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IMPORTANTE ANTES DE COMENZAR A LEER: Siendo que a lo largo del proyecto se

realizaran célculos, se deja en claro que se utilizara la notacion ingenieril para los mismos.

Es decir que el separador decimal sera el punto (.) para todos los capitulos menos el
capitulo 1 y el capitulo 6. En estos ultimos, al tratar del estudio de mercado y analisis
econdmico, y al fin de evitar confusiones, el separador decimal seré la coma (,) y el punto

(.) servird como separador de miles.

Queda el lector debidamente avisado.
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CAPITULO 1

ANALISIS DE MERCADO




Obijetivos

e Definir el alcance y describir el proyecto a elaborar
e Describir en forma resumida los procesos necesarios
e Presentar un estudio de mercado que permita justificar preliminarmente el proyecto

e Describir los usos y aplicaciones de los productos

1.1 Introduccion

En los ultimos afios se ha hecho mas y mas evidente la crisis ambiental que la humanidad ha
generado, principalmente por consecuencia de considerar al medio ambiente tanto como una
fuente ilimitada de recursos, como un sumidero de desechos. En efecto, si se planteara un
balance de masa cualitativo, es claro que se esta extrayendo recursos de la naturaleza con

una mayor velocidad de la que se renuevan.

“Siguiendo a Einstein no podriamos resolver los problemas pensando de la misma manera
que cuando los creamos. Es necesario entonces un cambio paradigméatico: reemplazar el
actual paradigma por uno nuevo que permita encajar mejor las anomalias, las ideas y las

novedades en una nueva narracion general.

Hacia fines de los ochenta surge el concepto de “desarrollo sustentable” que conceptualiza
la necesidad de desarrollo para satisfacer nuestras necesidades presentes sin perjuicio de
las generaciones futuras, teniendo en cuenta el ambiente, la sociedad y la economia, pilares

fundamentales de la sustentabilidad y sostenibilidad” -1

La tendencia por la cual se est4 optando es la de tratar de dejar atrds el pensamiento
tradicional, en el cual a partir de una materia prima se genera uno o0 mas productos y residuos,
sin considerar como valiosos a estos ultimos. Y es que se ha demostrado que la fabricacion
de ciertos productos es viable utilizando como materia prima un desecho. Un ejemplo tipico

de la actualidad es la produccién de biodiesel a partir de aceite vegetal usado (AVU).

Esta reutilizacién de material entra en el marco de la llamada “economia circular”, la cual
considera que todos los elementos cumplen una funcién de forma continua y son reutilizados.
Si bien puede verse el gran campo de aplicacion de esta corriente, la misma es relativamente
nueva, por lo que el desarrollo de procesos “verdes” se encuentra mas avanzado en ciertas

ramas de la industria que en otras.

El presente trabajo se enfocara en el sector de la oleoquimica. Se propondra el disefio de una

planta capaz de producir 4cidos grasos (AG) fraccionados a partir del sebo vacuno,

13



aprovechando la glicerina que se genera en la reaccion para la formacion de una mezcla de

monoglicéridos (MG) + diglicéridos (DG).
1.2 Materia Prima

1.2.1 Sebo vacuno

Hace méas de 5000 afios que se utilizan grasas animales como materia prima para la
produccién de oleoquimicos. Las primeras civilizaciones utilizaban dichas grasas para la

manufactura de jabones, medicinas, lubricantes y cosméticos.

Las grasas animales son lipidos que componen el tejido adiposo de diferentes especies tales
como el ganado bovino, ovino, porcino y caprino. Basicamente son subproductos de la
industria de la carne. Aproximadamente alrededor de un 50 %del animal utilizado para la
produccion de carne para consumo humano es transformado en subproductos (Tabla 1.1).
El procesamiento de dichos subproductos conlleva a un incremento en el valor del animal, y

se genera un impacto positivo en el medio ambiente por la reduccién del desecho producido.

Tabla 1.1. Porcentaje promedio de carne y subproductos en diferentes especies. 144

J FACULTAD DE
INGENTERIA

Animal Consumo humano Subproductos
(%) (%)
Pollo 68 32
Cerdo 62 38
Res 54 46
Oveja/Cabra 52 48

La manteca de cerdo y el sebo vacuno constituyen a las dos principales grasas de origen
animal producidas, ambas estan compuestas esencialmente de tres componentes: agua,

proteina y grasa.

Para la realizacién del presente trabajo se decidi6 utilizar como materia prima grasa vacuna

proveniente de la industria frigorifica y de las carnicerias.

El sebo es una fuente importante de materia prima para la obtencion de acidos grasos,
conteniendo principalmente &cido oleico, esteérico y palmitico. El contenido estimado de sebo

en rama en un bovino es de un 4%. [1-41]

14



Se define como sebo en rama o sebo, a la grasa extraida del bovino sin pretratamiento, es
decir, al obtenido directamente del frigorifico o carniceria. Por otro lado, el sebo purificado es
aquel derivado del sebo en rama una vez pretratado.

1.2.2 Pretratamiento y calidad del sebo vacuno

La clasificacibn mas comun del sebo es entre sebo comestible y no comestible. La diferencia
entre ambos se basa en consideraciones regulatorias e higiénicas. Se considera como sebo
comestible al derivado de animales que se encuentran en estado de buena salud en el
momento del sacrificio. La produccién de este tipo de sebo debe realizarse bajo condiciones
higiénicas y una constante supervision reguladora. A diferencia del sebo comestible, el no
comestible es clasificado y comercializado de acuerdo a diferentes propiedades quimicas y

fisicas, tales como punto de fusion, color, contenido de acidos grasos libres, humedad. 2

El proceso de purificacion se resumird mas adelante, pero es relevante mencionar que las
etapas dependen del producto deseado. Para el tratamiento de la grasa vacuna, usualmente,

se observan las siguientes etapas

Desgomado
Blanqueamiento
Desodorizacién
Neutralizacion

Un andlisis de calidad es primordial para lograr una elevada eficiencia y asegurar la calidad

del producto. Diversos factores fisico-quimicos deben ser establecidos para evaluar la misma:

indice de acidez: se define como el nimero de miligramos de hidroxido de sodio requeridos
para neutralizar la acidez libre por gramo de muestra. A menudo el resultado se expresa como
el porcentaje de &cido oleico presente en la muestra. *® Indica la condicion y aptitud para el

consumo del sebo.

indice de Yodo: es la cantidad de miligramos de yodo que se puede combinar con un gramo

de grasa, el mismo indica el grado de insaturacion de la grasa (proporcién de dobles enlaces).

[1.1]

indice de saponificacién: Se define como la cantidad de miligramos de hidréxido de potasio
(KOH) que se necesita para saponificar completamente un gramo de grasa. Esta relacionado

de forma inversa con el peso molecular de la grasa.

15
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indice de peroxido: Se expresa en mmol de yodo/ kg de grasa, los cuales son equivalentes
a los hidroperéxidos presentes en el triglicérido. Se utiliza para determinar la ranciedad del
sebo causada por la oxidacion. 4

Punto de fusion: temperatura de cambio de estado sélido a estado liquido.

1.2.3 Mercado del Sebo vacuno

El sebo constituye aproximadamente al 35,4% de la produccion total de grasa en la
produccion de grasa animal y alrededor del 4,4 % de la produccién mundial de grasas y
aceites.

El reporte “Global Tallow Production” brinda informacion de la produccion de sebo global en
el periodo 2007-2010. La produccion se encuentra liderada por Estados Unidos con un 42,1
% de sebo generado (Figura 1.1). En los datos proporcionados hay un incremento global de

un 0,5% anual para el afio 2010. €

® UsA

® Braxi

® Mexico

® China

@ Netherlands
® India

@ Belgum

@ Argentina
@ Australia

@ Turkey Argentina
@ Canada 135.8 (2%) |
@ Singapore
@ Others

Figura 1.1. Produccién de sebo por pais afio 2010.

En el afio 2019, en Argentina, 13 millones de vacas fueron faenadas. ! Sabiendo que el 4%
del peso de la vaca es grasa, se concluye que anualmente produce 206.617 toneladas de
sebo vacuno. Esa proporcion pertenece al 2% de lo que se produce mundialmente. La
provincia de Buenos Aires es fundamental para la obtencién de sebo vacuno pues concentra

la mayor parte del ganado (Figura 1.2).
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Figura 1.2. Densidad bovina por hectarea. (Fuente: Sistema de Gestion Sanitaria - Coordinacion de Campo -
Direccion Nacional de Sanidad Animal - SENASA)
En una nota para la agencia Télam, el gerente general de la Camara de Subproductos
Ganaderos, Daniel Di Pardo, aseguro:

“La Argentina va a crecer en este proceso de reciclado de desperdicios, porque la demanda
de carne hace que se empiecen a producir animales mas pesados. Y al ser mas grande el

animal hay mas subproductos para reciclar”,

Segun las proyecciones de la camara se estima que en el 2020 se reciclaran 2 millones de
toneladas de desechos vacunos. [*® Este avance resulta favorable para el proyecto pues

implica mayor disponibilidad de materia prima, estimando un menor costo.

