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La recuperacién de diéxido de carbono (CO;) en las destilerfas de etanol es un factor importante que aporta beneficios econémicos y

ambientales. El objetivo de esta investigacién fue obtener un modelo de simulacién validado para la evaluacion de la etapa de

recuperacién y purificacién de CO; en una destilerfa cubana. La metodologia empleada consistié en obtencién y validacién del
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modelo de simulacién en Aspen Hysys v.10.0, evaluacion de alternativas de mejoras, y realizacion de un analisis técnico-econdmico.
En el desarrollo de la simulacién, se seleccioné NRTL para la estimacién de las propiedades para el equilibrio entre el agua y las
sustancias orgdnicas a bajas presiones en la fase liquida ¢ ideal para la fase vapor. Para el refrigerante, se seleccioné el modelo de
Antoine, aplicable para sistemas a bajas presiones y considerando que el comportamiento de la fase liquida es ideal. El modelo de
simulacion obtenido en el caso base fue validado con los datos reales del proceso con un méximo error relativo inferior al 8 %. Se
evaluaron cinco alternativas del ciclo de refrigeracién en las que se emplearon nuevos refrigerantes (R-404a, R-290, R-152a, R-600a,
R-417a) y se analizé la influencia de las variables de operacién en los indicadores de comportamiento del sistema de refrigeracion.
Desde el punto de vista técnico, la mejor alternativa fue el R-600a, pero en comparacion con el caso base, los resultados fueron
inferiores. Con el empleo de los nuevos refrigerantes, al redisefiar el ciclo de refrigeracién no se obtuvieron rendimientos superiores al

60 %.

Palabras clave: Produccién de etanol, recuperacién de CO,, purificacién de CO», ciclo de refrigeracién, simulacién de procesos.

Abstract

The recovery of carbon dioxide (CO5) in ethanol distilleries is an important factor that provides both economic and environmental
benefits. This research aims to obtain a validated simulation model for evaluating the CO, recovery and purification stage in a
Cuban distillery. The methodology used includes obtaining and validating the simulation model in Aspen Hysys v.10.0, evaluating
improvement alternatives, and performing a technical-economic analysis. The simulation utilized the NRTL method to estimate
properties for the equilibrium between water and organic substances at low pressures in the liquid phase and ideal for the vapor
phase, and the Antoine model was used for the refrigerant in low pressure systems, assuming ideal behavior in the liquid phase. The
model was validated with real process data, with a maximum relative error of less than 8%. Five refrigeration cycle alternatives were
evaluated using new refrigerants (R-404a, R-290, R-152a, R-600a, R-417a), and the influence of the operating variables on the
performance indicators behavior of the refrigeration system was analyzed. The best alternative from a technical point of view was
R-600a, but the results were inferior compared to the base case. The redesign of the refrigeration cycle using new refrigerants did not
result in efficiencies greater than 60%.

Keywords: Ethanol production, CO; recovery, CO, purification, refrigeration cycle, process simulation.
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Highlights

- Modelo de simulacién validado en Aspen Hysys del proceso de recuperacion y purificaciéon de CO,.

- Estudio comparativo de refrigerantes aprobados por el Protocolo de Montreal.
- Rediseno de ciclos de refrigeracion para la licuacién de CO,.

Highlights

- Simulation model validated in Aspen Hysys of the CO; recovery and purification process.

- Comparative study of refrigerants approved by the Montreal Protocol.
- Redesign of refrigeration cycles for CO; liquefaction.

1. INTRODUCCION

El diéxido de carbono (CO,) es un gas generado tanto por fuentes naturales como artificiales. Actualmente,
se considera el principal contribuyente del aumento del efecto invernadero, que conduce al calentamiento
global [1], [2]. Por tanto, el desarrollo de tecnologias para la recuperacién y aprovechamiento de este gas son de
gran importancia para la mitigacién de los gases de efecto invernadero y la reduccién de sus efectos ambientales
negativos [3], [4].

La fermentacién es una etapa crucial en el proceso de obtencién de etanol, en la cual se generan
aproximadamente 950 kg de didxido de carbono (CO,) con concentraciones iniciales que varfan entre 80 a 98
% (v/v) por cada 1 000 kg de etanol producido (por cada 100 g de glucosa se forman 51,1 g de etanol y 48,9 g
de CO;) [5], [6]. Recuperar y procesar este gas podria proporcionar una nueva fuente de ingresos [7] en los
paises productores de etanol, asi como reducir las emisiones de gases de efecto invernadero.

Existen diferentes tecnologias de recuperacion y purificacién de CO,: Buse, Krones, Haffmans, Techno
Engineering y Unién. Mediante estas tecnologias, se obtiene CO; altamente purificado que se usa en disimiles
sectores industriales [8]-[12]. En Cuba son muy pocas las destilerias que recuperan CO, [13]; la tecnologia
que se emplea es similar a la Buse.

