operacién inferior con el

eje “v’esx =0y y=—0,6295, por lo tanto:

L =V +6,49041kmol / h (39)
6,49041kmol /h
0,6295 = — ‘_/mo /o6 (40)

Los valores de L y V' son 12.6767 kmol/h y 6.1863 kmol/h respectivamente.
De la ecuacién 16 y la relacion de reflujo se obtienen los valores de L y V, siendo 10.9104
kmol/h y 17.0763 kmol/h respectivamente.

95



Resumiendo, se tiene los siguientes valores:

D = 6,16588kmol /h

B = 6,49041kmol /h

L =10,9104kmol/h

V = 17,0763kmol/h

L = 12,6767kmol /h

V = 6,1863kmol/h

Para encontrar el calor del hervidor y del condensador, es necesario determinar las entalpias
de vaporizacién de la mezcla, considerando que para el condensador se tiene un 99 % de
nitrégeno y un 1% de oxigeno, y para el hervidor un 60 % de nitrégeno y un 40 % de oxigeno,

mediante la ecuacién 28.

e AHY? = %Ny - AHYP + %0, - AHGY
AHYP = 0,99 - 2,78k.J /mol + 0,01 - 3,41k.J /mol = 2,7863k.J /mol

e AH" =0,6-2,78kJ/mol + 0,4 - 3,41k.J/mol = 3,032k.J/mol

Con las entalpias de vaporizacion de la mezcla y las ecuaciones 29 y 30, es posible

determinar el calor producido en cada etapa:

oQc=D-R-AH
Qc = 6,16583mol/h - 1, 769475 - 2,7863k.J /mol = 30,3996k.J/h

«Qp — V- AHUP
Qu = 6,1863mol /h - 3,032k.J /mol = 18,7569k.J /h

Finalmente debe determinarse el didametro de la columna de destilacion, por lo que es

necesario encontrar el parametro de flujo (Fry) y la velocidad de inundacién de los platos
U).
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Para calcular el parametro de flujo se determina el peso molecular del liquido y el vapor
de la columna, asi como sus densidades.

Siendo L el liquido que cae por los platos y V el vapor que asciende por los platos en la
seccion de rectificacion. Para V se toma una composicion molar media en nitrégeno de 0,9
mientras que para L se toma una composicién molar media de 0,7 (Cerrada Martinez, 2017).

Recordando que el peso molar de oxigeno es de 32 g/mol y de nitrégeno 28 g/mol, se tiene:

PMy =0,9-28g/mol + 0,1 - 32g/mol = 28,4g/mol
PMy =0,7-28g/mol + 0,3 - 32g/mol = 29,2g/mol

En cuanto a las densidades, la del vapor debe ser calculado con lo que marque la ley de

los gases ideales a las condiciones en las que se encuentra el vapor, P = batm y T = —174°C.

_ P-PMy  506625Pa - 28,4g/mol
PVETRT T 8314Pem 99K

mol-K

= 17,48kg/m?

Mientras que para la parte liquida, la densidad se calcula segtn las densidades proporciona-
les de cada uno de los componentes de la mezcla (808,5kg/m? para el nitrégeno y 1141kg/m3

para el oxigeno) (Cerrada Martinez, 2017):
pr = 0,7 pniig + 0,3 - porig = 0,7 - 808,5kg/m> + 0,3 - 1141kg/m* = 908,25kg /m?

Siendo asi el parametro de flujo:

o PMp-L [pv 29,2g/mol - 10,9104kmol /h | 17,48kg/m3
W PMy -V o 28,4g/mol - 17,0763kmol /h \| 908,25kg /m?

Fry = 0,0911

Al ser el parametro de flujo menor a 0.1, la relacion entre el area del vertedero y el area
total Ad/AT es igual a 0.1.

Considerando las especificaciones dadas para la columna de destilacién, donde se establece
una separacion entre platos de 24 in y con el parametro de flujo previamente determinado,
de la figura 27 se precisa el coeficiente de Sounders y Brown (Cgg) en 0.34 pies/s. Mientras

que la tensién superficial se la define en 8.06 dinas/cm para esta etapa. Con los datos antes
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especificados, es posible hallar la velocidad de inundacion utilizando la ecuacién 32:

20 v

8,06dinas/cm\"?  [908,25kg/m? — 17 A8kg/m?\ ? o
20 17,48kg/m?3

UY =2,0237pies/s = 0,6168m/s

1
0,2 _ 2
Uy = Con (£) (M) Fy - Fus

U}V = 0,34pies/s (

Aplicando la ecuaciéon 33 y haciendo una conversion de unidades donde amerite, se tiene

el didmetro de la columna de alta presion:

4.V - PM
Dr= |—= v = 0,61m

La tabla 7 muestra un resumen de la columna de alta presion:

Tabla 7: Resumen columna de alta presién (5 atm)

Temperatura Temperatura del destilado: -174°C
Temperatura del fondo: -170°C
# Platos 15

Altura de columna 9.15m

Diametro columna 0.61 m

Calor hervidor 18.76 kJ/h

Calor condensador 30.4 kJ/h

Destilado 6.17kmol/h ¢ 99 % Nitrégeno
e 1% Oxigeno

Producto de fondo 6.49kmol/h e 60 % Nitrégeno

e 40 % Oxigeno

Fuente: Autor

7.1.2.3.2. Columna de baja presion

El producto de fondo que se obtiene en la columna de alta presion pasa a alimentar la
siguiente columna, la cual es de baja presion, trabajando a 1 atm. La corriente de entrada a
esta columna es de 6,49 kmol/h, en donde la fraccién de aire liquido es del 100 %, por lo tanto
el valor de ¢ es 1. El porcentaje de entrada de nitrégeno (xF) es del 60 %, buscando obtener

una pureza de este en la destilacién (xD) del 99 % y un porcentaje del mismo producto en la
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corriente de base (xB) del 1%. Con estos valores y de las ecuaciones 14 y 15 se tiene:

6,49kmol/h = D + B
0,6 - 6, 49kmol /h = 0,99 - D + 0,1 - B

Obteniendo asi un valor D para el destilado de 3.64606 kmol/h y para la base B de 2.8439
kmol/h.

Siguiendo los mismos pasos de la columna de alta presion, se tomara el cédigo de MATLAB
para desarrollar el método McCabe-Thiele. La curva de equilibrio para esta etapa parte de la

composicion x-y del nitrégeno a 1 atm (tabla 8):

Tabla 8: Mezcla binaria O2/N2 a 1 atm

Fraccién de mezcla Ny T(°C) Y Ny YOy X Ny X O,

0,00 -183,18 0,00 1,00 0,00 1,00
0,05 184,55 0,17 083 005 0,95
0,10 185,73 0,31 0,69 0,10 0,90
0,15 186,78 041 0,59 0,15 0,85
0,20 187,70 0,50 0,50 0,20 0,80
0,25 188,53 0,57 043 025 0,75
0,30 189,27 0,63 0,37 030 0,70
0,35 189,95 0,68 0,32 035 0,65
0,40 190,57 0,73 027 040 0,60
0,45 191,15 0,76 024 045 0,55
0,50 191,68 0,80 0,20 050 0,50
0,55 192,18 0,83 0,17 055 045
0,60 192,64 085 0,15 0,60 0,40
0,65 193,09 088 0,12 065 0,35
0,70 193,50 0,90 0,10 0,70 0,30
0,75 193,90 0,92 0,08 075 025
0,80 194,28 0,94 0,06 080 0,20
0,85 194,65 0,96 0,04 085 0,15
0,90 195,00 0,97 0,03 090 0,10
0,95 119534 0,99 0,01 095 0,05
1,00 195,67 1,00 0,00 1,00 0,00

Fuente: Cerrada Martinez (2017)

Nuevamente se grafica un linea de tendencia buscando que R? sea lo més préximo a 1:
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Figura 31: Diagrama xy a 1 atm
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Fuente: Autor

Donde la ecuacién de la curva de equilibrio es:

y(r) = 2,40682° — 8,1175z* 4 11,068z°* — 8,0867x% + 3, 7294x + 0, 0018

Se repite el proceso como en la etapa anterior, donde se requiere encontrar el valor del
reflujo R, para lo cual es necesario ubicar la linea de operacion superior. Mediante dlgebra se

encuentra la recta mencionada:

y(z) = 0,3707z + 0, 6316

De la ecuacién 18 se puede encontrar el reflujo minimo para esta etapa, considerando el
punto de interseccion de la linea de operacion superior con el eje “y” en z =0y y = 0,645,
por lo tanto:

0,6316 = —— -0+ — -

El valor del reflujo minimo es de 0.56744. Como se mencion6 anteriormente, el valor del

0,99
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reflujo R es 1.5 veces el reflujo minimo, por lo que se tiene R=0.85116.