Mataderos, frigorificos y carnicerias son los proveedores de sebo en rama. En ellos se
generan excedentes a la hora de despostar y acondicionar la carne para su venta al publico.
A esto se le agregan las exigencias del cliente que solicitan carne con el menor contenido de

grasa posible.

Existen los denominados “Seberos” quienes se encargan de la recoleccién de los desechos
generados por las carnicerias. Como se trata de un residuo considerado peligroso, no puede
ser arrojado a los contenedores de basura por lo que los carniceros no manejan el precio del

mismo. Por cada kilo de sebo reciben centavos o, en su mayoria, lo entregan gratis.

El sebo tratado es considerado como un commaodity, es decir, tiene un valor internacional. Sin

embargo, en los Ultimos afios su valor se vio afectado negativamente. Este impacto se debe

17
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a que algunas industrias decidieron reemplazarlo por una materia prima mas econémica como

es el aceite de palma.

Debido al gran porcentaje de sebo producido, se tomardn como principales proveedores de

materia prima a los comercios con venta al mostrador y a los frigorificos.

En la nota “La mafia de la "grasa": el negocio de los desperdicios que mueve millones de
pesos” [l se menciona que en afio 2014 el kilo de grasa vacuna era vendida a $0,7 (pesos
argentinos). Sin embargo, en la actualidad este precio es bastante mayor. Para conocer el
mismo se realiz6 un relevamiento primario que se encuentra expuesto en el capitulo 6 de este
trabajo ($4/Kg). Esto da un equivalente de que, en la actualidad un carnicero recibe 46,76

USD por tonelada de sebo en rama.

Se estima que una carniceria promedio desecha entre 120y 130 kg por dia de grasa*°. Para
fines practicos se considera que todo el residuo obtenido de las mismas se encuentra libre de
hueso. Por otro lado, es posible transportar hasta 2 toneladas de desecho en un camién
considerado estandar. X La cantidad de camiones necesarios dependera tanto como de la
proporcién de materia prima para la industria, como de la distribucioén de los comercios en la

zona de interés para la recoleccion.

1.2.4 Ventajas y Desventajas

El uso de sebo vacuno como materia prima para la produccion de AG presenta como

beneficios principales:

e Bajo costo de materia prima. Ademas, cuanto mas préximo se encuentre a la fuente
de generacion los costos de transporte seran menores.

e Gran disponibilidad de sebo vacuno debido a que se genera como subproducto de
una de las actividades principales del pais.

e Esamigable para el medio ambiente pues se reduce el desecho generado en la faena.

Entre las desventajas se puede destacar lo siguiente:

e Es necesario un buen almacenamiento y pretratamiento. “El sebo de ganado vacuno
es un material organico compuesto principalmente de tejido lipidico, el cual, si no es
tratado adecuadamente, puede llegar a convertirse en un peligroso material
infeccioso” (19

e El procesamiento de los subproductos animales siempre incluye una etapa de

tratamiento térmico (fundiciébn) en comparacién con los aceites vegetales.
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1.3 Acidos grasos

Los acidos grasos (AG) son un grupo de &cidos carboxilicos, los cuales estan constituidos
por largas cadenas alifaticas. Si bien la definicién es general, y en un principio abarca diversas
longitudes de cadena carbonadas, es relevante mencionar que la mayoria de los AG poseen
entre 4 y 22 carbonos; siendo la cadena de 18 carbonos la mas comun. En la Figura 1.3 se

puede observar una lista de los mismos.

Una posible clasificacion para estos acidos es la de saturados o insaturados, acorde a la cual
los mismos se subdividen en si poseen algun enlace doble C-C (insaturado), o ningin enlace
doble (saturados). Para los AG la nomenclatura IUPAC no suele utilizarse, sino que se los

nombra por su denominacioén historica o comercial.

N y N :
I\omb,le = om‘.w.e Simbolo Estructura
Comnn Sistematico
Acido Acido Sr .
. 210 CH«CH:)wCO0OH
laurico n-dodedecanico Cl A{CH
iy e C14:0 CHy{(CHy)1CO0H
miristico n-tettadecanoico
Acido Acido C16:0 CH3(CHy)1:CO0H
palmitico n-hexadecanoico '
pat Aekorlnge C16:1 CHs(CH2:CH=CH (CH2):COOH
palmitoleico hexadecanoico
Acid 5, .
e Acido n-octadecanoico C18:0 CH«CHz)1nCOOH
estearico
nq v 1+
Acido Acido cis : Cig:1 CH3{CH:)-CH-CH(CH:-COOH
oleico octadecsnoico
r AT T
,‘"}\C"l," Acido cis-cis-9,12 Cl8:2 CH(CH)«CH=CHCH:CH=CH(CH:);COOH
linoleico octadecadicnoico
edo Anadodispis s, C18:3 CH:CH,CH=CHCH:CH=CHCH:CH=CH(CH-COOH
linolénico 0.12,15-octadecatriencico
Acllo _asmdo 200 CH(CH;)sCOOH
araguidico n-icosancico
Acido : . ) S g = SRy
i Acido c15-9-1cosanoico C20:1 CHy(CH2)yCH=CH {CH,)-COOH
gadoleico
g Acido eis-,cis-, cis-. cis-
Acido e R q CH{(CH,):CH-CH CH,CH-CHCH,CH-CHCH.CH~CH
T 581114 C20:4 i ot
araquidonico S (CHzy
octadeeatrienoico
Acido Acido
e E C22:0 CHy{CHy)nCOOH
behénico n-docosanoato A
A?“,]o A:_;do ci5:13, C22:1 CHy(CHy):CH=CH (CH;):CO0H
erncico doicosenoico
A AGe C24:0 CHA{(CH:)=CO0H
lignocérico 1- tetracosanoico
~1 215
Ackia G C24:1 CH,(CHy)-CH-CH (CH,),;CO0H
nervonico tetracosenoico

Figura 1.3. Nomenclatura de los acidos grasos.

La produccion de AG puede realizarse a partir de diversas materias biodegradables, y si bien
mas adelante se discutird sobre las alternativas para la produccion, usualmente los mismos
suelen obtenerse a partir de la hidroélisis (catalizada o no) de triglicéridos. En esta reaccion

las grasas se rompen dando lugar a los acidos grasos.
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Los triglicéridos (TG) son, en esencia, moléculas resultantes de la esterificacion de glicerina
y 3 moléculas de AG. Es la forma natural de almacenar a los AG. Claro que los TG varian
acorde a la materia prima que se seleccione, y consecuentemente se alteran los productos
de reaccién (AG) que se obtengan. El esquema de reaccion es el que se observa en la Figura
1.4.

RCOO-CH, Hidralisis RCOOH oH

! —_— e
RRCOO-CH + 3 O, <~ RRCOOH . o L _ oH

H H Esterificacion
RRRCOO-CHjs RRRCOOH

Triglicerido Agua Acidos Grasos Glicerina

Figura 1.4. Reaccion de obtencion de AG simplificada.

Es por esto que el producto de reaccién dependera de la sustancia donde se parta. En la
tabla 1.2 se listan algunos AG y sus fuentes de obtencion:

Tabla 1.2. Materias primas segun los AG.

Acido Graso Materia prima

Acido Miristico Aceite de palma / Aceite de coco

Aceite de palma / Aceite de coco / semilla

Acido Palmitico de algodoén / Sebo

Aceite de palma / Aceite de coco / Manteca

Acido Estearico de cacao / Sebo

Aceite de palma / Aceite de coco / Semilla

Acido Oleico de algodén / Sebo / Oliva

Acido Linoleico Sésamo / Soja / Girasol

1.3.1 Usos de los acidos grasos fraccionados

En términos generales los AG pueden encontrar diversas utilidades, entre ellas:

1. Tratamiento para superficies: Los AG pueden ser fundidos y usados para
tratamiento de maquinaria y materiales. De esta manera previenen la oxidacion,
adhesiones o absorcion de humedad. También se utilizan con ceras y resinas para

mejorar las propiedades protectoras de los materiales crudos y productos terminados.
[1.11]
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2. Industriadel Jabodn: Es la aplicacion mas frecuente de los AG. Los mismos se utilizan
para generar geles, jabones y otros productos de limpieza (entre ellos detergentes).
[1.11]

3. Emulsionantes: Funcionan a su vez como emulsionantes debido a la modificacion
gue producen en la tension superficial de la solucién. Las soluciones que se forman
sirven para el pulido, aislamiento o revestimiento de superficies. Aqui es donde
destacan los acidos grasos obtenidos del sebo vacuno ya que, debido a su alta
composicion en AG de 18 Carbonos, otorgan una pasta con mas consistencia. 11!