En la recuperacién y purificaciéon de CO, deben considerarse dos aspectos importantes: I) produccion con
la pureza necesaria para el proceso de fabricacién y envasado y II) la capacidad de recuperacién y purificaciéon
del gas con el menor costo posible [9]-[13].

El anilisis integral del proceso de produccién de etanol implica la consideracién de la recuperacién de CO,
como parte del proceso, no solo para mitigar la contaminacién ambiental, si no para contribuir a su eficiencia
energética. En el proceso de recuperacién y purificacién de CO; una mejora en la eficiencia energética del ciclo
de refrigeracién puede conducir a una importante reduccién del consumo de energia [14]. En este sentido
resulta de gran importancia el empleo de la simulacién de procesos.

El uso de los simuladores facilita la comparacién entre procesos, identificar las posibilidades de mejoras y
puntos posibles de integracién. Si se dispone de datos termodindmicos fiables y se conocen las condiciones de
funcionamiento reales, modelos de equipos, entre otros, se puede simular el comportamiento de una planta
real [15], [16]. En este sentido, existen investigaciones recientes [17], [18] y [19] donde se hace uso de la
simulacién para evaluar procesos de recuperacion de CO,. En [17] se utiliza el simulador Aspen Plusy en [18],
[19] se emplea el simulador Aspen Hysys para evaluar procesos de captura y evacuacién de CO,

postcombustion.



ARLETIS CRUZ LLERENA, OSNEY PEREZ ONES, LOURDES ZUMALACARREGUI DE CARDENAS, ET AL. SIMULACION DE LA ETA...

En la actualidad, no se cuenta con un modelo de simulacién que facilite la evaluacién del drea de
recuperacion y purificacién de diéxido de carbono producido en la etapa de fermentacién de una destileria de
etanol, por lo que en este trabajo se propone como objetivo obtener un modelo de simulacién validado en
Aspen Hysys v10.0 para la evaluacién de la etapa y el anlisis de modificaciones futuras.

2. MATERIALES Y METODOS

2.1 Descripcion del proceso de recuperacién y purificaciéon de CO,

El CO; al abandonar los fermentadores pasa por unas columnas lavadoras con agua a 25 °C, posteriormente
se envia al gasémetro donde se almacena, para pasar a la columna de lavado con permanganato de potasio con
concentraciéon 4,4 g/L. Para que las gotas de la solucién de permanganato no pasen con el gas hacia el
compresor reciprocante, en la parte superior de la salida del lavador de gas se coloca un separador de gotas, el
que retiene las gotas arrastradas.

El CO; lavado se comprime en dos etapas de compresién. En la primera etapa el CO; (g) entra a una
temperatura de 25 °C y una presién de 0,15 MPa y sale a 125 °C y 0,49 MPa. El CO; comprimido se enfria a
presion constante, en el enfriador de la primera etapa desde 125 °C hasta 46 °C, eliminandose el incremento de
energia del gas obtenido durante la compresién, por medio de agua de enfriamiento a 29 °C. Las gotas de agua
arrastradas con el CO, condensan, por lo que después de ser enfriado el gas a la salida de la primera etapa, pasa
por un separador de gotas, y el agua separada se envia a la zanja, a través de los purgadores de agua de
condensacion que hay después de cada etapa.

En la segunda etapa el CO; entra a 46 °C y 0,49 MPa comprimiéndose hasta una presion final de 1,6 MPay
140 °C, enfridndose en el enfriador de la segunda etapa desde 140 °C hasta 30 °C. El gas contintia hiimedo y
comprimido hacia los secadores de silica gel. Seguidamente el CO, pasa por los dos purificadores de carbén
activado conectados en serie. Posteriormente se filtra para retener las posibles impurezas arrastradas.

El CO; ya lavado, comprimido, secado, purificado y filtrado pasa hacia el proceso de licuacién, utilizando
como medio de enfriamiento amoniaco liquido. La licuacién del CO5 se realiza en un intercambiador de tubos
y coraza. El COxcircula por el interior de los tubos y el amoniaco por la coraza del intercambiador. EIl CO; ya
licuado a una presién de 1,6 MPa y a una temperatura de -28,55 °C sale del intercambiador y se envia hacia los
tanques de almacenamiento. Dichos tanques cuando estdn vacios a la presién atmosférica, antes de adicionarles
el CO; ya licuado, se llenan con CO; gaseoso. Es por este motivo que encima de cada tanque hay una vélvula
con una tuberia de entrada de CO2 proveniente del filtro cerdmico, por lo que se llena primero con CO; (g) a
1,6 MPa y después se empieza a llenar con CO; (1) a 1,6 MPa y, a medida que se va llenando el tanque, va
desplazando el CO,(g), el cual se envia hacia la tuberia de entrada del licuefactor.