Con el codigo de la figura 28 y los valores requeridos para su ejecucion, hallados (¢ =

l,xp =0,6,2p = 0,99, 25 = 0,01, R = 0,85116), se procede:
Figura 32: Método McCabe-Thiele diagrama xy 1 atm

Diagrama xy 1 atm

0.9 r

08r 4

0.7 1 /
06 S

¥ nitrdégeno
=
ot

0.2r

017

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
X nitrogeno

Fuente: Autor

Para la columna de baja presion se tienen 12 platos tedricos, siendo el plato de alimentacion
teodrico el nimero 6. Recordando que la eficiencia de los platos es de 0.7, el valor de platos
reales de la columna de destilacion es de 18. La separacién de platos es de 61 c¢m, por lo tanto
la columna de baja presion tendra una altura de 10.98m.

Finalmente se encuentran los valores de las corrientes L, V', L y V, que en resumen son :

D = 3,64606kmol/h

B = 2,8439kmol /h

L = 3,1034kmol /h

V = 5,9473kmol /h
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» L =10,8078kmol/h

= V = 7,9638kmol /h

Las entalpias de vaporizacion de la mezcla, considerando que para el condensador se tiene
un 99 % de nitrégeno y un 1% de oxigeno, y para el hervidor un 1% de nitrégeno y un 99 %

de oxigeno, son:

e AHY® = %Ny - AHW + %0, - AHS?
AHYP = 0,99 - 2,78k.J/mol + 0,01 - 3,41k.J/mol = 2,7863k.J /mol

o AH " =0,01-2,78kJ/mol + 0,99 - 3,41kJ/mol = 3,4037kJ/mol
Por lo que el calor del condensador y el hervidor son:

«Qc=D-R-AH
Qc = 3,64606mol /h - 0,85116 - 2,7863k.J /mol = 8,6469k.J /h

Q= V- AHLP
Qu = 7,9638kmol /h - 3,4037k.J /mol = 27,1064k.J /h

El didmetro de esta columna se calcula para los valores mas elevados de liquido y vapor,
por ende: L = 10,8078kmol/h y V = 7,9638kmol /h.

La composicién del aire liquido en la columna de baja presién serd de un 60 % de nitrégeno
y 40 % de oxigeno, mientras que para la parte de vapor, serd la composicién en equilibrio con

la parte liquida, que equivale a un 86 % de nitrégeno y un 14 % de oxigeno.

PMy = 0,86 - 28¢g/mol + 0,14 - 32g/mol = 28,56g/mol
PM;, =0,6-28g/mol + 0,4 - 32g/mol = 29,6g/mol

Las densidad para la parte liquida, es calculada mediante las densidades proporcionales

de cada uno de los componentes de la mezcla; mientras que para el vapor de aire, se aplica la
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ley de los gases ideales a presién de una atmosfera y a temperatura de —194°C'.

pr = 0,6 pniig + 0,4 - porig = 0,6 - 808,5kg/m?* + 0,4 - 1141kg/m?* = 941 5kg/m?

P - PM 101325Pa - 28,4 l
py = Y= a-2849/mo = 4,406kg/m?®

Pa-m3
R-T 8,3142ems 79 )¢

Resolviendo la ecuacién del pardmetro de flujo se tiene:

o PMy-L [pv  29,6g/mol - 10,8078kmol/h | 4,406kg/m?
W PMy -V pr 28,569 /mol - 7,9638kmol /h\| 941,5kg/m?

Fry = 0,09622

Al ser el parametro de flujo menor a 0.1, la relacién entre el area del vertedero y el area
total Ad/AT es igual a 0.1.
De la figura 27 se precisa el coeficiente de Sounders y Brown (Csp) en 0.335 pies/s. La

tensién superficial se la define en 9.40 dinas/cm para esta etapa.

1
0,2 B 3
UN — ¢ <0) PPV e
7 sB | 59 . 7 Fra

9,40dinas/cm 02 941,5kg/m?® — 4,406kg /m? 3 -
20 4,406kg/m?

Uy = 4,201pies/s = 1,281m/s

U}V = 0,335pies/s (

Siendo asf el didmetro de la columna:

i UYm-(1—42) py

4-V-PM
DTZJ v 7 = 0,29m

La tabla 9 muestra un resumen de la columna de baja presion:
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Tabla 9: Resumen columna de baja presién (1 atm)

Temperatura Temperatura del destilado: -195°C
Temperatura del fondo: -184°C
# Platos 18

Altura de columna 10.98 m

Diametro columna 0.29 m

Calor hervidor 271064kJ /h

Calor condensador 8.6469kJ/h

Destilado 3.65kmol/h ¢ 99 % Nitrégeno
e 1% Oxigeno

Producto de fondo 2.85kmol/h e 1% Nitrégeno

e 99 % Oxigeno

Fuente: Autor

7.1.3. Disenio mecanico

7.1.3.1. Columnas de destilacion

El disenio mecanico de las columnas de destilaciéon se lo realiza en base al codigo ASME.
Para los platos que dividen cada etapa de la columna, se hace uso de los de tipo perforado
(Sieve Tray) (fig. 33), esto debido a que manejan las cantidades adecuadas de liquido y
vapor, evitando inundaciones o arrastres excesivos, lo que genera un funcionamiento estable y

garantiza una minima caida de presién. (Bolxader et al., 2016)

Figura 33: Plato perforado

Sieve Tray

Fuente: Bolxader et al. (2016)
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El material para el disefio de las columnas es acero inoxidable de la serie 304, esto debido
a sus propiedades a temperaturas criogénicas. (ASME., 2018)

Segun la normativa, la presion para el diseno de las columnas debe ser un 10 % maés que
la presién de operacion de dichas columnas o dicha presion de operacién més 2 bar. Sabiendo
que se trabaja con una columna a 5 bar y otra a 1 bar, se considera el valor méas alto de los
dos calculos para cada diseno respectivamente. Por lo tanto:

Columna de alta presién:

P = b5bar - 1,1 = 5,bbar
P = bbar + 2bar = Tbar

Columna de baja presién:

P =1bar-1,1 = 1,1bar
P = 1bar + 2bar = 3bar

Tomando los valores mas altos de presion se tiene:

= Presion de diseno para columna de alta presion: 7 bar

= Presion de disenio para columna de baja presion: 3 bar

Mientras que la temperatura de diseno se establece 20°C por encima de la temperatura de
operacion. En este caso, al trabajar con temperaturas criogénicas, estas deben establecerse
-20°C por debajo de la temperatura de operacion. Las temperaturas minimas de operacion de

cada columna se pueden observar en las tablas 7 y 9 respectivamente, por lo que se tiene:

» Temperatura de diseno columna de alta presion: -174°C -20°C = -194°C

» Temperatura de diseno columna de baja presion: -195°C -20°C = -215°C

La figura 34 indica, segin el c6édigo ASME, los parametros para el calculo de los cabezales.
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Figura 34: Cabezal toriesférico de ASME
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s [ : Didmetro interno del cilindro

= 1: 0,1

- Diametro interno del cilindro

Por la condiciones mismas de los valores de L y r, es simple ver que el valor de la relacién

L/R=10 para las columnas del diseno. Por lo que se procede a calcular el espesor de los

cabezales.

Donde:

tcab - (

P-L-M
2.5 FE—02-P,

» . Espesor de los cabezales (mm)
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P,: Presion interna del tanque (7 y 3 bar)

» L : Didmetro interno del tanque (610 y 290 mm)

M: Factor que depende de la relacion L/r (1.54)

S: Esfuerzo del material (239743.59 y 214957.27 bar)

E: Factor de soldadura (0.85)
» C.A.: Tolerancia de corrosion (2 mm)

Con lo que se calcula un grosor para el cabezal de la columna de alta presion de 2.22mm
y para el de baja presion de 2.2mm. Estandarizando estos valores, se obtiene un espesor de
cabezales de las columnas de alta y baja presiéon de 3mm.

Por lo que el didmetro externo del cabezal para cada columna es de:

= Didmetro externo del cabezal de la columna de alta presion: 616mm
» Didmetro externo del cabezal de la columna de baja presién: 296mm
Para el calculo del espesor del cilindro se tiene:

Pc : Rint,c

t. =
S-E—-06-PF,

+CA. (42)

Donde:
» t.: Espesor del cilindro (mm)

= P.: Presién interna del cilindro (7 y 3 bar)

Rint..: Radio interno del cilindro (305 y 145 mm)

S: Esfuerzo del material (239743.59 y 214957.27 bar)

E: Factor de soldadura (0.85)

C.A.: Tolerancia de corrosién (2 mm)

Siendo asi el espesor para el cilindro de la columna de alta presion de 2.0lmm y para la
columna de baja presion de 2.002mm. Estandarizando estos valores, se obtiene un espesor de
chapa para los cilindros de columnas de alta y baja presion de 3mm.