4. Aditivos en plasticos: Se utilizan para la produccion de plasticos que requieren de
relativamente baja temperatura. Los AG se emplean como aditivos para aumentar la
fluidez y la lubricacion, los cuales disminuyen los costos de energia de la produccion.
[1.11]

5. Repelentes - Productos Fitosanitarios: Es también utilizado como repelente de
roedores y otros animales. Aqui también destacan los AG provenientes del sebo
vacuno. El sebo posee un alto contenido de acido estérico, el cual es desprendido
naturalmente por la descomposicién de la grasa animal. Los animales asocian esto
con la muerte y por eso se alejan.
También se utilizan como protectores para las hojas de las plantas, evitando que el
agua se adhiera a ellas y generando asi que se quemen con el sol. 111

Visto de otra forma, las principales industrias que lo utilizan son:

Usos de acidos grasos en la industria

B Cuidado personaly
Cosmetica

= Lubricantes

= Procesam iento de comida

M Det=rpentes

B Farmaceutica

B Oftros

Figura 1.5: Principales usos en la industria. (Fuente:Grandview Research)!1-15]

El sebo vacuno es especialmente rico en tres AG: el &cido esteérico, el &cido palmitico y el
acido oleico (la figura 1.5 muestra la composicion de los acidos en el sebo purificado, es decir,
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luego del pretratamiento). Los acidos con composicion minoritaria no seran producidos de
forma fraccionada, ya que se estima que el costo de separacion y purificacion de los mismos

sera mayor que el ingreso que estos provean.

Dado que este proyecto se centrara en los tres acidos antes mencionados, es conveniente
ver en qué sector destaca cada uno de ellos, de forma de encontrar los nichos mas
importantes en el mercado. En la Tabla 1.3 se observan més aplicaciones de cada uno de
ellos:

1. Acido oleico: Se utiliza principalmente en el sector de los emulsionantes, lubricantes
y/o aglutinantes.

2. Acido esteéarico: Dada su caracteristica de ser completamente inocuo, es
especialmente utilizado en la industria cosmética (para fabricacion de jabones y velas)
y en la industria farmacéutica.

3. Acido palmitico: Las principales aplicaciones yacen en la utilizacion de este acido
como materia prima en la industria cosmética, del jabon y también como emulsificante

en la industria alimenticia.

Tabla 1.3. Aplicaciones industriales de los AG (Fuente: Mateos S.L)

Acido graso Aplicaciones

e Materia prima para producciéon de
geles y jabones.

. . e Mejora la efectividad de herbicidas,

Acido oleico o _ _
fungicidas y nutrientes foliares.

e Emulsionante para pinturas,

barnices y resinas.

e Catalizador de la reaccion de
vulcanizacion del caucho.

e Antioxidante, antiadherente y anti

o - humectante de diversas superficies.

Acido estearico _ L

e [Favorece la fluidez y lubricacién en
extrusoras y moldes.

e Estabiliza emulsiones y es

espesante. Ademas, otorga toques
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suaves y refrescantes a la piel.
e Repelente de roedores

e Materia prima para la fabricacion de
jabones.

e Se lo utiliza en la cosmética para

Acido palmitico fabricacion de maquillajes o
suavizantes

e Util en la elaboracion de inhibidores

de hongos.

Viendo los sectores mas importantes para los AG se decide que:

e El &cido oleico producido sera vendido como emulsionante.

e ElI acido esteéarico, si bien destaca fuertemente para uso cosmético y uso
farmacéutico, se decide venderlo para la primera siendo que para uso de farmacos la
pureza del 4cido debe ser muy alta. Ademas, el caudal de productos en esta Ultima
se estima que es bastante menor al caudal pensado para la planta.

e Finalmente, el &cido palmitico también se lo destinara a la cosmética, pudiendo incluso

compartir clientes.

Las especificaciones técnicas seran discutidas sobre los Ultimos apartados de este capitulo.

1.3.2 Mercado de los acidos grasos

De acuerdo al reporte econdmico 'Global Oleochemicals Market Report and Forecast 2020-
202512 el mercado mundial de los oleoquimicos se encuentra liderado principalmente por

los alcoholes y los AG.

El Pacifico asiatico lidera la produccion global con un 40% de la misma. Con el actual aumento
en la concientizacién ambiental, la demanda de oleoquimicos de origen natural viene a su

vez en crecimiento, generando un impacto muy positivo en el mercado.

Acorde a la informacién de la empresa “LMC International” 1%, se resumen la produccién

(Figura 1.7) y el consumo a nivel global (Figura 1.6).
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Figura 1.6. Consumo de AG por regién (Fuente: LMC International).

B et P

L T

Millones de toneladas (anuales)

2000 2002 2004 2008 2008 2010 2042 2014 2016 2018 2020
mAmerica del Norte W Europa # Asia del sudeste
W Resto de Asia Ameérica del Sur B Resto del mundo

Figura 1.7. Produccién de AG por region. (Fuente: LMC International)

Es evidente que tanto la demanda como la oferta de los AG vienen en aumento, lo cual no es
poco relevante a la hora de analizar y justificar la factibilidad del proyecto propuesto. No
obstante, puede resultar de mayor interés profundizar sobre el mercado de &cido oleico,

estearico y palmitico; siendo los principales productos finales.
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> Acido palmitico: En cuanto al acido palmitico, la region del Sudeste de Asia lidera la

produccién con unas 135.373 toneladas métricas (MT) en 2016, seguido por China en
segundo lugar. La produccion global de este AG ha sufrido un aumento del 21,4% en
el periodo 2012-2016 (de 166.874 MT a 202.653 MT). El principal cliente es Europa
con un 33,5% de la produccién global en 2016, seguido por China con un 28,3%.
Se estima que este mercado estara valuado en 2025 en unos 260 millones U$S. Si se
tiene en cuenta que en 2017 el valor fue de 210 millones U$S, el aumento que se
espera es de unos 23,8%, a una tasa de crecimiento anual compuesta de

aproximadamente 2,5%. [-14

> Acido estearico: Por su parte el acido esteérico fue valuado en 2018 en 8,47 mil

millones U$S, proyectandose para 2024 un valor de 11,5 mil millones U$S, a una tasa

de crecimiento anual compuesta de aproximadamente 6%. (1151119

> Acido oleico: En el 2015 la produccion global alcanzé los 7,69 millones de toneladas

métricas, estimandose que para 2020 la produccién crecerd un 5% por afio. Los
consumidores principales son Europa, América del Norte y Japén, con un 65% de la
produccién total. [1.18]
El mercado, cotizado el afio pasado en 3,97 mil millones U$S, se predice que crecera

a una tasa de 4,1% anual, hasta alcanzar los 5,06 mil millones U$S en 2024. [1-16]

1.3.3 Productores de acidos grasos

Entre los principales productores internacionales se encuentran:

P&G Chemicals - Alemania
Wilmar International LTD
Kuala Lumpur Kepong (KDK)
IOl Corporation

BASF

Lipo Chemicals

Musim Mas Holdings LTD

Caila & Pares

Por su parte, los productores de origen nacional son:

Materia Hnos - Buenos Aires (Intendente Camusso 1364, MDQ, Buenos Aires)
Advanced Organic Materials - Buenos Aires (Parque industrial de Pilar)
R.A.AM S.R.L- Buenos Aires (Irala 413, Lavallol)
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Un punto importante a destacar es notar los pocos productores de AG fraccionados en el
pais; de hecho, el sector esta casi monopolizado. A pesar de la presencia de esta
competencia, como se ha mencionado anteriormente, el mercado esta en crecimiento
constante, convirtiéndolo en una oportunidad lucrativa. Esto genera que muy posiblemente

en el futuro nuevos inversionistas decidan apostar en este &mbito.