El vapor saturado de amoniaco que sale del colector del tope del intercambiador se envia a un compresor de
dos etapas con enfriador intermedio que usa agua de enfriamiento a 29 °C A la salida de la segunda etapa de
compresion, pasa por el condensador de tubos y coraza (donde el gas pasa por la coraza y el agua de
enfriamiento por los tubos del intercambiador), hasta licuarse. El amoniaco liquido se almacena en el colector
de liquido ubicado debajo del condensador.

Los datos que se presentan fueron recolectados de la instrumentacion del sistema de control de la plantay se
seleccionaron los valores mas frecuentes de operacion.

2.2 Obtencidén del modelo de simulacién
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En este trabajo se realizé el andlisis del drea de recuperacion y purificacién de CO; de una destileria cubana.

Para la simulacién del proceso se empled el simulador Aspen Hysys v10.0 y se crearon dos listas de
componentes. En la Tabla Ise presentan los componentes seleccionados.
Tabla 1.

Componentes seleccionados para la simulacién.

Componente Férmula quimica
Lista de componentes 1

Etanol C,HgO

Agua H,0O

Diéxido de carbono CO,
Permanganato de potasio KMnOy4

Lista de componentes 2
Amoniaco NH;

Fuente: elaboracién propia.

Para la estimacidn de las propiedades, en el caso de la lista de componentes 1, se seleccioné el paquete de
propiedades NRTL para el equilibrio entre el agua y las sustancias organicas a bajas presiones en la fase liquida
¢ Ideal para la fase vapor; y para la lista de componentes 2 se usé el modelo de Antoine [20], aplicable para
sistemas a bajas presiones y considerando que el comportamiento de la fase liquida es ideal [15].

2.3 Simulacién de la recuperacién y purificacién de CO,

Para la construcciéon del modelo de simulacién se emplearon 11 mddulos: Heat exchanger, Tee, Mixer,
Pump, Air cooler, Set, Tank, Component splitter, Valve, Compressor y Absorber. El médulo Tank se utilizd
para simular la disolucién de permanganato de potasio en agua. La columna lavadora con agua y con
permanganato de potasio se representd con el médulo Absorber, suministrando como dato la caida de presién
(AP= 0 kPa).

El médulo Heat exchanger se utilizé para simular el enfriamiento del CO,. El médulo Tee permitié simular
las divisiones de flujo de agua hacia los enfriadores y condensadores. El médulo Mixer se empled para la
simulacién de los puntos de mezcla del agua caliente proveniente de los enfriadores y condensadores. El
moédulo Pump simula los equipos de bombeo con una eficiencia adiabatica de 75 %.

El médulo Air cooler (torre de enfriamiento) simula el proceso de enfriamiento del agua; se consideré que
no hay caida de presién (AP = 0 kPa). El mddulo Set permite simular la relacién entre los flujos de dos
corrientes en un primer caso entre el agua de lavado y el CO, (multiplicador: 1,5) y en otro entre el KMnOy4y
el agua de lavado (multiplicador: 225). Los valores del multiplicador se establecieron en correspondencia con
los pardmetros de operacién en la planta. El médulo Component splitter se utiliz6 para simular la eliminacion
de la humedad que arrastra el CO;_ El médulo Valve se utilizé para simular las vélvulas reductoras de presion
suministrando como dato (AP = 1310 kPa). El médulo Compressor se empled para aspirar el gas al pasar por
las columnas de lavado. Los compresores de CO, y NHj son compresores reciprocantes. El modelo de

simulacién obtenido se presenta en la Figura 1.
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Figura 1.

Modelo de simulacion del proceso de recuperacién y purificacién de CO,.

Fuente: elaboracién propia.

En la Tabla 2 se presentan los datos de las corrientes para la simulacion.
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Tabla 2.
Datos de las corrientes.

Cortiente (ot ey edonde WO Composicion

y Agua 1,95 %
CO,fermentacié 1013 34 ) 918 Etga.Lrllol 1.02.%
n C0O,: 97,03 %
Agua de lavado 101,3 25 - - Agua 100 %
Agua 101,3 25 - 450 Agua 100 %
KMnOj4 1013 30 : : “MnOg 100

%

CO; comp 1 400 125 - - )
Agua salida 1 34 - - -
CO; comp 2 25 - - B
CO; comp 1600 125 - - -
CO; comprimido - 25 ; - B}
CO; seco 1600 35 - - B
Agua salida 2 34 - - -
CO;, licuado 1 600 - 0 - -
NH; : i : NH;;: 100 %
NH;-1 90 : 1 : :
NH;3-2 350 60 - - -
NH;-3 : : 1 : :
NH;3-4 1 400 166 - - -
NH3;-5 - - 0 - -
Agua salida 3 - 34 - - -
Agua fria 101,3 29 - - Agua 100 %
Agua salida 4 - 42 - - -

Fuente: elaboracién propia.
2.4 Validacién del modelo de simulacién

La validacion del modelo de simulacién obtenido se realizé a partir de la comparacién de los resultados del
simulador Aspen Hysys v10.0 con los datos reales del proceso y con la bibliografia consultada en
correspondencia con cada modelo. Se calculd el error relativo para conocer en qué medida difieren los
resultados.