Por lo que el didmetro externo del cilindro para cada columna es de:
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= Diametro externo del cilindro de la columna de alta presion: 616mm

= Didmetro externo del cilindro de la columna de baja presion: 296mm

Segun las ecuaciones proporcionadas por la pagina web de “Koenig-co”, proveedora de

cabezales, se determina la altura de estos (Koenig-co., 2021):

TH = 0,1935 - Dyangue — 0,455 - teay + 3,5 - teap (43)

La altura para el cabezal de la columna de alta presion es de 0.12717m, mientras que para
la columna de baja presién es de 0.06525m. Siendo asi las alturas de cada columna, tomando

los datos de altura de los cilindros de las tablas 7 y 9 de:

s Altura de la columna de alta presiéon: 9.41m

= Altura de la columna de baja presién: 11.12m

Segun los datos de espesor obtenidos para cada columna, es simple determinar el volumen
de cada una de estas, para asi obtener la masa de cada equipo. El volumen de la columna de
alta presion es de 0,05421m3 y el de baja presion es de 0,03063m3. Para calcular el peso de

las columnas se tiene:

M = 171 : ‘/;tanque * Pacero (44>

Donde la densidad del acero es de 8000kg/m?. Por lo que la masa de cada tanque es de:

= Masa de la columna de alta presion: 477.048 kg

= Masa de la columna de baja presion: 269.544 kg

7.1.3.2. Intercambiadores de calor

Para lograr temperaturas criogénicas, en las que se encuentren tanto el oxigeno y el
nitrogeno en fase liquida, es necesario o bien ejercer sobre dichos gases altas presiones o hacer
uso de intercambiadores de calor.

Después de la fase de compresion, es necesario enfriar el aire a temperaturas de -53°C
y -158°C antes de direccionar el aire hacia la valvula laminadora y la turbina expansora
respectivamente; asi también al ingreso de las columnas de destilacién de alta y baja presion

son necesarias temperaturas de -174°C.
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Los intercambiadores mas requeridos dentro de la industria quimica son los de tubo y
carcasa (fig. 35), debido a que soportan caudales elevados de las corrientes, altas y bajas
temperaturas, y corrosion; asi también su mantencién es facil y no muy costosa. La construccion
de los intercambiadores de calor estd determinada y normalizada por TEMA (Tubular

Exchangers Manufacturers Association). (Vilches Orrego, 2013)

Figura 35: Esquema intercambiador de calor de tubo y carcasa

Placa tubular
Haz de tubos
- - JT T

Boquilla

Cabezal fijo Deflectores Cabezal movible

Fuente: Vilches Orrego (2013)

Los tubos son distribuidos formando un haz de tubos para optimizar la transferencia de
calor. Para maximizar dicha transferencia, se hace uso de tubos aletados, ya que cuentan con
mayor area para este fin. La distribucién de los tubos se presentan en dos tipos de arreglos:
los cuadrados y triangulares, siendo mas ideal para este proceso un arreglo triangular, ya
que se tiene un fluido limpio que no genera incrustaciones en los componentes del equipo,
lo que garantiza el uso de una mayor cantidad de tubos y por ende, mayor capacidad de
transferencia de calor. (Vilches Orrego, 2013)

Tanto para la carcasa, el cabeza fijo y el movible, se tienen diversos modelos segin sea
la necesidad, los cuales son designados segiin una letra para su reconocimiento. En base a
las normas TEMA los intercambiadores de calor son identificados por tres letras, donde la
primera representa el cabezal fijo, la segunda la carcasa y la tercera el cabezal movible. Para
este proceso, los intercambiadores més utilizados solo los CFU (fig. 36), ya que los cabezales
son desmontables, por lo que se evita la soldadura, asi también la carcasa tipo F permite
un cruce de temperaturas, y logra un flujo en contracorriente puro entre tubos y carcasa.

(Vilches Orrego, 2013)
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Figura 36: Intercambiador de calor

. ]
— |

(a) Cabezal tipo C (b) Carcasa tipo F (c) Cabezal tipo U

Fuente: Vilches Orrego (2013)

En resumen, la tabla 10 presenta las caracteristicas necesarias para los intercambiadores

de calor:
Tabla 10: Caracteristicas del intercambiador del tubo y carcasa
Especificacion Valor
Tipo de tubos Aletados
Arreglo de tubos Triangular
Deflectores Segmentados simples (longitudinales)

Cabezal fijo Tipo C (Canal integrado con placa y cubierta desmontable)

Carcasa Tipo F de dos pasos
Cabezal movible Tipo U (Haz de tubos en forma de U)
Material Acero inoxidable serie 304

Fuente: Media. (2018)

7.1.3.3. Purificadores de aire

El aire atmosférico presenta en su estructura diversos elementos de los cuales algunos son
llamados “impurezas” dentro del proceso de obtencién de oxigeno y nitrégeno, esto debido
a que afectan directamente los productos finales a obtener. Para esta etapa es necesario
adsorber principalmente agua (H>0) y diéxido de carbono (C'O3). El CO, presenta una alta
solubilidad en el oxigeno liquido, lo que genera problemas en el proceso como obstrucciones
en las diversas etapas, sobre todo en los intercambiadores de calor y evaporadores en la zona
de destilacién; asi como disminuyendo radicalmente la pureza de los productos del proceso.
(Fernandez, 2016)
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El purificador de aire opera mediante el proceso PSA (adsorcién) bajo condiciones isotér-
micas, lo que genera una mayor eficiencia energética. (Fernandez, 2016) Para dicho proceso
se hace uso de tamices moleculares, los cuales tienen comportamiento hidrofilico, asi como
afinidad con otros elementos como el carbono. Estos adsorbentes poseen una distribucion de
tamaiio de poros comprendida entre 2.5 y 10A. (Yang, 1986)

Para el proceso de purificacion de aire, el adsorbente mayor utilizado es la zeolita, es-
pecificamente la zeolita "13x-AS", por su alta selectividad con el nitrégeno, asi como sus
altas capacidades de decarburacién y desecacién. Un tamiz molecular 13x-AS contiene poros
pequenos y uniformes que adsorbe impurezas tanto liquidas como gaseosas. A diferencia de los
filtros preliminares, en este proceso se opera a nivel molecular. Estos tamices pueden adsorber
hasta un 22 % de su propio peso en agua. (Mofarahi and Javadi, 2013) La tabla siguiente

detalla la zeolita a usarse en el tamiz molecular:

Tabla 11: Especificaciones de la Zeolita 13x-AS

Especificacion Valor
Tipo 13x-AS

Tamiz 4x8
Didmetro (mm) 2.3-4.8
Desgaste (% peso) <0.1
Densidad (Ib/ft%) 40-50

Resistencia mecénica (Ibf) > 18
Agua adsorbida (% w/w)  23-24
Fuente: Media. (2018)

7.1.3.4. Tuberias y valvulas

La tuberia es el elemento principal que direcciona los diversos productos dentro del
procesamiento del aire para su separacion final. La conduccién parte desde la compresion del
aire atmosférico hasta el envasado de manera gaseosa o liquida del oxigeno y nitrogeno. Estas
tuberias deben presentar resistencia a diversos factores como: altas presiones, corrosion, bajas
y/o altas temperaturas.

El sistema de tuberias esta divido para cada etapa dentro del proceso de separaciéon del aire
atmosférico, permitiendo asi la interconexién de la maquinaria y la conduccion de los fluidos.
Dichas tuberias deben soportar presiones desde 14 psi hasta los 3500 psi. Segiin la normativa

ANSI, los didmetros para la conduccion de oxigeno, nitrogeno y los demas compuestos del
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aire, deben estar comprendidos entre 1/2 y 3/4 de pulgada, dichas dimensiones también son
empleadas por la empresa Universal Boschi en la fabricacion de plantas separadoras de aire.