1.3.4 Potenciales Clientes

Clientes Internacionales: Para poder definir el/los posible/s cliente/s, se realiz6 una busqueda

en el Instituto Nacional de Estadistica y Censos (INDEC). En la figura 1.8, se observan los

resultados.
Exportaciones de acidos grasos en
Argentinaen 2017
}E. 12,000,000.00
E 10,000,000.00
=
Y g,000,000.00
;-
Y 5000,000.00
-]
-
4,000,000.00
&
2,000,000.00 I
0.00 - . . . A .
I N I R IR R I RCr S
5&‘“ 3 o & o s 2 Q‘a\} ® @ c}i\ =
S P o PO o @
&
Q:':
Pais al que se exporta
B Acido estearico W Acido oleico

Figura 1.8. Exportaciones de AG de Argentina (Fuente: INDEC [1-17)

Los datos del acido palmitico fueron imposibles de obtener; no obstante, con el grafico
anterior queda en claro que el mercado internacional de AG de Argentina apunta hacia Brasil
y Chile.

Clientes Nacionales: Acorde a los usos de los AG, a continuacién, se encuentran algunas

industrias que pueden llegar a ser potenciales clientes dentro del pais:

e FUCHS S.A - Industria de lubricantes
e TOTAL Lubricantes
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e Dermo - Fabrica de detergentes
e L oreal - Industria cosmética

e Head & Shoulders - Industria cosmética

1.3.5 Precio de venta de los AG

El precio de los AG varia segun el tipo de tratamiento que hayan recibido; los &cidos grasos
destilados, fraccionados e hidrogenados tienen un valor mayor al precio de los acidos grasos
mezclados. De igual forma los precios difieren segun el tipo de acido. Los mismos se
encuentran detallados en el capitulo 6 de este trabajo.

1.3.6 Alcance de la venta de AG

Hasta el momento se ha discutido ampliamente sobre el mercado internacional, pero muy
poco sobre el mercado local. Esto se debe a la escasez de informacién sobre este ultimo,
imposibilitando poder argumentar fuertemente sobre la conveniencia o no de apuntar a la

venta interna.

Desde un punto de vista conservativo, resulta arriesgado e irresponsable apuntar a un nicho
del mercado del cual no se tiene mucha informacién. Se sabe que hay poca competencia, y
gue, dada la informaciéon de los Ultimos afios, se puede interpretar que la necesidad de
importar AG implica una demanda del mercado no satisfecha. No obstante, no poseer
precisiones sobre el volumen de producto que maneja el mercado argentino representa un

riesgo a la hora de decidir si es conveniente apuntar a la venta local.

Por esto, por la informacién obtenida hasta la fecha se ha decidido optar por la exportacion

de los AG producidos.

1.4 Monoglicéridos y Diglicéridos

Como se menciond anteriormente, el subproducto principal de la hidrélisis de triglicéridos es
el glicerol. Para este ultimo existe una gran produccién mundial debido a la elaboracion
creciente de biodiesel y productos similares. Este hecho ha producido una fuerte baja en el
precio del mismo, llegando al extremo que ciertas industrias lo eliminen como desperdicio sin
aprovecharlo en procesos posteriores. Este excedente se esta transformando en un motivo
de preocupacion ambiental, a tal punto que es necesario tomar cartas en el asunto para evitar

serios problemas a futuro. 2%

El bajo precio y el aumento en la disponibilidad de la glicerina la convierten en un punto de

partida para la produccién de diversos compuestos con mayor valor agregado. (Figura 1.9)
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Figura 1.9. Diferentes vias de utilizar el glicerol como materia prima. [*-20]

Acidosy

compuestos

En el presente trabajo se hara enfoque solamente en la obtencién de monoglicéridos (MG) y

diglicéridos (DG) como subproductos. 2!

Estos compuestos son generalmente producidos por la transesterificacion de triglicéridos con
glicerol a alta temperatura, dando lugar a una mezcla de MG, DG, TG y una pequefia
proporcion de glicerol. Las proporciones de estos componentes se fijan estadisticamente

sobre la base de la distribucion aleatoria de radicales de AG de los TG entre los grupos

hidroxilo del glicerol. (Figura 1.10)

H.C-COOR Hz?‘OH
HC—OH + HC—COOR
|
HzC-OH H2G- OH
Alfa-monoglicérido Beta-monoglicérido
OH H2(|3—COOR
HO_A_OH + wt—coor OH
Glicerol H,C- COOR Ho A oH
Triglicarido Glicerol
H-C-COOR H:C-COOR
|
H(E— COOR  + H(li— OH
HzC-0H H:C-COOR
1,2-Diglicérido 1,3-Diglicérido

Figura 1.10. Reaccion principal para la obtencién de monoglicéridos y diglicéridos.

Son moléculas anfipaticas, debido a que tienen un extremo polar (hidrofilico) y otro no polar
(hidrofébico). La parte hidrofilica esta representada por los grupos OH" del glicerol, mientras

gue la parte hidrofébica, forma la cadena hidrocarbonada de AG. Estos compuestos tienden
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a situarse en la interfase entre una fase oleosa y una fase acuosa, reduciendo la tensién
superficial entre ambas, favoreciendo la solubilizacién por formacién de emulsiones. 24
(Figura 1.11)

Aire/Grasa ' Emulsién
Agua

Figura 1.11. Funcién de los emulsionantes.

El principal uso de estos compuestos es el de ser emulsionantes. En esencia, su funcion es
de ser agentes tensioactivos que ayudan en la interaccion de dos o més fases inmiscibles (es
decir, agua, aceite, aire), promoviendo asi la formacién y estabilizacion de emulsiones y
espumas. Industrialmente existe una mezcla de MG y DG conocida como emulsionante E471
0 GMS-40122],

1.4.1 Principales usos y caracteristicas deseables

En la industria el uso de MG y DG como emulsionantes corresponde al 80% del total de los
emulsificantes que se usan. Destacandose la alimenticia, farmacéutica y cosmética. (Figura
1.12)

Farmacos
8%

Cosméticos
18%

Alimentos

62%

Figura 1.12. Principales usos de los emulsificantes (2010). [2-22

1. Industria alimenticia: Debido a que permiten estabilizar emulsiones en margarinas y

aderezos, controlar la textura en pan y postres. A su vez, actian en la evolucion de
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la masa en pan, en la aireacién en pasteles y helados, y como humectantes en

alimentos de preparacion instantanea.

Industrias cosméticas: Son agentes de textura que permiten dar a las cremas vy
emulsiones distintas consistencias y estilos particulares. Facilitan la mezcla de los
aceites y el agua creando una correcta untuosidad.

Industria farmacéutica: En la industria farmacéutica los monoglicéridos son usados

como cohesores en tabletas y como emolientes para drogas de absorcién lenta.
[1.23][1.24]

Como se puede observar, la aplicacién de estos compuestos es en zonas importantes de la

industria, donde prima la calidad y la inocuidad de las sustancias. Es por ello que los

emulsificantes deben poseer las siguientes caracteristicas:

5.

Ser capaz de reducir la tensién interfacial entre 2 liquidos inmiscibles.

Debe ser fisica y quimicamente estables, inertes y compatibles con otros
componentes.

Debe ser compatible, no irritante y no téxico en las concentraciones usadas.

Debe ser organolépticamente inerte, es decir, no debe impartir ningan color, olor o
sabor a la preparacion.

Debe ser capaz de producir y mantener la viscosidad requerida de la preparacion. -2

Para obtener las caracteristicas mencionadas anteriormente se puede variar la concentracion

de MG presente. Comercialmente los emulsificantes poseen distinta composicion segun su

grado de pureza. El GMS-40 (emulsificante que se producird en este trabajo) varia entre un

45-55% monoglicéridos, 38-45% diglicéridos, 8-12% triglicéridos y un 1-7% de glicerol libre.

Si se desea obtener mayor pureza de monoglicéridos (GMS-90), es decir si se necesita un

mayor poder emulsificante, se pueden obtener mezclas del 90-95% de pureza. 12¢l

1.4.2 Mercado de los emulsificantes

En Argentina la produccién interna de emulsificantes es muy baja, siendo en gran parte

importados desde el exterior. Ademas, existen varias distribuidoras que se encargan de

revender estos productos. El precio de mercado FOB es de 1.220 U$D/ ton de GMS-40 como

se menciona en el capitulo 6.

De todas formas, las principales empresas productoras del pais son:

1.
2.
3.

Kromberg fine chemicals, orientada al rubro farmacéutico.
Ingredientes Conosur, dedicada al rubro alimenticio.

Farmesa, dedicada al rubro alimenticio.
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4. Epecuen, dedicada al rubro alimenticio/agropecuario.