2.5 Alternativas estudiadas

A partir de la evaluacién de las condiciones actuales de operaciéon de la planta, el riesgo que representa la
manipulacién del NH3 y el interés de analizar si es posible incrementar la eficiencia energética del ciclo de
refrigeracion, que puede reducir el consumo de energia en el proceso, se realiza el rediseno del ciclo de
refrigeracién donde se evaluaron cinco alternativas tecnoldgicas, con refrigerantes aprobados por el Protocolo
de Montreal relativo a las sustancias que agotan la capa de ozono, para garantizar el menor porcentaje de
pérdidas de calor y condiciones éptimas de operacién del compresor:
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- Alternativa 1. Sustitucién del refrigerante R-717 (NH3) por el 404a. El R-404a es una mezcla ternaria
compuesta por 44 % (p/p) de pentafluoroetano (R-125), 52 % (p/p) de trifluoroetano (R-143a) y 4 %
(p/p) de tetrafluoroetano (R-134a).
- Alternativa 2. Sustitucion del refrigerante NH3 por R-290 (C3H8).
- Alternativa 3. Sustitucién del refrigerante NH3 por R-152a (C,H4F,).
- Alternativa 4. Sustitucién del refrigerante NH3 por R-600a (C4H ).
- Alternativa 5. Sustitucién del refrigerante NH3 por R-417a.
El R-417a es una mezcla ternaria compuesta por 46,6 % (p/p) de pentafluoroctano (R-125), 50 % (p/p) de
tetrafluoroetano (R-134a) y 3,4 % (p/p) de butano (R-600a).

Las condiciones para el redisenio del ciclo de refrigeracién son las siguientes:

- Variar la presién de succidn del compresor para que la diferencia de temperatura entre el refrigerante y
la temperatura del CO; en el evaporador se encontrara entre 3 - 5 °C.
- Variar la presién intermedia del compresor para que se cumpla que la razén de compresién de las
etapas 1y 2 sean iguales e igual a la razén de compresion 6ptima.
- Buscar la temperatura de descarga para cada etapa, que garantice una eficiencia en el compresor entre
78-80 % [21].

En la Tabla 3 se presentan los datos empleados para la simulacién de las alternativas.

Tabla 3.

Valores utilizados para la simulacién de las alternativas.

Alternativas  Corriente Presion (kPa) Temperatura (°C) gracqon
¢ vapor
: R40%a 1 180 : T
R-404a -2 502 36 )
, R-290-1 145 - 1
R-290-2 451 39 ;
3 R-152a-1 70 - 3
R-152a-2 313 40 )
4 R-600a-1 25 - -
R-600a-2 187 40 )
R-417a-1 110 - -
> R-4172-2 392 38 .

Fuente: elaboracién propia.

2.6 Calculo de los indicadores energéticos fundamentales

Para la caracterizacién de las condiciones energéticas de funcionamiento de un ciclo de refrigeracion, se
usaron los indicadores energéticos de funcionamiento. Para la evaluacién del ciclo de refrigeracién del caso
base y de las alternativas 1-5 se consideraron los siguientes indicadores operacionales:

Capacidad de refrigeracién: Para la determinacion de este indicador se sigui6 el procedimiento de cilculo
planteado por [20]. La evolucién del calor sensible se determiné por (1)

Refrigeracion = mrefrigerante » Aff(refrigerante) (1)



TeEcNoLo6GIcAS, , 2024, voL. 27, NUM. 59, ISSN: 0123-7799 / ISSN-E: 2256-5337

Donde mrefrigerante es el flujo del refrigerante (kg/s) y AH es la variacién de entalpia (kJ/kg). El trabajo de
compresion se determina a partir de la suma del trabajo de compresién de los ciclos de refrigeracién por (2), en
este caso se trabajo para dos ciclos.

Wr=Wr+ W (2)
(2)

Donde Wg Wgy Wy es el trabajo de compresion total, etapa 1y etapa 2, respectivamente. El trabajo del
motor se determind por (3).