El material recomendado para tuberias segiin normas ASIM-AISI, para diversas calidades
como: AISI 321, AISI 304, AISI 316 y AISI 316, es el acero inoxidable, ya que dicho material es
estabilizado para ofrecer excelente resistencia a la corrosion intergranular. Por las condiciones
del proceso y por conveniencia de la posterior implementacion, se escoge una tuberia con
diametro de 1/2 in, cédula 40s y un espesor de 2.77 mm, lo cual estd contemplado bajo la
normativa ASME B36.19M. (ASME., 2018)

Las tuberias de oxigeno no podran instalarse en ductos donde exista exposicion a hidro-
carburos, asi también toda la red de tuberias debe presentar etiquetas que identifiquen el tipo
de gas que conducen. Las uniones de tuberias y depdsitos o maquinaria serdan mediante juntas
mecanicas o roscadas; de presentarse la necesidad de soldadura entre tramos de canalizacién,

se recomienda hacer uso de soldadura orbital TIG. (ASME., 2018)

Tabla 12: Especificaciones para la tuberia del proceso

Parametro Asignacion
Normativa ASME B36.19M
Cédula 40s (acero inoxidable)
Didmetro (in) 1/2
Espesor (mm) 2.77
Uniones Juntas mecéanicas y roscadas

Fuente: ASME. (2018)

7.1.3.5. Tanque de almacenamiento de productos finales

El disenio del tanque de almacenamiento para los productos finales, es en base a tanques
de tipo criogénico, ya que estos resisten condiciones de altas presiones y temperaturas bajas,
asi como también almacenan dichos productos de forma licuada, lo que permite un trabajo
mas simple con una reduccién significativa de volumen. El diseno de estos tanques es bajo la
norma MIE-APQ-001 y MIE-AP-10. (Bolxader et al., 2016)

Estos tanques estan compuestos de un depdsito para el almacenamiento de gas licuado
a temperatura criogénica y un modulo de tuberia para la gasificacion posterior. Tienen
disposicion vertical, con fondo superior e inferior toriesférico decimal. La figura 37 muestra el

esquema de un tanque criogénico:
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Figura 37: Esquema tanque criogénico de almacenamiento
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Fuente: Bolxader et al. (2016)

Dichos tanques estan formados por dos recipientes, uno interior y otro exterior recubierto
por una material aislante, garantizando asi las temperaturas de almacenamiento. Para el
recipiente interior se tiene acero inoxidable, mientras que para el exterior se hace uso de acero
al carbono SANO-A516 Gr 55. El espacio entre ambos recipientes esta pleno de perlita en
condiciones al vacio. (Bolxader et al., 2016)

Para este disefio, se necesitan dos tanques de almacenamiento, uno para el oxigeno y otro
para el nitrégeno, donde tinicamente se reunird un méaximo de 2m? en cada uno, con sus
respectivos elementos en estado liquido, siendo el resto dirigido a los tanques de 6 y 10m?
respectivamente.

El volumen del tanque tiene que ser de 1.15 veces el volumen méximo de almacenamiento,
con lo que se tiene un nuevo volumen sobredimensionado de 2,3m3.

La altura (H) y el didmetro (D), se encuentran a partir de la siguiente ecuacién y relacion

respectivamente:

)

‘/tanque = Z : D2 -H (45>

= 1,75 (46)

Sl =

Siendo las dimensiones:

» D =1.14m = 1.25m (medida estandar)

» H = 1.99m = 2m (medida estandar)
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Con lo que se tiene un volumen real del tanque de 2,5m?, con un porcentaje de ocupaciéon
del 80 %. La temperatura dentro del tanque serd de -215°C con una presion de 8 bar.

La mayoria de las ecuaciones para el calculo de este apartado se toman de la seccion
7.1.3.1. Columnas de destilacion.

El espesor de cabezales se lo obtiene de la ecuaciéon 41:

P-L-M
toas = A1
’ (2-S-E—0,2-B+C )

Donde:

teap: Espesor de los cabezales (mm)

P,: Presion interna del tanque (8 bar)

» L : Didmetro interno del tanque (1250 mm)

M: Factor que depende de la relaciéon L/r (1.54)

S: Esfuerzo del material (1079.03 bar)

E: Factor de soldadura (0.85)

» C.A.: Tolerancia de corrosion (2 mm)

Con lo que se obtiene un espesor de 11.44mm, estandarizandolo a un valor de 12mm. Por
lo que el diametro externo de los cabezales es de 1.274m.

Para el espesor del cilindro se tiene la ecuacion 42:

Pc : Rint,c

t. =
S-E—-06-PF,

+C.A.

Donde:

t.: Espesor del cilindro (mm)

P.: Presién interna del cilindro (8 bar)

Rint..: Radio interno del cilindro (625 mm)

S: Esfuerzo del material (1079.03 bar)

E: Factor de soldadura (0.85)
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» C.A.: Tolerancia de corrosion (2 mm)

Dando como resultado un espesor de 7.48mm, estandarizando el valor se establece el
resultado en 8mm. Por lo que el didmetro externo del cilindro es de 1.266m.
Con los la ecuacion 43 se encuentra la altura de los cabezales, los cuales poseen forma

toriesférica.

TH = 0,1935 - Dyangue — 0,455 - teay + 3,5 - teap

Siendo la altura de los cabezales de 0.28m. Por lo que la altura total del tanque 2.56m.

Conociendo el espesor y didmetros de los cabezales y el cilindro, se determina que su
volumen es de 0,0559m3. La masa del tanque se obtiene con ayuda de la ecuacién 44, conociendo
que la densidad del acero es de 7850kg/m?:

P = 1,1 Vianque * Pacero

Siendo asi su masa de 483,082kg.

El cubeto, o cavidad destinada a retener los elementos en caso de fuga, para las dimensiones
de este tanque, debe tener un largo de 3.625m, un ancho de 2.25m y una altura de 1m.

La toma de alimentacién se dispondra en la fachada, con el centro de sus bocas a 90 cm
del suelo. Asi también el disefio debe contar con un sistemas de venteo y alivio de presién
para prevenir los efectos de las alteraciones de la presion interna. (ITC., 2018)

Para dimensiones mas detalladas del tanque de almacenamiento centrifugo, referirse a

Anexo 2.

7.2. Simulacion del modelo
7.2.1. Simulacién mediante CocoSimulator

En este apartado, se hace uso del software CocoSimulator, el cual es un simulador de uso
libre y gratuito, funciona en estado estacionario, grafico y modular. Se tr de un diagrama de
flujo abierto, con un entorno de modelacién que permite anadir nuevas operaciones unitarias
o paquetes termodinamicos.

Hay que tener en cuenta que esta simulacion realiza los calculos de manera diferente al
diseno, en donde los datos eran evaluados en base al diagrama T-S, mientras que para la

simulacién se usa ecuaciones de estado (EOS), especificamente la ecuacién de Peng-Robinson.
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Primero se determinan las condiciones iniciales para el modelo, donde se indican los flujos
a la entrada del compresor (fig. 38), recordando un incremento de temperatura por cuestion

de aumento en la energia cinética dentro de los filtros preliminares:

Figura 38: Flujo de entrada simulacién

k- Stream

- Connections

w Owerall
pressure 0.&8978 Fa
temperature 25 ‘C
maole fraction [Q=vpgen] 0.21
maole fraction [Mitragen] o.79

flane 363 ka/h
bt 0.028850333 kg mal
w Compound flows

O=pgen 84 549059 ka/h
Mitragen 278 .45094 ka/h
~~ Phase Fractions

molar phaseFraction [Wapor] 1

Fuente: Autor

Mientras que para el compresor se utilizan las condiciones de diseno obtenidas en 6.1.2.2.
Compresion y licuefaccion, con una presion de salida de 10 atm y una potencia eléctrica de

30.4529 kW. El software calcula automaticamente el resto de pardmetros (fig. 39).

Figura 39: Pardametros del compresor

Parameter Walug Unit
Pressure spec. Pressure
Energy spec. E nergy demand
Pressure increase 10132491022 Pa
Pressure 10 atm
Energy demand 304529 W
|zentropic efficiency 9.7266493614
Thermno Yersion 1.1
Preszure ratio 1128559211406
“Wolume ratio BEES40.090961
|deal [izentropic) energy demand 296265.586138 W

Fuente: Autor

La fase de licuefaccion se vuelve un proceso complejo, ya que contienen un niimero mayor
de elementos y subprocesos (fig. 40). Comprende un conjunto de intercambiadores de calor,

separadores, mezcladores, valvulas de laminacién y turbinas expansoras.
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Figura 40: Esquema del proceso de licuefaccion

Fuente: Autor

La tabla 12 resume la temperatura y presién en cada una de las lineas:

Tabla 13: Temperatura y presion en lineas del proceso de licuefaccién

Linea 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13
Presién (bar) 10.1325 10.1325 10.1325 5 10.1325 10.1325 5 5 5 5 5 5
Temperatura (°C) 25 -53.15  -53.15 -84.39 -53.15 -174.15 -177.08 -175.67 -124.22 -174 -175.67 -175.23

Fuente: Autor

La tabla 13 indica los flujos de oxigeno y nitréogeno en estado liquido y vapor que entran a

la zona de destilacién:

Tabla 14: Caudales de entrada zona de destilacion

Liquido Vapor Fraccién molar Temperatura
Oxigeno 0.58 kmol/h  2.06 kmol/h 0.21
Nitrégeno 0.96 kmol/h  8.98 kmol/h 0.79 —175,23°C
Fracciéon de fase molar 0.12 0.88 1

Fuente: Autor

La simulacion de las columnas de destilacion, parte del nimero de etapas reales obtenidas
en el disefio de estas en 6.1.2.3. Destilacion. Para la columna de alta presiéon se tienen 15
platos reales, siendo el niimero 13 el plato de alimentacién (fig. 41), mientras que la columna de

baja presion presenta 18 platos, siendo el noveno plato al que se le suministra la alimentacion
(fig. 42).
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Figura 41: Columna de alta presiéon 5 bar

Corfiguration

Operafion: ’W

Cordenzer ’W‘

Rebailer. ’W

Mumber of stages |e.o. 10 ’15—

Feed stagels] fe.g. 5.7) E

Fesdl

Fuente: Autor

Figura 42: Columba de baja presién 1 bar

Corfiguration

Operafion: ’W

Cordenzer ’W‘

Rebailer. ’W

Mumber of stages |e.o. 10 ’18—

Feed stagels] fe.g. 5.7) N
Faad1

Fuente: Autor

Considerando que se requiere una pureza minima del 99 % para cada elemento, asi como
una alimentacion fija hacia la columna de baja presién del 60 % de nitréogeno y 40% de
oxigeno, se obtienen los diagramas de McCabe-Thiele para la columna de alta presién (fig.