El mercado argentino de emulsificantes se puede entender por la capacidad de producir y
exportar dichos productos, y las necesidades industriales que tienen que ser satisfechas por
la demanda local. Cabe destacar que el mercado del E471 o GMS-40 (MG+DG) en Argentina
equivale al 80% del volumen total de emulsionantes. Segun datos del INDEC 27 del afio

2018 los flujos de importacion y exportacion fueron:

Exportacion de Emulsionantes

§00,00
500,00
o
=
o
400,00
o
a
@ 300,00
3
=8
g 200,00
5]
-
100,00
000 H B B B =
Paraguay Bolivia Uruguay Brasil Chile Peri ColombiaResto del
mundo
Principales destinos
Figura 1.13. Exportacion de E471.
Importaciones de emulsionantes
5000,00
4500,00
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2 3500,00
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5 3000,00
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3
< 2000,00
=
2 1500,00
1000,00
500,00 .
000 H B
Brasil México Estados India Republica Resto del
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Figura 1.14. Importacién de E471.

Como se puede observar el mercado de importacion de MG-DG es casi 10 veces mayor en

comparacion con el de exportaciones del mismo. Esto puede demostrar claramente que en
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Argentina existe una necesidad que no esta cubierta por la produccién local. Las Unicas
ventas que se producen son a paises del MERCOSUR, existiendo convenios que favorecen

a el intercambio de bienes, pero a el resto del mundo la venta es casi nula.

A la hora de comprar insumos para el mercado interno, un 55% proviene de paises que no
pertenecen al MERCOSUR, lo que puede ocasionar que los precios pagados no sean los
mas benéficos para el pais.

Analizando los datos histéricos ofrecidos por el INDEC 2?7 para los volimenes

intercambiados de emulsificantes se obtiene: (Figura 1.15)

Exportacion/importacion de emulsionantes en argentina

AW =g Toneladas exportadas de
emulsionantes

Toneladas importadas de
emulsionantes

Toneladas por afo
E
[
[=

Figura 1.15. Volimenes de E471 intercambiados en los Ultimos 18 afios.

Todo lo contrario, a lo esperable; se tendria que aprovechar el potencial de producir
emulsionantes que nuestro pais posee, sin embargo, se puede ver una clara tendencia a la
baja en la exportacién y una fuerte subida en los volimenes comprados para el mercado
interno, dando a entender que probablemente la industria local esta reduciendo su capacidad

productiva.

1.5 Proceso productivo

1.5.1 Tratamiento de la materia bruta (sebo en rama)

El sebo contiene impurificaciones que deben ser removidas antes de que puedan ser
utilizadas para la produccion de oleoquimicos. Es necesario un buen pretratamiento para

obtener un alto rendimiento y mejorar la calidad del producto.
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Los subproductos de carne roja no destinados al consumo se transforman en aceite de sebo
en rama, rico en proteinas, minerales y grasas mediante el proceso conocido como
“rendering”. A continuacion, se realiza una descripcion del pretratamiento necesario para el

trabajo aqui planteado.

En el mundo se establecen dos tipos de procesamiento de grasa, por via seca (dry rendering)

y por via hiimeda (wet rendering). 2-21-45]

Los procesos de pretratamiento de grasas apuntan a tres objetivos importantes:
e Remocion de agua para la obtencién de productos estables.
e Separacion del producto seco en grasas Yy solidos.

e Saneamiento.

El pretratamiento generalmente se da mediante el método por via seca. El dry rendering

consiste en:

Trituracién de la materia prima: Permite la reduccidn de las particulas a un tamafio uniforme
(2 a 3 cm). Esto facilita la fusién del material, reduciendo el tiempo necesario que el material
debe ser sometido al calor. Para desmenuzar las materias libres de huesos se emplean
cuchillas rotatorias, semejantes, en principio, a las maquinas de picar carne, de uso

doméstico. [+-311-45]

Fusién en seco: Si se realiza de forma discontinua, se deposita el sebo de rama cortado en
un digestor recubierto con una chaqueta calefactora, por la cual circula vapor de agua hasta
alcanzar temperaturas de 110-130 °C. Este proceso suele demorar hasta 4 horas v,
generalmente se incorpora un agitador mecanico a bajas revoluciones para evitar que restos
de sebo se queden pegados en las paredes. Este proceso también puede llevarse a cabo de

manera continua. 13111451

Filtracién: Una vez que termina el proceso de fusion, el contenido es filtrado, dejando pasar
solamente el aceite de sebo y reteniendo los restos de tejido conjuntivo (chicharron), los
cuales aun contienen entre 20 y 30% de aceite de sebo. Luego el chicharrén es prensado

para obtener el maximo rendimiento del sebo de rama. (23145

En la Figura 1.16 se observa el diagrama de flujo general del dry rendering.
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Figura 1.16. Diagrama ESQUEMATICO del dry rendering(-2!

El wet rendering se diferencia de lo descrito anteriormente, en que la carga de materia prima
desmenuzada se cuece a vapor vivo a presiones de 3-4 bares. Pero debido a las dificultades
de manipulacién de los residuos humedos y de las pérdidas de proteinas que se producen
cuando no se evapora el agua del depdésito, recientemente se ha venido prefiriendo el método

de tratamiento en seco. 149

Debido al alto contenido de acidos grasos libres del sebo (del 1 al 3 % p/p), el pretratamiento

contintia con:

Desgomado: La presencia de fosfolipidos provoca la formacion de emulsiones o la
desestabilizacion de los TG, que adquieren sabores y olores no deseados. Las emulsiones
haran que el aceite se vuelva turbio y el agua puede presentar peligro cuando los aceites se

calientan a temperatura por encima de 100 grados.

El desgomado es un proceso que consiste en tratar el aceite con agua o vapor, para que los
fosfatidos se hidraten y precipiten, al hacerse insolubles en la fase grasa. Para esto se
adiciona agua al 1-3% v/v a 60-80 grados para 30-60 minutos. A menudo se agrega una
pequefia cantidad de acido al agua para aumentar el hidrégeno de los fosfolipidos que

contiene. (13
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1.5.2 Produccion de Acidos grasos

El proceso productivo de los AG puede describirse resumidamente en 2 bloques importantes:
1. Lareaccion de hidrdlisis (divisién de las grasas).

2. Destilacién/purificacion de los AG.

Respecto a la reaccién de hidrélisis, s6lo cuatro procesos son llevados a cabo hoy en dia en

la industria:

e Proceso Colgate - Emery (No catalitico).
e Proceso Twitchell (Catélisis acida).
e Proceso batch a altas presiones.

e Proceso enzimatico.

1.5.2.1 Hidrolisis Colgate-Palmolive-Peet and Emery no

catalitica

Es uno de los primeros procesos para producir en forma industrial AG. Este proceso comenzé
a ser utilizado cuando la disponibilidad de materiales resistentes a altas presiones y
temperaturas, en un medio corrosivo, dejé de ser un problema en la industria. En el mismo

no se utiliza ningun tipo de catalizador. Las condiciones de operacién de este proceso son:

1. Temperatura: 250°C.
Presion: 50-60 bar.

3. Relacion TG/Agua: Se alimenta agua a contracorriente del 40-60% en peso de las
grasas a tratar.

4. Se debe usar agua relativamente libre de glicerina. (28l

El gran exceso de agua utilizada permite solubilizar la glicerina producida en la fase acuosa,
dejando la fase organica libre de glicerina y por ende promoviendo que la reaccién se

desplace hacia la derecha (se alcanzan conversiones de hasta el 99%). (29

El corazén de este proceso es la torre donde se lleva a cabo la reaccion, o splitting tower; la
cual puede considerarse una especie de reactor tubular donde los reactivos entran a

contracorriente.

Graficamente el proceso se describe de la siguiente forma. (Figura 1.17)
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Figura 1.17. Diagrama ESQUEMATICO del proceso productivo. [1-29]

En comparacién al proceso catalizado por acidos, en este se usan mayores presiones y
temperaturas, pero al obtener mayores concentraciones y un minimo costo de desechos, este
proceso se convierte en una alternativa muy atractiva desde el punto de vista econémico.

Ademas, es un proceso con muy poco tiempo de reaccién (alrededor de las 3 hs de reaccion).

Aun asi, debe tenerse en cuenta las desventajas de utilizarlo. Llevar una torre de grandes
dimensiones a una presion de 50 bares y a una temperatura de 250 °C es muy costoso, tanto

por los equipos, como por las corrientes caléricas a emplear. 1281
1.5.2.2 Proceso Twitchell

Este método es muy poco utilizado en la actualidad dado el elevado tiempo de reaccion
necesario para lograr una buena conversion. No obstante, es el proceso mas antiguo, y por
esto es relevante su breve explicacién. El catalizador utilizado por esta via es el acido

sulfurico.