Wimotor=W/[+*nmec*nelet+nitrans (3)

Donde Wmotor es el trabajo del motor, nmec es el rendimiento mecénico, nelet es el rendimiento eléctrico
y ntrans es el rendimiento de transmisién. El rendimiento mecdnico debe estar entre 0,85 - 0,96, el
rendimiento eléctrico entre 0,8 - 0,9 y el rendimiento de transmisién entre 0,95 - 1 [21]. Para el cdlculo del
rendimiento del ciclo se consideran valores de dichos rendimientos. Se fijé un valor de rendimiento mecanico
de 0,91, de rendimiento de transmisién de 0,98 y de rendimiento eléctrico de 0,85. El calor rechazado en el
condensador se calculé por (4).

Qrechazado = mre/-AHcondensador (4)

La productividad volumétrica se determiné por (5).

y = X(hsalida—rfentrada) / Vesp (5)

Donde v es la productividad volumétrica (kJ/m3), Ayjiq, es la entalpia a la salida del evaporador (kJ/kg),
hentrada € la entalpia a la entrada del evaporador (kJ/kg) y Vigp es el volumen especifico a la salida del

evaporador (en la succién) (m>/ kg). El coeficiente de funcionamiento (COP) se calculé mediante (6).

COP = q/W.0 COP = Q/P: (6)
Donde q es el efecto refrigerante (kJ/kg]), We es el trabajo de compresién (kJ/kg), Q es la capacidad de

refrigeracién (kW) y P, es la potencia real demandada por compresor (kW). El coeficiente de funcionamiento
de Carnot se estimé por (7).

COPcarnor = T. evap / ( Teona— nVap) (7)

Donde COPCypor €5 el coeficiente de funcionamiento del ciclo de Carnot, Teyyp es la temperatura de
evaporacion a la presién del evaporador (K) y Teond es la temperatura de condensacién a la presién del
condenador (K). El rendimiento relativo se determiné por (8).

Nreal = COPreay / COPcarnot (8)

Donde COpye, es el coeficiente de funcionamiento del ciclo de refrigeracion real y COPcyppor €5 el
coeficiente de funcionamiento del ciclo de Carnot.

2.7 Casos de estudios
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2.7.1 Influencia del aumento de la temperatura de succion de las etapas 1y 2 sobre variables del proceso

Con el objetivo de analizar la influencia que tiene la temperatura de succién y descarga en el compresor
sobre algunas variables importantes del proceso, se realizé un estudio de caso del sistema de refrigeracion, del
modelo de simulacién del proceso de recuperacion y purificaciéon de CO,, para cada una de las alternativas
estudiadas.

Para el primer caso se toma como variable independiente la temperatura de succién en la primera etapa de
compresién con un paso de 3 °C y como variable dependiente la eficiencia y el trabajo del compresor. Para el
caso 2, como variable independiente la temperatura de descarga en la segunda etapa de compresion y la
eficiencia, el trabajo del compresor y el calor cedido en el condensador como variables dependientes.

3.RESULTADOS Y DISCUSION

3.1 Validacién del modelo de simulacién

En la Tabla 4 se presentan los resultados de la simulacién del proceso de recuperacion y purificacién de CO,

y su validacion.

Tabla 4.
Comparacidn de los resultados de la simulacion.

, Aspen Error
Pardmetro Planta real Hysys relativo (%)
Flujo misico de gas de fermentacién en la columna de 91836 918,00 0.04
lavado (kg/h)

Fra‘cci()n misica del CO; ala entrada del compresor 0.9910 0.9913 0.03
(adim.)

Flujo de gas a la entrada del compresor de CO,(kg/h) 900,0 895,4 0,51
Temperatura del CO; a la entrada del compresor (°C) 25,00 25,15 0,60
Consumo de potencia del compresor de CO, (kW) 40,00 43,12 7,80
Temperatura del NHj3 a la entrada del evaporador (°C) -35,00 -35,32 0,91
Flujo mésico de NHj en el evaporador (kg/h) 289,93 295,70 1,99

Fuente: elaboracién propia

A partir de esta comparacion se concluye que el modelo de simulacién obtenido queda validado con un error
relativo menor al 2 % para la mayoria de los pardmetros analizados, excepto para la variable “consumo de
potencia del compresor de CO,” que el error relativo es de 7,8 %, lo cual es aceptable a escala industrial (< 10
%) segtn se plantea en [22]. Estos resultados son superiores a los obtenidos por Pérez y colaboradores [20]
donde el modelo de simulacién obtenido fue validado con un error relativo inferior al 15 %.

Se aprecia que para un flujo de 918 kg/h de CO; a la entrada de la columna se logra recuperar un 99,13 %, lo
que demuestra que las impurezas que puedan acompanar al CO; lavado son minimas. Esto es favorable ya que,
el consumo del permanganato necesario para eliminar estas impurezas en la segunda columna es menor.

El flujo masico de amontiaco obtenido (295,7 kg/h) se corresponde con el criterio establecido de utilizar un
flujo de NH3 menor de 1 000 kg/h segun el manual tecnoldgico de la planta.