43) y para la columna de baja presion (fig. 44).
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Figura 43: Diagrama de McCabe-Thiele de la

WMcCabe-Thiele diagram Nitrogen - Oxygen

columna de alta presién

1.0 T

08—

06—

Y Mitrogeni{Mitrogen+O xygen)

02—

0.4
X Mitrogen/(Nitrogen+0xygen)

Fuente: Autor

06

0.8

Figura 44: Diagrama de McCabe-Thiele de la columna de baja presion

McCabe-Thiele diagram Nitrogen - Oxygen

Y Mitrogeni{Mitrogen+O xygen)

w0 0z

Con las condiciones establecidas y valores obtenidos de los

04

Fuente: Autor
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licuefaccién y destilacion, se genera la unidad de separacién de aire completa. El flujo de
nitrogeno puro surge de la parte superior de las columnas de alta y baja presion, siendo estas
las corrientes de destilado, mientras que el oxigeno, al ser més un elemento mas pesado, cae al

fondo de la torre de baja presion, que es de donde se obtiene dicho producto con alta pureza.

Figura 45: Esquema de Simulacién de Planta Criogénica Separadora de Aire

Fuente: Autor

Los resultados de la simulacion se presentan en la figura 46:

Figura 46: Purezas de Oxigeno y Nitrégeno

Stream 17 Unit  |Stream 18 Unit
Pressure 100000 Pa Pressure 100000 Pa
Temperature -183.223 |°C Temperature -196.014 |°C
Flow rate 2.64218 |kmol / h | Flow rate 9.93999 |kmol / h
Mole frac Oxygen 0.99999 Mole frac Oxygen 1e-05

Mole frac Nitrogen 1e-05 Mole frac Nitrogen 0.99999

Fuente: Autor
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7.2.2. Lazos de control

Para el control de la planta criogénica separadora de aire se hace uso de un sistema de
control distribuido. Este sistema permite que cada controlador del proceso pueda conectarse
entre si. En caso de existir averias en cualquier maquinaria, es posible trasferir todo o parte de
las tareas a otras unidades. El poder hacer un bypass a las unidades con problemas permite
realizar los mantenimientos preventivos, para de esta manera evitar los paros innecesarios
del sistema causado por mantenimientos correctivos. Los sets point de los lazos de control
de los distintos sectores de la planta, son ajustados de manera local, es decir, los lazos de
control no se enlazan entra ellos, de manera que permitan el ajuste automatico frente a las
variaciones de la variable de proceso con respecto a la consigna (Gutiérrez, 2017). Existen
varias unidades de control distribuidas a lo largo del proceso de separacién de aire (Anexo 3).

El esquema en si de la planta, debido a las diversas operaciones que ejecuta, presenta varios
equipos y conexiones. Para mayor compresion se lo divide en dos partes. La parte izquierda
del esquema (Anexo 3), contiene los filtros, compresor, enfriadores en cascada, separadores de
humedad, unidad de enfriamiento, absorbedor de aceite, intercambiador de calor, purificadores
y tamices moleculares (Anexo 4); mientras que la parte derecha del mismo esquema, contiene
intercambiadores de calor, columnas de destilacion, expansor criogénico, bombas, enfriadores,
manifolds de carga, tanques criogénicos de almacenamiento de oxigeno y nitréogeno liquido
(Anexo 5).

PIC 100

El PIC 100 tiene el objetivo de controlar el flujo y la presion de oxigeno gaseoso del primer
set de carga de los cilindros, de esta manera, cuando se llegue a la presién correspondiente de
carga de los cilindros de 6 o 10 m3, se cierre una véalvula y se genera una alarma de carga
completa. Este controlador actia sobre la valvula PV 100, la cual permite el paso de oxigeno
gaseoso hacia el primer set de carga. Dicha valvula se abre para presiones inferiores a 3000
psi. El sensor PT 100 mide la presién de oxigeno gaseoso a la entrada del set de carga. Una

alarma indica que los tanques han llegado a la presion correspondiente.
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Figura 47: Lazo de control del PIC 100

--------- ............

||||||.||

06 =

Fuente: Autor

El PIC 101 controla el flujo y presién de salida de oxigeno gaseoso hacia el segundo set de
carga para el llenado de los cilindros de 6 y 10 m? respectivamente. Este set funciona en caso
de tener una alta productividad. Presenta una valvula que permite el paso de oxigeno gaseoso
hacia el set de carga. El sensor PT 101 censa constantemente la presion de oxigeno gaseoso
que entra al segundo set de carga. Una vez la presion llegue a 3000 psi, el sensor envia una

senal al PIC 101 para que la valvula PV 101 cierre, a su se activa una alarma que indica el

llenado completo de cilindros de oxigeno gaseoso.

Figura 48: Lazo de control del PIC 101

------------
Ca

o 05
Fuente: Autor

El PIC 102 controla el caudal de salida y el nivel del tanque de almacenamiento de oxigeno
liquido. La valvula FV 102 se abre cuando al set point del PIC 102 se encuentre entre un 25 y
80 %, esto con el objetivo de que el tanque no se encuentre completamente vacio o demasiado
lleno, ya que la presion del oxigeno liquido podria causar accidentes. Este controlador hace

uso de tres sensores: de caudal, nivel y presion. Cuando el nivel del tanque se encuentre por
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debajo del 25 % se activa la valvula FV 102 que permite el paso de oxigeno liquido hasta
llegar al 80 % del tanque criogénico. El sensor de caudal controla el ingreso de oxigeno para
evitar que se eleve la presion; en caso de que la presion aumente dentro del tanque un sensor
de presion activa la valvula PV 102 de venteo, lo que reducira la presiéon del mismo. Una

alarma indica que el tanque ha llegado al 80 % de su capacidad.

Figura 49: Lazo de control del PIC 102

Depbsito de aimocenamianto
de oxRpeno Iquida

Fuente: Autor

PIC 103
Este controlador mantiene la presién del sistema de caja fria mediante la purga de una

parte de nitrégeno proveniente de la columna superior, ademas controla el flujo de nitrégeno
que se dirige hacia los tamices moleculares. El sensor PT 103 se encuentra a la salida del
intercambiador y mide la presion del nitrogeno impuro que se utiliza en la reactivacion de las

botellas del tamiz molecular.

Figura 50: Lazo de control del PIC 103
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Fuente: Autor
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PIC 104

El PIC 104 controla el caudal de salida y nivel del tanque de almacenamiento de nitrégeno
liquido, la valvula FV 104 se abre al momento que el set point del PIC 104 se encuentra
entre 15 y 90 %, esto con el objetivo de que el tanque no se encuentre completamente vacio
o demasiado lleno, debido a la presiéon que genera el nitrégeno liquido, pudiendo provocar
accidentes.

Este control usa tres sensores: de caudal, nivel y presién. Cuando el nivel del tanque esta
por debajo del 15 %, activa la valvula FV 104 da paso al nitrogeno liquido hasta que llegue
a un 90 % del tanque criogénico. El sensor de caudal controla el ingreso de nitrogeno para
evitar que se eleve la presion; en caso de que la presion aumente dentro del tanque el sensor
de presiéon activa la valvula PV 104 de venteo reduce la presién de este. Una alarma indica

que el tanque ha llegado al 80 % de su capacidad.

Figura 51: Lazo de control del PIC 104

TR A R R R e - LOX WVALVE

Depdésito de almacenamenio
de nifrégenc [iquido

Fuente: Autor

LIC 105
Regula el nivel de liquido rico en la columna inferior. Actia sobre la valvula LV 105 que

controla el reflujo a la columna superior. El nivel de liquido en la columna superior se debe
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mantener en un 70 %. El nivel de la columna no debe sobrepasar més alld de este porcentaje

debido a que el liquido puede alcanzar la alimentaciéon del aire gaseoso.