En este proceso los equipos son econdmicos y la operacién es sencilla, aunque es intensivo
en el uso de mano de obra. El aceite inicial debe ser relativamente puro para evitar el
envenenamiento del catalizador. Si el aceite es crudo, debe someterse a ebullicibn con acido
sulfdrico. La cantidad de materias primas depende del aceite, pero por lo general se carga
del 25 al 50% en peso de agua y del 0,75 al 1,25% en peso de catalizador, con respecto a la
masa total de aceite. La mezcla se lleva a una condicion de ebullicién y el tiempo de reaccion

es de 36 a 48 horas %%, Las condiciones de operacién son 100 °C y presion atmosférica.
1.5.2.3 Hidrolisis enzimatica

Es utilizada industrialmente, aunque no logran alcanzar rendimientos tan altos como con el

proceso Colgate-Emery. Las familias de enzimas conocidas como lipasas (entre ellas

36



Rhizomucor miehei, Aspergilus niger y Candida rugosa) se especializan en el rompimiento de
los TG, y por esto son buenos catalizadores de la reaccion de hidrdlisis.

Su utilizacién permite disefiar reactores en condiciones de temperatura baja (45°C) y presion
atmosférica. El afiadido de iones calcio y magnesio favorece la actividad de las enzimas. No
obstante, es importante poseer un buen sistema de control en el reactor debido a que el pH
no debe fluctuar demasiado respecto al valor neutro (pH=7). Esto ultimo puede causar la
desactivacion enzimatica. El tiempo de reaccion ronda las 24 hs (lo cual puede variar acorde

a la enzima utilizada).

La hidrdlisis enzimética, si bien no requiere grandes gastos energéticos, no es la mas
empleada a nivel industrial porque su tiempo de reaccion es prolongado y el costo de la
enzima puede ser alto. Estudios recientes ademéas demuestran que el aumento de la
concentracion de glicerol y la formacion de emulsiones en el reactor inhiben la accion

enzimatica.

Las enzimas pueden ser utilizadas de forma homogénea en un reactor del tipo TAC, o

inmovilizadas sobre un soporte fijo (reactor tipo lecho fijo). 281130
1.5.2.4 Hidrdlisis mediante proceso Batch

Este proceso es recomendado para volimenes de produccién bajos (menores a 30 ton/dia).
Usualmente se requieren alrededor de tres etapas para lograr conversiones aceptables
comercialmente (del 90-98%). Se trabaja a presiones de 10-20 bar y a temperaturas de entre
150-180 °C; con utilizacion de catalizadores como los 6xidos de zinc, calcio o magnesio, o

jabones de estos metales.

Los reactores son tanques TAD interconectados mediante un sistema de bombeo adecuado.

Cada tanque trabaja a una presion distinta del anterior. -8
1.5.2.5 Otras alternativas

Actualmente se esté investigando la utilizacion de otros procesos, tal como la utilizacion de
reactores del tipo lecho fijo tubulares, con catalizadores de NiO o PdO soportados en a —
alimina u oxido de silicio. Los resultados fueron prometedores (conversiones del 70% en 1
hr) para el aceite de sebo. No obstante, este catalizador también genera que el glicerol que

se obtiene se descomponga en hidrégeno y diéxido de carbono. 31

Esto ultimo es incompatible con el proceso que se plantea en este trabajo, donde la glicerina

servira de reactivo para la produccién de monoglicéridos y diglicéridos.

37



1.5.2.6 Sistema de purificacion de los AG (Destilacion)

La mezcla de AG resultantes es llevada a ser destilada, y eventualmente fraccionada en
distintos cortes. El propdsito es lograr separar los componentes méas volétiles; no obstante
dado que los acidos grasos son compuestos quimicamente similares se recomienda su

destilacion a vacio y bajas temperaturas (donde la volatilidad relativa es mayor).

Consideraciones de esta etapa:

1. Los AG deben deshidratarse y desairearse antes de entrar a la torre, porque el vapor
por su alto volumen especifico a presiones bajas genera problemas que dificultan la
operacién. Ademas, el oxigeno del aire a las temperaturas de destilacién reacciona
directamente con los AG y genera compuestos que afectan la calidad del producto
(oxidacion).

2. El disefio de la torre debe ser tal que su altura sea minima y la temperatura de pared
sea menor a 260° C, de manera que se eviten tiempos de residencia prolongados y la
exposicion a temperaturas que inducen al deterioro del producto.

3. Estas torres de destilacion cuentan con supresores de niebla (lavadores o
“‘demisters”), ya que los condensados de los AG destilados tienden a formar una

neblina que puede llegar hasta el equipo de vacio y causar dafios.

Una torre de destilacion de AG tipica se compone de 20 a 25 platos (acorde que se esté
separando), trabaja a alto vacio (1-100 mbar). Varios autores han desarrollado estructuras
gue permiten tener una minima caida de presién (de hasta 5-10 mbar/m de torre), lo cual
hace factible el trabajar a presién reducida. Un esquema de las torres se puede ver en la
Figura 1.18.[1-2811.30]
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Figura 1.18. Esquema genérico de una planta destiladora de AG [1-39
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1.5.3 Concentracion de glicerol.

El residuo principal de la producciéon de AG es el glicerol. Para no desperdiciarlo o venderlo
a un bajo valor, se lo utilizard como materia prima para la produccion de monoglicéridos. Para

ello es necesario purificarlo de tal manera que sea util como reactivo.

Industrialmente la concentracion de glicerina puede llevarse a cabo mediante evaporadores
(en serie), decantacion o destilacion; dependiendo esta decision en la calidad que se quiera
obtener. Es claro que, si bien una decantacion es una operacion muy sencilla y representa
bajos costos, el producto que se obtiene no es muy puro (se lo llama glicerina cruda) debido
a la elevada solubilidad de la glicerina en el agua.

Como se tratard mas adelante en este trabajo, la opcibn que es mas conveniente para

nuestros requisitos es la destilacion.

1.5.4 Produccion de monoglicéridos/diglicéridos

Existe gran variedad de formas de sintetizar emulsionantes a partir de Triglicéridos y Glicerol,
muchos de los cuales fueron creados a partir de razonamientos académicos o fines de
laboratorio. Es por ello gue solo unas pocas formas se pueden aplicar industrialmente ya que

la mayoria no son rentables.
1.5.4.1 Produccion por catalisis homogénea

Es la via de produccion que mas se utiliza industrialmente y ademés es la forma mas

estudiada debido a su alta rentabilidad.
La produccién se basa en las siguientes etapas:

1. Llegada al reactor: La reaccion usualmente se lleva a cabo en fase liquida en un
reactor tanque agitado, esta Ultima es catalizada por bases, tales como; NaOH, KOH,
alcoxidos basicos, hidroxido de calcio, entre otros. Este dltimo se utiliza en gran
medida ya que tiene una gran efectividad, bajo costo y facil manejo, ademas que
provoca baja coloracion en el producto final. Generalmente se usan concentraciones
de alrededor de 0.5-1% en peso de catalizador. En cuanto a las condiciones de
operacién se suele trabajar a 473 y 533K con tendencia a la mayor. Ademas, para
facilitar la conversion se utiliza un exceso de glicerol entre un 120-140%. Los

rendimientos obtenidos son de un 90%.
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2. Etapa de neutralizacion: Debido a la alta basicidad del medio en que se produce la
reaccion es necesario neutralizar el medio. Para ello se suele utilizar acido fosférico
para neutralizar el catalizador. Este proceso se realiza en caliente y seguido a la salida
del reactor para evitar la reversion de la reaccion al quitar el glicerol.

3. Separacion de las fases: Al bajar la temperatura se producen 2 fases inmiscibles,
donde las principales caracteristicas son:

- Fase Glicéridos: Es la fase que tiene valor y contiene la mezcla de
monoglicéridos/diglicéridos. Se caracteriza por ser hidrofébica y contiene
aproximadamente 50% MG, 35% DG, 10% TG y 5% de glicerol.

- Fase Gly: Es una fase de desechos, es decir de productos hidrofébicos tales
como el glicerol en exceso, los productos de la neutralizacion. Este residuo si

no es tratado es una gran fuente de contaminacion.

4.  Extraccién de glicerol: Para la mayoria de las aplicaciones se requiere eliminar por
completo la glicerina, es por ellos que esta etapa es fundamental.

5. Destilacion: Esta etapa es opcional segun los requisitos de mercado. Es posible llevar
la composicién de MG a mas de 90% con una destilacién al vacio. 29

Viéndolo en forma esquemaética se obtiene. (Figura 1.19)
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Figura 1.19. Diagrama del proceso de produccion de emulsionantes. [1-20]
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Cabe destacar que la etapa de destilacion de la mezcla de monoglicéridos y diglicéridos fue
incluida a modo de indicar que es posible. No obstante, dada que dicha destilacién es
realizada a un vacio considerable, la factibilidad de emplear esta opcion aun debe ser
evaluada. Los rendimientos generales de este proceso en si rondan entre un 40-60%.