3.2 Comparacién de las alternativas estudiadas
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La refrigeracion eficiente y respetuosa consiste en eliminar el empleo de refrigerantes poco sostenibles y no
amigables con el medio ambiente. En la Tabla 5 se muestra un resumen comparativo de los refrigerantes
empleados en las alternativas estudiadas segiin bondades ambientales para determinar el mas eficiente
ecolégicamente [21].

Tablas.
Comparacion de los refrigerantes segtn su clasificacion.
Parimet Alternatival  Alternativa2  Alternativa 3 Alternativa4  Alternativa S
ArAmEros R-404a R-290 R-152a R-600a R-417a
. Al (baja A,3 .(no A2 .(l?a)a A,3 .(no Al (baja
Toxicidad e AN toxico, pero toxicidad e toxico, pero AN
. o toxicidad y no . . toxicidad y no
inflamabilidad inflamable) altamente inflamabilidad  altamente inflamable)
Hiamabie inflamable) media) inflamable) HHamabie
Potencial de
destruccion de 0 0 0 0 0
ozono (ODP)
Potencial de
calenta{n.lento 3922 3 124 3 0
atmosférico
(GWP)

Fuente: claboracion propia.

El anilisis anterior indica que no existe un refrigerante éptimo sin ningtin inconveniente. El potencial de
calentamiento global (GWP) del R-404a de 3 922 es superior al nivel de 2 500 impuesto por el Reglamento
Europeo 517/2014 sobre gases fluorados (F-Gas) [23] para equipos de refrigeracién estacionarios para
temperaturas superiores a -50 °C, a pesar de esto, no dafa la capa de ozono, es de baja toxicidad y no es
inflamable.

Entre los hidrofluorocarbonos (HFC) el uso del R-152a parece ser una opcién prometedora debido a que es
respetuoso con la capa de ozono y posee bajo potencial de calentamiento atmosférico (GWP) que es inferior a
150, solo se deben enfrentar los problemas de inflamabilidad para establecerlo. Sin embargo, es importante
sefalar que pertenece a la categoria A2 y es menos inflamable que el R-290 y el R-600a, que también son
refrigerantes prometedores y usados. Por lo que el uso del R-152a debe realizarse con personal experimentado y
con las normas de seguridad adecuadas.

El orden de mds a menos eficiente segtin lo observado es el siguiente: R-417a, R-404a, R-152a, R-290 y
R-600a. En este sentido para la seleccion del mejor refrigerante se deben tener en cuanta en paralelo los
enfoques medioambientales y técnicos.

3.3 Resultados de la simulacién del redisenio de las alternativas estudiadas

En la Tabla 6 se presentan los resultados obtenidos de la simulacidn de las alternativas propuestas. En el caso
de las alternativas 1-5 a partir del redisefio del ciclo de refrigeracién, buscando obtener mayor rendimiento.

Las modificaciones planteadas en las alternativas evaluadas no generan cambios en cuanto al consumo de
potencia en el compresor de CO,. La comparacién entre las alternativas, desde el punto de vista
termodindmico, requiere del andlisis de varios factores, por cuanto se han modificado los pardmetros de
operacion de cada uno de los ciclos con respecto a los del caso base, o sea, se han redisenado los ciclos.
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Tabla 6

Resultados del rediseno del ciclo de refrigeracién.

Caso
Pardmetros  Unidades base

(R-717)

Alternativa Alternativa Alternativa Alternativa Alternativa

1(R-404a) 2(R-290) 3 (R-152a) 4 (R-600a) S (R-417A)

Consumo de
potencia del

kW 20,75 20,75 20,75 20,75 20,75 20,75
compresor de

CO,

Temperatura

de entrada del

refrigerante ~ °C -33,52 -33,98 -33,59 -33,37 -32,41 -32,04
en el

evaporador

Temperatura

del

refrigerantea  °C -30 -3 -10 -28 24 -7

la salida del

evaporador

Flujo mésico

del

refrigerante  kg/h 2949 2649 1140 1420 1183 2503
en el
evaporador
Presién del
refrigerante a
la salida del
evaporador
Presién
intermedia  kPa 374 502 451 313 187 392
del compresor

Temperatura

de descarga

del

refrigerante ~ °C 82 36 39 40 40 38
en laetapa 1

de

compresion

Temperatura

de descarga

del

refrigerante ~ °C 168 87 88 112 109 86
en la etapa 2

de

compresion

=

Pa 100 180 145 70 25 110
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Humedad ala
salida de la

valvula

adim. 0,75 0,48 0,58 0,64 0,61 0,52

reductora

Fuente: claboracién propia.