Figura 52: Lazo de control del LIC 105

(VN LY\ Lic
105

ot @

Fuente: Autor

LIC 106
Posee un set point del 85 %, el cual controla el nivel de oxigeno liquido que se volatiza
en el separador. El controlador actta sobre la valvula LV 106 que se ubica a la salida del

intercambiador, permite la carga de oxigeno gaseoso a los sets de carga.
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Figura 53: Lazo de control del LIC 106
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Fuente: Autor

PIC 107
Cuando los sets de carga de oxigeno gaseoso se encuentran cerradas, se acciona la valvula

PV 107 de venteo de oxigeno.

Figura 54: Lazo de control del PIC 107
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Fuente: Autor
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Para mayor comprension de la disposicion de los lazos de control,referirse a Anexo 6.

7.3. Factibilidad econ6omica

La factibilidad econémica de un proyecto de esta magnitud depende de varios factores tales
como: la demanda, los costos de produccion, el tiempo de recuperaciéon de la inversiéon, fuentes
de financiamiento y de la inversién inicial. Se toma en consideracién los puntos anteriores
debido a que, con estos factores podremos observar los ingresos, los desembolsos necesarios
para mantenerse en operacion y el tiempo necesario para recuperar la inversion.

Para estimar los costos de la inversion inicial se tomara en cuenta los costos de la maquinaria
que se requiere para realizar el proceso de separacion criogénica del aire, incluyendo los valores
de desaduanizacion y de transporte desde el puerto de la ciudad de Guayaquil a la ciudad de
Cuenca.

Toda la maquinaria se la puede adquirir de diferentes proveedores, sin embargo, se ha
optado por elegir como proveedor principal a la empresa Universal Boschi, la cual, es una
empresa fabricante de plantas de oxigeno, especializada en el diseno y fabricaciéon de varios
tipos de plantas de oxigeno para la produccién de gases de nitrogeno y oxigeno de alta pureza.

En la tabla 12 pueden apreciarse las maquinarias a comprarse en dicha empresa, asi como sus

costos:
Tabla 15: Precio de maquinaria
Producto Precio (%)

Columnas de Separacion de Aire 95.000

Patin de Proceso 20.000

Expansor Criogénico 5.400

Compresor de Aire 17.000

Bomba de Oxigeno y Nitrégeno Liquido 3.800

Bomba de Oxigeno y Nitrégeno Gaseoso 3.200
Potenciador de expansién criogénico 2.500

Colector de Llenado para Oxigeno y Nitrogeno 1.500
Tanque Criogénico de Almacenamiento de Oxigeno Liquido 16.000
Tanque Criogénico de Almacenamiento de Nitrégeno Liquido 16.000
Total 180.400

Fuente: Ltd. (2020)
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Todos los equipos antes mencionados son disenados en acero inoxidable, de esta manera
se evita la corrosion por cuestiones de temperatura, humedad y presion.

Al realizar la compra directa en la empresa Universal Boschi, esta brinda un descuento
del 12.19 %, por lo que se reduce el costo total a $158.400. En este valor no se considera de
desaduanizacion ni el transporte del puerto de Guayaquil hasta la ciudad de Cuenca.

Al obtener el presupuesto para la inversién inicial, se debe tomar en cuenta los costos del
proceso de desaduanizacion, revisando catalogos de la clasificacion arancelaria correspondiente
a la maquinaria a ser importada. En este catalogo se indica los valores a pagar por aranceles
y tributos. Este catalogo se lo puede consultar en la pagina de la SENAE. En el caso de la
magquinara que se esta importando, no se debe pagar aranceles por el tipo de produccion, pero
si se debe pagar el FODINFA, el cual es un impuesto correspondiente al fondo de desarrollo
para la infancia, que consiste en el 0.5 % sobre el valor CIF (Costos, Seguro y Flete). (SENAE.,
2021) Ademas, se debe cancelar el IVA, que es un impuesto indirecto, el que se pagara por el
valor que agreguemos a los productos o servicios que hayamos adquirido o vendido.

Para el valor correspondiente al FODINFA se tiene:

FODINFA = ValorTotal - 0,5% = $158,400 - 0,5 %
FODINFA = $792

Mientras que para el IVA se genera:

IVA = (ValorTotal + FODINFA) - 12 % = ($158,400 4+ $792) - 12 %
IV A = $19,103,04

Obteniendo como resultado un valor total por la compra de los productos de:

VST = ValorTotal + FODINFA + IV A = $158,400 4+ $792 + $19,103, 04
VST = $178,295,04

A este valor se le incluye el costo de transporte desde el puerto de Guayaquil hasta la

ciudad de Cuenca, con un valor de $400:

VT = VST + Transporte = $178,295,04 + $400
VT = $178,695, 04
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Los costos de produccién se los calcula en base los caudales obtenidos tanto de oxigeno

como de nitrégeno:
» Corriente de oxigeno puro: 2,8439kmol/h = 63,7m?3/h
» Corriente de nitrégeno puro: 9,81606kmol /h = 219,88m3/h

Se planea que la planta de destilacion de aire funcione 40 horas a la semana, esto quiere
decir que se pondra en marcha 2085,71 horas al ano. Considerando paros por mantenimiento
o problemas técnicos, se impone un funcionamiento del 90 % de las horas antes mencionadas,
por lo que se tienen 1877.14 h/ano.

Una vez obtenido el tiempo de funcionamiento anual de la planta de destilacién de aire, se

procede a obtener la produccién anual de oxigeno y nitrégeno puro.

= Produccion anual de Oxigeno puro:

PO = 63,7m?*/h - 1877,14h/aiio
PO = 119574m? /afio

= Producciéon anual de Nitrogeno puro:

PN = 219,88m>/h - 1877,14h/afo
PN = 412746,1714m? /ano

El consumo energético de todo el proceso de separacion criogénica de aire para la produccion
de oxigeno y nitrégeno es de aproximadamente 60Kwh, con lo que se puede obtener el consumo

anual:

CE = 60kwh - 1877,14h/ano
CE = 112628 4kwh

El precio del kwh en el sector industrial tiene un costo de $0.095 en la ciudad de Cuenca
— Ecuador para el ano 2021. El coste por tanto del consumo eléctrico anual del proceso de

produccion es de:

GCE = 112628,4kwh - $0,095
GCE = $10699,698
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Dentro de los gastos de produccién a tener en consideracion, se tiene los sueldos del personal.
Esta plantilla es pequena debido a que la planta de separacion de aire es automatizada. Al
calcular los salarios anuales se consideran los beneficios sociales de cada trabajador. La tabla

13 resume dichos valores:

Tabla 16: Salarios anuales

Salario Décimo Décimo Vacaciones Aporte Fondos de Total ($)
(%) Tercer Cuarto (%) Patronal reserva
sueldo ($) Sueldo ($) (%) (%)

Jefe de planta 21.600,00  1.800,00 400,00 900,00 2.624,40 149,94 27.474,34
Jefe de mantenimiento 18.000,00  1.500,00 400,00 750,00 2.187,00 124,95 22.961,95
Jefe de produccién/calidad 18.000,00 1.500,00 400,00 750,00 2.187,00 124,95 22.961,95
Operador maquinaria industrial ~ 6.000,00 500,00 400,00 250,00 729,00 41,65 7.920,65
Bodeguero industrial 1 6.000,00 500,00 400,00 250,00 729,00 41,65 7.920,65
Bodeguero industrial 2 6.000,00 500,00 400,00 250,00 729,00 41,65 7.920,65
Chofer 1 6.000,00 500,00 400,00 250,00 729,00 41,65 7.920,65
Chofer 2 6.000,00 500,00 400,00 250,00 729,00 41,65 7.920,65
Secretaria 6.000,00 500,00 400,00 250,00 729,00 41,65 7.920,65
Contador 10.800,00 900,00 400,00 450,00 1.312,20 74,97 13.937,17
Total anual ($) 134.859,31

Fuente: Autor

Finalmente se obtiene un total de $134.859,31 de salario anual para los trabajadores.