1.5.4.2 Produccion por catalisis heterogénea.

A la hora de utilizar catalizadores heterogéneos se verian modificadas las 2 primeras etapas
del proceso, ya que las deméas son necesarias independientemente de la forma en que se

lleva cabo la reaccion.

Se ha investigado la utilizacién de catalizadores bésicos tales como Cs-MCM-41, Cs-
Sepiolita, MgO, hidrotalcitas (HT) con diferentes proporciones de Al/Al+Mg y Glicerolato de
zinc. Evaluando la reaccién a 513 K, con una relacion molar glicerol/TG de 12y 4 % de
catalizador respecto de la masa total de los reactivos, obtuvieron conversiones de TG
superiores al 90 %, con rendimientos a MG cercanos al 65%.

El grupo de catalizadores mas usados son los 6xidos de metales alcalinotérreos. Se ha
encontrado experimentalmente que estos procesos siguen el Mecanismo Langmuir -
Hinshelwood (LH) para la transesterificacion de TG con alcohol. El mecanismo se describe

de la siguiente forma.
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Figura 1.20. Mecanismo de reaccion utilizando catalizadores de metales alcalinotérreos. [-33

Los principales catalizadores de este grupo son el MgO y el CaO.

El MgO es un sélido de gran importancia técnica, usado ampliamente como material
refractario. Su interés catalitico radica en el caracter basico de su superficie, lo que lo

convierte en un catalizador y soporte catalitico eficaz.

El rendimiento méximo obtenido de TG en este tipo de catalizador fue del 98% a una
temperatura de reaccion de 240°C, 5% en peso de catalizador y 150 minutos de tiempo de
reaccion. La temperatura de calcinacion, los precursores y el método de preparacion son los

principales aspectos que afectan la basicidad y rendimiento.

El CaO es el catalizador sélido basico mas ampliamente estudiado, ya que presenta varias
ventajas, entre las que se encuentran una larga vida util, alta actividad catalitica y sélo

requiere de condiciones moderadas de reaccion.

Sin embargo, el principal inconveniente presentado por el 6xido de calcio es que requiere una
activacion térmica con el fin de eliminar el CO; y humedad adsorbidas. Esto implica trabajar
bajo condiciones de vacio o condiciones de flujo de nitrdgeno con el fin de evitar su

carbonatacion.
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De todas formas, la mayoria de las investigaciones realizadas son sobre compuestos FAME
(es decir ésteres metilicos de AG), que al reaccionar con glicerol dan como resultado MG. Al
no existir mucha informacion sobre estos catalizadores a nivel industrial, el modelado de los
reactores se convierte en una tarea muy dificil. De todas formas, la utilizacion de estos
catalizadores seria de gran utilidad ya que no es necesario utilizar acidos y bases

contaminantes que deben ser desechados luego de ser utilizados. 33
1.5.4.3 Produccion por catalisis enzimatica

La catalisis enzimética viene a resolver los problemas energéticos que posee la catalisis
homogénea, ya que esta Ultima se realiza a altas temperaturas para favorecer la solubilidad
de los TG. Gracias a las enzimas se puede trabajar a temperaturas medias-bajas y seguir
obteniendo los mismos rendimientos que la homogénea. De todas formas, es una técnica

relativamente nueva y se esta probando su efectividad en procesos a gran escala. 34
Realizando un analisis de ventajas y desventajas:
Ventajas

1. Se producen Monoglicéridos de igual o mayor pureza a temperaturas relativamente
bajas.

2. Al trabajar a bajas temperaturas se evita la degradacion de los compuestos antes de
la reaccion.

3. Mucho mas amigable al medio ambiente que la catalisis homogénea.
Desventajas

1. Bajas velocidades de reaccion y un tratamiento complejo del mezclado de la reaccion.
Generalmente la reaccion se lleva a cabo en un proceso discontinuo.

3. Se requiere de todas formas la destilacién al vacio para obtener altos grados de
pureza.

4. AUln se encuentra en etapas de investigacion. [1-51i1-36]

1.6 Seleccion preliminar del proceso

Queda claro que ciertas etapas como el pretratamiento de la materia prima, o la etapa de
purificacion de AG no dejan mucho lugar a decidir entre diversas opciones. Estos procesos

ya fueron estandarizados y se llevan a cabo de la manera descrita en la industria.
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No obstante, si debemos seleccionar por ejemplo un reactor adecuado tanto para la hidrélisis,
como para la transesterificacion de los TG. A priori la hidrélisis es conveniente realizarla
mediante el proceso Colgate-Emery. Sin ser obsecuentes, se esté al tanto de los costos
energéticos que esto implica como se ha mencionado. Aun asi dado los elevados tiempos de
reaccion que implican los otros métodos para alcanzar conversiones altas, los altos costos
gue se mencionan respecto a las enzimas en bibliografia, o la necesidad de tener una
importante cantidad de mano de obra al trabajar de forma discontinua; el proceso Colgate
aparenta ser el mas industrialmente conveniente. Es relevante mencionar que esta decision

puede ser modificada en un futuro.

Con respecto a la produccion de MG/DG se optara por la utilizacion de un reactor
heterogéneo. Como se ha encontrado, se han obtenido rendimientos similares a la catalisis
homogénea, pero evitando en gran medida la produccion de efluentes sumamente
contaminantes. Ademas, con la utilizacién de este reactor se evita la siguiente etapa de

neutralizacién de la corriente y por consiguiente menos gastos de equipos y de operacion.

En el capitulo siguiente se discutird con mayor profundidad estos temas.

1.7 Marco Legal

Es de vital importancia para la realizacién del trabajo tener en cuenta las regulaciones
Nacionales y Provinciales dispuestas, tanto para la utilizacién de la materia prima como para

los productos y subproductos a obtener.

El Cédigo Alimentario Argentino (CAA) puesto en vigencia por la Ley Nacional 18.284,
reglamentada por el decreto 2126/71, establece las disposiciones higiénico-sanitarias,

bromatoldgicas y de identificacion comercial del Reglamento Alimentario.

Esta normativa cuenta con 22 capitulos que incluyen especificaciones sobre diferentes tipos

de alimentos, tanto como regulaciones referidas a las condiciones generales de la industria.

El articulo 537 perteneciente al capitulo VII “Alimentos grasos y aceites comestibles”
comprende a las Grasas alimenticias o Grasas comestibles, a los productos constituidos
fundamentalmente por glicéridos sélidos a la temperatura de 20°C. Pueden comprender
grasas de origen animal, de origen vegetal, aceites y grasas alimenticias modificadas por
hidrogenacion y/o interesterificacion y/o cristalizacion fraccionada y productos mezcla de los

anteriores, que respondan a las exigencias del presente Cdédigo.
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Conforme al articulo 1°, del decreto 815/1999, se establece el SISTEMA NACIONAL DE
CONTROL DE ALIMENTOS (SNCA), con el objetivo de asegurar el fiel cumplimiento del CAA.

EL SNCA se encuentra integrado por los siguientes entes:
Comisién nacional de alimentos (CONAL)
Servicio Nacional de Sanidad y Calidad Agroalimentaria (SENASA)

Administracion Nacional de Medicamentos, Alimentos y Tecnologia Médica
(ANMAT)

Se invita a las Autoridades Provinciales y de Gobierno Auténomo de la Ciudad de

Buenos Aires a integrarse al sistema.

El Decreto 4238/68, “Reglamento de Inspeccion de Productos, Subproductos y Derivados de
Origen Animal”’, promulgado por la Ley Federal de Carnes (Ley N°22.37581/81) contiene
regulaciones referidas a definiciones generales de los términos empleados, requisitos de
infraestructurales, transporte, condiciones higiénico-sanitarias, buenas practicas de

fabricacion entre otros.

Los capitulos XIV “Graseria”y XXV “Sebos” son los mas relevantes para este proyecto puesto
gue presentan definiciones y requisitos de construccion e higiénico-sanitarios para la materia

prima a emplear. -7

1.7.1 Restricciones de los productos:

La FARMACOPEA de ANMAT también establece ciertas propiedades que deben tener los

acidos producidos.

1. El acido esteérico debe ser por lo menos 40% puro, no conteniendo menos de 90%
de &cidos totales. Debe ser un solido cristalino, algo brillante, blanco o ligeramente
amarillento.

El punto de fusiébn no debe ser mayor de 54 °C, los residuos de ignicion no deben
superar el 0,1%, los metales pesados no deben exceder los 10 ppm y el indice de
yodo no debe ser mayor a 4. 38

2. El acido oleico debe ser un liquido oleoso, incoloro o amarillo palido recién preparado.
Su densidad relativa debe estar entre 0.889 y 0.895, con una temperatura de fusion
entre 3y 10 °C (si proviene de grasas animales). El indice de acidez debe encontrarse

entre 196 y 204, con un indice de yodo de entre 85y 95. (1%
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3.