Como se aprecia, las alternativas 1-5 tienen diferencias en la presiéon de entrada del refrigerante en el
evaporador. Esto estd motivado por haberse fijado la diferencia de temperatura entre el fluido refrigerante y el
fluido enfriado en el minimo recomendado para mantener las pérdidas exergéticas lo més bajas posibles. Al
quedar fija la temperatura del refrigerante, la presion de trabajo en el evaporador corresponde a la presién de
saturacion a dicha temperatura, valor diferente para cada fluido refrigerante. Por otra parte, para fluidos
refrigerantes clasificados como secos, se requiere sobrecalentar el vapor que sale del evaporador a los efectos de
garantizar que el compresor maneje vapores sobrecalentados y no mezclas humedas. Cudnto recalentar
dependerd del fluido en cuestidn, estableciéndose como criterio en este rediseio que el compresor trabajase
con un rendimiento relativo interno de 0,8, valor que coincide con lo reportado en [24]. Por otra parte, la
refrigeracién depende de la masa de refrigerante y de la variacién de entalpia entre el vapor sobrecalentado que
se obtiene a la salida del evaporador y la mezcla humeda que entra al evaporador. Esta diferencia tendra dos
componentes, el calor latente correspondiente a la diferencia entre vapor saturado y mezcla humeda, y el calor
sensible entre vapor sobrecalentado y vapor saturado. Mientras mayor sea la humedad de la mezcla humeda
mayor serd la contribucién del calor de latente (valor correspondiente para cuando la humedad sea 1 o sea el
liquido saturado).

Estas diferencias entre calidad de la mezcla hiimeda a la entrada del evaporador, calor latente de
vaporizacién, temperatura de sobrecalentamiento del vapor a la salida del evaporador explican las diferencias
entre los flujos masicos de refrigerante requeridos para lograr simulares capacidades de refrigeracion.

3.4 Indicadores energéticos fundamentales

A continuacion, teniendo en cuenta diversos criterios [25]-[27], se comparan los refrigerantes para decidir el
mejor de ellos desde el punto de vista técnico.

- Se requiere que el calor latente sea alto para que el consumo de refrigerante sea menor. El orden de
mejor a peor serfa R-600a, R-290, R-152a, NH3, R-417a y R-404a.

- El volumen especifico del vapor se requiere que sea pequeno para que el tamafio del compresor sea
menor. El orden serfa: R-404a, R-417a, R-290, R-152a, NH3 y R-600a.

- Las presiones en el evaporador no deben ser elevadas y superiores a la atmosférica. El orden serfa
R-404a, R-290, R-417a, NH3, R-152a y R-600a.

- En cuanto al COP se busca que sea el mayor. El orden seria NH 3, R-290, R-417a, R-404a, R-152a y R-
600a.

- El trabajo del compresor en el caso base es menor que en las alternativas estudiadas, lo que implica
mayor gasto de electricidad en el compresor. El orden de los refrigerantes segun gasto de electricidad, de
mayor a menor gasto es el siguiente: R-600a, R-152a, R-404a, R-417a, R-290 y NH3.

En la Tabla 7 se muestran los resultados de los indicadores energéticos fundamentales del ciclo de
refrigeracion, evaluados para el caso base y las alternativas estudiadas. En cuanto al calor rechazado en el
condensador, las condiciones més favorables son el caso base (NH3) y la alternativa 2 (R-290), pues es menor
la cantidad de energia que hay que extraer por unidad de volumen de refrigerante, y por tanto se necesita
menor cantidad de agua de la torre de enfriamiento, generando asi dos fuentes de ahorro, consumo de agua de
enfriamiento y por concepto de consumo de electricidad.
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Tabla 7.

Indicadores operacionales para el sistema de refrigeracion.

Caso base Alternativa Alternativa Alternativa Alternativa  Alternativa

(R-717) 1 (R-404a) 2(R-290) 3 (R-152a) 4 (R-600a) S (R-417a)

Indicador

Energiaenel
condensador 120,59 136,13 133 138,06 151,49 134,19
(kW)

Energiaenel

evaporador 86,87 86,83 86,77 86,78 87,08 86,91
(kW)

Calor latente en

el evaporador 311,3 192 414,8 336,7 415,5 204,7
(kJ/kg)
Volumen
especifico del
vaporala

entrada del 1,1278  0,1871 0,3422 0,4409 1,4255 0,1885

compresor (m?>/
kg)

Consumo de
potencia en el 45,14 49,84 48,40 53,52 67,41 49,29
compresor (kW)

Potencladel 5o o5 4575 63,85 70,60 88,93 65,02
motor (kW)

Pcond/Pevap 14 9,44 9,66 20 56 12,73
Capacidad de
refrigeracion (t)
Productividad
volumétrica (kJ/ 309921 344,84 800,74 449,05 185,90 663,29
m? )

Coeficiente de

funcionamiento 1,92 1,74 1,79 1,62 1,29 1,76
real (adim)

Coeficiente de

funcionamiento 3,42 3,42 3,44 3,46 3,52 3,54
Carnot (adim)
Rendimiento
relativo (%)

24,72 24,71 24,69 24,69 24,78 24,73

56,31 50,97 52,08 46,91 36,71 49,76

Fuente: elaboracion propia.