El precio final de los productos se calcula segin la depreciacion de la maquinaria, restando
del costo historico, el valor residual, este tltimo tienen un valor de cero debido a que establece
el supuesto de que se va a depreciar todo el costo de la maquinaria, finalmente esto se divide
para la vida util de la misma, que se fija en un valor de 10 anos segun la ley de régimen

tributario.

p = CostoHistorico = Valor Residual _ ¢ o060 1104705
Vida util

D = $15959,20/ano

Asi mismo, para los costes de produccién es necesario determinar los costos anuales
directos e indirectos, teniendo un estimado de produccién anual de 119574 m? de oxigeno y
412746,1714 m? de nitrégeno, asi se obtienen los precios anuales y unitarios de los gase antes

mencionados, lo que puede apreciarse en la tablas 15:
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Tabla 17: Costos Anuales y Unitarios de Produccién de Oxigeno y Nitrégeno

Producto Valor Total ($) C. Anual O, (§) C. Anual N, ($) C. Unitario por gas ($)
Zeolita 2.000 449 1.551 0,004
Personal 134.859,31 30.293 104.566 0,253
Consumo Energético 10.699,70 2.403 8.296 0,020
Mantenimiento 6.000 1.348 4.652 0,011
Depreciacion 15.959,20 3.585 12.374 0,030
Capuchones 2.015,00 453 1.562 0,004
Etiquetas Identificacion 3.250 730 2.520 0,006
Distribucion 7.000,00 1.572 5.428 0,013
Cuota bancaria 13.727,67 9.222 31.832 0,077
Varios 20.000,00 4.493 15.507 0,038
Total 242.837 54.548 188.289 0,456

Fuente: Autor

Con la tabla anterior, se encuentra el costo unitario por cada gas, que alcanza un valor de
$0,456. Por lo tanto, el costo de produccién para el volumen anual de cada gas es de:

Costo de produccién anual de oxigeno:

CPO = $0,456 - 119574m? /afio
CPO = $54548,05/ano

Costo de produccion anual de nitrégeno:

CPN = $0, 456 - 206373, 09m? /ano
CPN = $188289,27/afio

Por lo que se tiene un costo total de produccién anual de $242837,32.

Para la obtencién de los precios de venta, se toma en cuenta que el oxigeno y el nitrégeno son
comercializados en tanques de almacenamiento de alta presién de 6m? y 10m? respectivamente,
a temperatura y presion estandar de servicio. Estos gases se venderan de puros, sin mezclas
especiales con otros gases, lo que elevaria el precio de estos. Los precios orientativos por metro
cubico de la empresa Swissgas de la ciudad de Guayaquil son los siguientes:

Precio del metro cibico de oxigeno:

» Oxigeno sin IVA = $2,303

» Oxigeno con IVA = $2,579
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Precio del metro ctibico de nitrégeno:

» Nitrégeno sin IVA = $3,80

» Nitrogeno con IVA = $4,256

Teniendo como referencia los precios de venta obtenidos por parte de la empresa antes
mencionada (SUPERCIAS., 2021), es posible obtener una tentativa de ganancia anual con los
caudales antes obtenidos, tomando en consideracién que no toda la producciéon de nitréogeno
se destinara a la venta, ya que una parte de esta se queda en los tamices moleculares 13x por
su compatibilidad, asi como otra formara parte de los intercambiadores de calor para llevar
los gases a temperaturas criogénicas.

Ingreso anual de oxigeno:

TAO = $2,303 - 119574m? /aiio
TAO = $275378,92/afio

Ingreso anual de nitrégeno:

TAN = $3,80 - 206373, 09m /aiio
TAN = $784217,73/ano

Generando asi ingresos anuales de $1059596,65, con una inversién inicial de $178,695,04,
la cual se estima amortizar en un maximo de 10 anos. Los egresos son iguales al costo total
de produccion, ya que en dicho valor intervienen los costos directos e indirectos que se suman
a la planta. A este valor respectivo a los egresos se le suman $41054,11 correspondientes al
10.21 % de interés anual por parte de la entidad bancaria. Por lo tanto, las ganancias netas

para esta inversion son de:

GN = $1059596, 65 — $242837,32 — $41054, 11
GN = $775705,21 /ano

Una vez obtenido los ingresos totales, se procede a calcular el VAN, que es el valor actual
neto y el TIR que es la tasa interna de retorno, los cuales nos permitiran calcular la viabilidad
del proyecto. Estos dos conceptos se basan en lo mismo y es la estimacion de los flujos de

caja que tiene la empresa. (Gitman and Zutter, 2012)
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Para calcular el VAN y el TIR se requiere: la tasa de interés (I), el flujo de efectivo neto
(F,), que es la ganancia neta para cada ano y la inversién inicial (Ip). N representa el nimero

de anos de amortizacion de la deuda. Por lo que se tiene:

F,

N
VAN = —Ip + Y —2— 47
© ;(Hm (47)
TIR:—[O—l—g: i (48)
n:1(1+1)n

La variacion tanto en ingresos como egresos se genera a partir de la variaciéon misma que
tiene el mercado de gases industriales y medicinales, el cual en promedio es del 11 %. La tabla

15 ilustra dichos valores, con los cuales se pueden generar tanto el VAN como el TIR.

Tabla 18: Variacién de ingresos y egresos

Ingresos ($) Egresos ($) F, (%)
Ano 1  1.059.596,65 283.891,43 775.705,21
Ano 2 1.144.891,00 303.439,11 841.451,89
Ano 3 1.267.602,64 309.919,21 957.683,43
Ano 4 1.390.314,27 307.399,56  1.082.914,71
Ano 5  1.513.025,91 305.324,69  1.207.701,22
Ano 6 1.635.737,54 303.586,38  1.332.151,16
Ano 7 1.758.449,18 302.108,88  1.456.340,30
Ano 8  1.881.160,81 300.837,60  1.580.323,22
Ano 9  2.003.872,45 299.732,17  1.704.140,28
Ano 10 2.126.584,08 298.762,12  1.827.821,96

Fuente: Autor

Con lo que se obtienen los valores tanto para el VAN y el TIR de:

VAN = $7,357,124,90
TIR =495%
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8. Resultados

8.1. Diseno de la planta

Las condiciones iniciales para el disefio de esta planta parten necesariamente de las
condiciones ambientales, especificamente de temperatura y presion promedio en la ciudad de

Cuenca. Segtn el sitio web meteorologico WeatherSpark se tiene:

Tabla 19: Condiciones ambientales promedio de la Ciudad de Cuenca

Condicion inicial Medida promedio
Temperatura 13°C
Temperatura (8a.m. - 18p.m.) 17°C
Presiéon atmosférica 89780 Pa
Didmetro medio de particulas en el aire opum

Fuente: Autor

8.1.1. Equipos de la planta y flujos de productos finales

Las tuberias de acero inoxidable que se distribuyen a través de toda la planta presentan
un didmetro de 1/2 in, con cédula 40s y un espesor de 2.77 mm, contemplado bajo normativa
ASME B36.19M. Las uniones de tuberias y depdsitos o maquinaria seran mediante juntas
mecanicas o roscadas, si es necesario soldar se hace uso de soldadura orbital TIG.

Segun el didmetro medio de particulas de aire, los filtros preliminares son del tipo separa-

dores centrifugos o ciclones, los cuales tienen las siguientes caracteristicas.

Tabla 20: Filtros preliminares

Parametro Medida
# Ciclones 10 (En paralelo)
Didmetro de corte  3,44x10 %m
Eficiencia 68 %
Altura de ciclones 0,5128m

Area de tobera 1,6421073m?
Fuente: Autor
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Para la etapa de compresién y licuefaccion, se dimensiona el compresor y se especifica
el tipo de tamiz molecular y los intercambiadores de calor. Se toma en consideraciéon un
aumento en la temperatura debido a la energia cinética que se produce dentro de los filtros
preliminares, as{ como también un flujo de entrada de aire de 300m?/h.

El compresor, segiin los parametros establecidos y la energia aportada por la turbina
expansora en el proceso, necesita una potencia eléctrica de 30.45kW para comprimir la materia

prima hasta 10 atm. Al no ser este un valor comercial se lo aproxima al més cercano.

Tabla 21: Compresor

Parametro Medida
Potencia eléctrica 37kW
Capacidad maxima 312m?3/h

Eficiencia mecénica 93 %
Presion méaxima 12.5 bar
Fuente: AtlasCopco. (2021)

Después de ser comprimida la materia prima, se la licua para asi poder llevar a una parte
de esta a fase liquida. Para este proceso se ocupan una valvula separadora, una turbina
expansora e intercambiadores de calor, estos ultimos se los fabrica bajo normativa TEMA,
siendo los més eficientes para procesos de separacion de aire los tipo CFU, hechos de acero
inoxidable, serie 304.

En cuanto a la purificacion del aire, en busca de eliminar la maxima cantidad de agua,
C'Os e hidrocarburos, los mas apropiados son los tamices de zeolita 13x-AS, los cuales son
capaces de absorber hasta un 22 % de su propio peso en agua.