El andlisis del rendimiento relativo permite comparar cudn alejado estd el ciclo real de la posibilidad de que
opere entre los limites de temperaturas de saturacién para las presiones de trabajo como se plantea para el ciclo
inverso de Carnot. Por tanto, mientras mds bajo respecto al Carnot sea el rendimiento relativo, més alejado
estd el sistema del comportamiento del ciclo de mayor eficiencia. En este sentido pudieran evaluarse otras
alternativas para incrementar el rendimiento del ciclo como se plantea en [28], [29], destacindose un
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incremento del COP de hasta un 4 %, igualmente en [25] se evaltan diferentes condiciones de operacién para
el caso del refrigerante R-404a con valores de hasta 5,5 %.

Al comparar las cinco alternativas estudiadas, segtin el rendimiento relativo, se observa una diferencia menor
al 20 %. Si se compara el caso base con las alternativas, se puede ver cémo el rendimiento relativo del caso base
es superior en un 5,34 % para la alternativa 1, en un 4,23 % para la alternativa 2, en 9,40 % para la 3, en un
19,60 % de la 4, parala 5 en un 6,55 %. Esto se debe a que las alternativas realizadas implican un aumento de la
potencia consumida en los compresores y como consecuencia el coeficiente de funcionamiento disminuye. Por
lo que es este sentido y en comparacién con los refrigerantes evaluados, el NHj es el més apropiado para el
proceso.

Resultados similares se presentan en [26] donde se realiza un andlisis comparativo de refrigerantes tanto
desde el punto de vista ecoldgica como energético, en este caso se plantea que tantoel R-290 como el NHj se
consideran favorables, destacindose el NH3.

En el caso de [27] se destaca el NH3 como refrigerante de cuarta generacién e inocuo al medio ambiente,
pero con valores de presién en el condensador y volumen especifico en vapor elevados, lo que coincide con los
resultados que se presentan.

Como en las alternativas evaluadas varian la masa de refrigerante, el consumo de potencia y el flujo de agua
de enfriamiento; se realizé una valoracién econdmica a partir del indice beneficio/costo, teniendo en cuenta el
costo del refrigerante, electricidad y agua; considerando los precios reportados en la planta para servicios
auxiliares y en [30] para los refrigerantes. Los costos por concepto de compra de electricidad representan los
mayores valores respecto al costo total, siendo superiores al 95 % en todos los casos. A partir de los elementos
considerados en el andlisis, se determina que las alternativas estudiadas no presentan ningtn ahorro para la
planta, resultando la alternativa 3 la de mayores pérdidas con un incremento del costo total de un 48 % y una
reduccién de la relacidon beneficio/costo de 0,32.

3.5 Resultados obtenidos del caso de estudio

En el desarrollo del caso de estudio para las dos etapas de compresién del sistema de refrigeracién del
proceso, se analizé la influencia que tiene la temperatura de succién sobre la eficiencia y el trabajo del
compresor en la primera etapa y la de descarga en la segunda etapa con respecto a la eficiencia, el trabajo del
compresor y el calor cedido en el condensador. Se determind, en la etapa 1, una relacién directa entre la
temperatura de succién y la eficiencia del compresor (7-20 % de disminucién), e inversa con respecto al trabajo
(4-6 kW). En la etapa 2, con el aumento de la temperatura de descarga aumenta el trabajo de compresién (5-7
kW) para dicha etapa y el calor cedido en el condensador (0,2 kJ/h aproximadamente), mientras que la
eficiencia del compresor disminuye (14-20 %).

4. CONCLUSIONES

Se desarrollé la simulacién del proceso de recuperacion y purificacién de CO; de una destileria cubana. El
modelo de simulacién desarrollado, en general, es confiable ya que el maximo error relativo es menor del 8 % y
el minimo es de 0,91 %. Se evaluaron cinco alternativas del ciclo de refrigeracion: (1)cambio del refrigerante
NHj por el R-404a, (2) refrigerante R-290, (3) R-152a, (4) R-600a y (5) R-417a. Desde el punto de vista
técnico la mejor alternativa es la 2 (COP y consumo de agua de enfriamiento y electricidad), pero en
comparacién con el caso base los resultados son inferiores (rendimiento relativo superior 5-20 %). Al redisefiar
el ciclo de refrigeracién, con el empleo de los nuevos refrigerantes, no se obtienen rendimientos superiores al

60 %.
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