Del proceso de compresion y licuefaccion salen dos corrientes de aire a 5 bar, una en fase
liquida a -174°C y otra en vapor a -130°C, que alimentan las columnas de destilacion. El flujo
de alimentacion es de 12.65629 kmol/h, donde el 86.03 % es vapor y el 3.97 % es liquido. Con
estos datos se dimensionan las columnas de destilacién de alta (5 bar) y baja presién (1 bar).

De dichas columnas de destilacién se obtienen 63,7m?/h de oxigeno y 219,88m?/h de

nitrégeno con un 99 % de pureza cada uno.
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Tabla 22: Disefio de columnas de destilacién

Parametro Columna de alta presién Columna de baja presién
Presién de diseno columnas 7 bar 3 bar
Temperatura minima operaciéon -194°C -215°C
# Platos 15 18
Plato de alimentacion 13 9
Separacion de platos 0.61m 0.61m
Altura cabezal 0.13m 0.06m
Altura cilindro 9.15m 10.98m
Altura columna 9.41m 11.12m
Didmetro externo cabezal 0.616m 0.296m
Diametro externo cilindro 0.616m 0.296m
Peso de columna 477.05kg 269.54kg
Espesor pared cabezal 3mm 3mm
Espesor pared cilindro 3mm 3mm

Material columna

Acero inoxidable serie 304

Fuente: Autor

Mientras que para el tanque de almacenamiento (8 bar de presiéon y 2,5m? de capacidad)

de nitrégeno y oxigeno liquido se tiene:

Tabla 23: Tanque de almacenamiento de oxigeno y nitrégeno liquido

Parametro Valor
Presion de diseno 8 bar
Temperatura de diseno -215°C
Altura cabezal 0.28m
Altura cilindro 2m
Altura tanque 2.56m
Diametro externo cabezal 1.274m
Didmetro externo cilindro 1.266m
Peso de tanque 483.08kg
Espesor pared cabezal 12mm
Espesor pared cilindro 8mm

Material tanque

Acero inoxidable, acero al carbono y perlita

3.625m x 2.25m x 1m
Fuente: Autor

Cubeto (Largo x ancho x alto)

96



A continuacién se aprecia un esquema general de la planta completa:

Figura 55: Layout de la planta

Fuente: Autor

8.2. Simulacion del modelo

La simulacion del modelo otorgd valores semejantes en la mayoria del proceso del diseno de
la planta separadora de aire. La tabla siguiente muestra los resultados de salida de nitrogeno

y oxigeno en la simulacién.

97



8.2.1.

Tabla 24: Datos obtenidos de la simulacién

Parametro Nitrégeno Oxigeno
Flujo 222,66m?3/h  59,13m3/h

Presion 1 bar 1 bar
Temperatura -196.01°C  -183.22°C
Pureza 99.99 % 99.99 %

Fuente: Autor

Lazos de control

En cuanto a lazos de control en la planta, se han dispuesto los siguientes:

PIC 100: Controla el flujo y presion de oxigeno gaseoso del primer set de carga de los

cilindros.

PIC 101: Controla el flujo y presion de salida de oxigeno gaseoso hacia el segundo set

descarga.

PIC 102: Controla el caudal de salida y el nivel del tanque de almacenamiento de

oxigeno liquido.

PIC 103: Mantiene la presion del sistema de caja fria y controla el flujo de nitrogeno

en los tamices moleculares.

PIC 104: Controla el caudal de salida y nivel del tanque de almacenamiento de nitrégeno

liquido.
LIC 105: Regula el nivel de liquido en la columna de baja presion.
LIC 106: Controla el nivel de oxigeno liquido que se volatiza en el separador

PIC 107: Acciona las valvulas de venteo.

En cuanto a controladores, existe un PLC principal que controla a los secundarios dispuestos

en cada estacién de produccién, formando una conexién maestro-esclavo. Se hace uso del
SIMATIC S7-300 de la marca SIEMENS, debido a que este modelo de controlador presenta

un sistema mini autémata modular, contiene un amplio abanico de médulos para adaptacion

6ptima de tareas de automatizacion en particular, permitiendo asi una aplicacién flexible

gracias a la posibilidad de realizar estructuras descentralizadas e interconexiones por red. Es

de simple de uso, instalacion y no requiere de ventilacién. (SIEMENS., 2021)
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8.3. Viabilidad econémica

En cuanto a la viabilidad econémica, se hizo uso de una cotizacion hecha a la empresa
italiana Universal Boschi para la adquisicion del valor de inversiéon inicial, al cual se le
anadieron costos adicionales por concepto de impuestos, transporte y desaduanizacion. Asi
también se determinaron los ingresos segin el costo de venta de cada gas segtin la empresa
Swissgas, y para los egresos se determinaron los costos de producciéon de cada gas en base a

consumo eléctrico, salarios, mantenimiento, distribuciéon y elementos varios.

Tabla 25: Viabilidad econémica

Parametro Valor
Inversién inicial $178695.04

Tiempo de amortizacion 10 anos
Ingresos anuales $1059596.6

Costo de produccion anual $242837.32
Pago anual entidad bancaria $41054.11

Ingresos netos $775705.21/ano
VAN $7357124.90
TIR 495 %

Fuente: Autor
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9. Conclusiones

Las condiciones ambientales de la ciudad de Cuenca determinaron pardmetros iniciales
adecuados para el disenio de la planta criogénica separadora de aire. Al imponerse un caudal
de entrada en el compresor, se generaron valores bastante 6ptimos en el resto del proceso.

Los valores obtenidos para el compresor son bastante similares a los comerciales. Los
caudales de oxigeno y nitrégeno tienen una pureza elevada, lo que se debe a un correcto
disefio de las columnas de destilacion, las cuales son el punto mas critico en todo el proceso de
separacion de aire debido a su estructura misma y las condiciones de temperatura y presion
que manejan.

Los distintos valores y parametros obtenidos en la simulacion se asemejan con bastante
exactitud a los valores antes calculados en el diseno. Los caudales obtenidos en el disenio y
en la simulacion son levemente diferentes, teniendo un error de calculo para el oxigeno del
7.1 %, mientras que para el nitrégeno este valor es menor, siendo del 1.3 %. Dicho error puede
asumirse al tipo de célculo realizado en cada proceso. El diseno matematico es realizado
mediante el diagrama T-S (Temperatura-Entropia), siendo més susceptible a errores debido
a que los distintos valores son tomados de manera visual, por lo que no son precisos. En
lo que respecta a la simulacién, los calculos presentan un modelo de ecuaciones de estado,
especificarte, el modelo de Peng-Robinson, en donde simplemente se imponen ciertos valores
y el resto son calculados por el propio software.

Las evidencias que se presentan, demuestran que es factible implementar una planta
criogénica separadora de aire en la ciudad de Cuenca, garantizando una pureza tanto para
el nitrégeno como para el oxigeno bastante elevadas, llegando a ser del 99 %, con lo que se
cubriria una necesidad del sector industrial y sanitario de la localidad.

Los costos de inversion inicial son bastante elevados, pero como se ha demostrado en el
analisis financiero, econdmicamente es viable hacer dicha inversion. Los costos de produccion
son bastante bajos en comparacion con el precio de venta, tomando en cuenta que se hizo el
calculo con referencia al precio de venta de la empresa Swissgas, siendo los valores minimos
impuestos por el gobierno muy elevados, y lo que se quiere es poder competir con el resto de
empresas, ganando asi un potencial mercado por lo menos en la localidad. Cabe mencionar
que se han tomado precios de distribucién, mas no de venta al publico, con lo que se pueden
obtener ingresos netos muchos mayores.

Econémicamente la implementacion es factible, incluso tomando en cuenta que se vende
Unicamente un valor aproximado al 50 % del nitrégeno producido, ya que el resto se utiliza

como insumo dentro de los intercambiadores de calor.
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10. Recomendaciones

La separacion de aire para obtener componentes de este resulta bastante compleja por el
proceso mismo que se requiere, y por los equipos necesarios en cada una de las etapas. Por
esto se recomienda enfocarse en el disenio exclusivo de cierta etapa o equipo, como por ejemplo
las columnas de destilacion, las cuales tienen una compleja estructura mecanica, eléctrica y
de control.

La simulaciéon en este trabajo demostré la veracidad de los calculos hechos en el disefio y
dimensionamiento anterior. Para complementar este tipo de estudios, se recomienda hacer
uso de distintos simuladores que apliquen diversos modelos matematicos como el método
de Wilson, volatilidad relativa, Chao-Seader, etc., con lo que se lograria contrastar con mas
efectividad los resultados.

Se ha demostrado la viabilidad del proyecto con respecto a los ingresos netos que produce
la planta criogénica separadora de aire. Para tener datos més precisos con respecto a las
ganancias, se recomienda hacer un estudio de mercado que complemente a este trabajo, con
lo que se podrian estimar ganancias reales segiin las necesidades de la poblacién e industria

local y regional.
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