Respecto al &cido palmitico, no se nhombran restricciones.

1.8 Definicion de los cortes de AG y de la mezcla
monoglicéridos/diglicéridos

Para la definicion de la pureza de los AG fraccionados a producir se ha consultado qué corte

requieren los sectores a los cuales se le destinara el producto. Muchas oleoquimicas

producen en general los mismos cortes de AG fraccionados, siendo que ya algunos se

encuentran estandarizados.

Acido oleico: Debido a que se lo vendera para su utlizacion como
lubricante/emulsificante, el &cido requiere de una pureza minima del 70% p/p.
Industrialmente se producen cortes del 70, 75 y 80% p/p. *47 En este trabajo se
enfocard en producir 4cido oleico al 80%. Wilmar Oleochemicals expone la siguiente
especificacion para acido oleico basado en sebo [1.46],

Tabla 1.4. Especificacion para el &cido oleico.

C12/14/16/18 Ci8:1

% 12% maximo 75% minimo 10% maximo 5% maximo

Acido estearico: Acorde a KLK Oleo™#% y MSD47], para la industria se producen
distintos cortes de acido esteérico. Estos pueden ir desde el 50%, hasta el 98% p/p.
Como se vera mas adelante, para la purificacion de acido esteéarico se requiere de
una cristalizacion fraccionada, el cual es un proceso complejo y puede resultar
costoso. En este proyecto se ha decidido producir un corte del 90%, abarcando asi
multiples mercados (ya que pueden utilizar menor cantidad de acido para un producto
dado); y siendo una buena solucién de compromiso para no utilizar excesivas etapas
de purificacion. ANMAT establece que los productos deben contener al menos 40%
de &cido esteérico; y que la suma de acido estearico y oleico sea mayor al 90% en

peso, como ya se ha mencionado.

Acido Palmitico: De acuerdo a “Journal of American toxicology”, para la industria
cosmeética el acido palmitico debe encontrarse como minimo a un 80% de pureza.
Comparando con otros proveedores se ha encontrado que generalmente se vende a

una pureza de entre 89 y 98% 471, El corte que se ha escogido es del 95% para

46



JFA CULTAD DE
INGENTERIA

nuevamente satisfacer mas cantidad del mercado, asi como también debido a que
este 4cido es facilmente removible por destilacién del resto de la mezcla. Wilmar
Oleochemicals expone la siguiente especificacion para el acido palmitico 48],

Tabla 1.5. Especificacion para el &cido palmitico.

% 95% minimo 5% maximo 5% maximo 1% maximo

e Corte de Monoglicéridos: Siendo un subproducto de este proyecto, no se dedicara
una purificacion excesiva del mismo. ANMAT establece la siguiente especificacion

para el producto. [1-32]

Tabla 1.6. Especificaciéon para la mezcla de MG y DG.

Humedad Glicerol libre  Acidos grasos

libres

% 40 minimo 2 maximo 3 maximo 3 méaximo

Una vez finalizada su produccién en el reactor, mediante la separacién del exceso de
glicerol, las especificaciones ya cumplen las del GMS 40, el cual es ampliamente

utilizado en la industria alimenticia sin costos excesivos de refinacion.

1.9 Rendimiento maximo de AG posible de la planta

No fue posible hallar en bibliografia los rendimientos usuales de las plantas productoras de
acidos grasos fraccionados. Es por ello que se decidié calcular el maximo rendimiento tedrico

gue podria obtenerse.

Anteriormente se ha adelantado que en este trabajo se utilizar4 el sebo vacuno como el
desecho que se transformara en materia prima. Resulta relevante conocer con precision la
composicion de AG de este residuo, ya que en capitulos siguientes ser& de utilidad. En los
capitulos subsiguientes se profundizara sobre los balances de masa para el tratamiento, pero
siingresan 5 ton/h de grasa vacuna, una vez pretratada quedaria 2,9 ton/h de sebo purificado.
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1.41]

Tabla 1.7. Composicion del sebo purificado!
Componente Composicion (% p/p)

Humedad 1%
Impurezas 2%
Acidos grasos libres 2%
Grasas (Triglicéridos) 95%

Por otro lado, segun el Dr. Ferretti, Cristian A (2010) 2%, para la produccién de MG y DG es
conveniente utilizar un gran exceso de alcohol (glicerina en nuestro caso) frente a la cantidad
de TG. Como se vera mas adelante, la relacion de exceso es 4.8 a 1 molar. Para el céalculo

de rendimiento maximo se asume que todo los TG son enviados a la reaccién de hidrdlisis.

Tabla 1.8. Composicion de AG en los TG del sebo vacuno 4%

Acido Graso Composicion p/p %

Acido estearico 18.77
Acido palmitico 31.2

Acido oleico 45.06
Acido miristico 1.04
Acido Linoleico 3.93

Para el tratamiento de los TG, existe un parametro llamado indice de saponificacion. El mismo
permite de una forma relativamente sencilla obtener el peso molecular promedio de una

grasa.

El indice de saponificacion (IS) del sebo purificado es 195 mg KOH/g grasa. Acorde a
Rodriguez Arzave J.A, Hernandez Torres M.A, Estrada Garza E.A. y Santoyo Stefano M.A

(2016), el IS se calcula como:

168.000
IS=——

grasa
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De aqui se despeja que el peso molecular promedio de los triglicéridos es 861.53 g/mol.

Si en la reaccién de hidrélisis suponemos (de forma teérica) una conversion 100% y tomamos

los 2,9 ton/h de sebo.

Sebo purif icado = 2.9 ton

Cantidad de grasa en el sebo purif icado= 0.975-2.9ton = 2.84ton

2.84 ton
N° de moles de triglicé ridos = T 3.3 Kmoles TG

Tg

Recordando la reaccién de hidrélisis
N° de moles de AG = 3 N° de moles de TG = 9.9 K moles de AG

Con los datos de la tabla 1.6, es posible obtener un peso molecular promedio de la mezcla

de AG resultantes:

PM , .= Z (fraccién molar) .- PM . =270.07 g/ mol

Masa de AG = N° de moles de AG - PMAG=2.7 ton de AG

Siendo que el resto de etapas seran de separaciéon/purificacién, en el mejor de los casos

deberiamos de obtener un rendimiento de:
Rendimiento md ximo teé rico de AG = 54,3 %
Debe quedar claro que el valor anterior no podra ser alcanzado por varios motivos, entre ellos:

1. Parte de los triglicéridos sera desviada a un segundo reactor donde reaccionara con
glicerina para dar monoglicéridos + diglicéridos.

2. La conversioén de la reaccion puede no ser del 100%.

1.10 Locaciodn

En primera instancia se ha decidido ubicar la planta en un parque industrial. A continuacion,

se listan los beneficios que se adquieren al instalarse en estos sitios.

Infraestructura adecuada a la industria.
Inversion eficiente en servicios para la industria.

Seguridad Juridica, fisica e industrial.

A 0w DN PR

Exenciones impositivas y de servicios especificos.
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Financiamiento a tasas bajas.

Mayor capitalizacién y seguridad juridica en la inversion.
Menores costos operativos y economias de red.
Desarrollo sostenible.

© © N o g

Mejor calidad de vida laboral con acceso a capacitaciones.

10. Comunidad industrial organizada.

En toda la Republica Argentina existen 405 parques industriales, siendo estos el motor
industrial de la region en que se encuentran, dando trabajo a innumerables familias. Se estima
qgue para el 2025 el 30% de todas las industrias se encontrara radicadas en uno. La figura
1.21 muestra cémo es la distribucion de parques en nuestro pais.

PARQUES INDUSTRIALES DEL PAIS

® ) — > & LB 56%
lsaten ss% ; T
ol - o ® | 33%
24 parques/ | del empleo regional Parques / del empleo reglonal
& 0% @ = 16%
% ji==)] 24%
B ™ o BN o
Parques / del empleo regional 248 parques ¢ 11% del empleo regional
FARGUES CON DCUPACION BAJA @
. PARQUES CON OCUPACION MEDIA
PARQUES CON OCUPACION
om - UES CON OQUPACION ALTA @
35%
) 54%

Pargues / del empleo regional

Figura 1.21.Distribucién de parques en el pais.[42

Como se puede observar, las 2 regiones con mayor cantidad de parques es la zona centro y
Patagonia de la Argentina. En nuestro caso la materia prima a utilizar proviene del sector

agricola del pais, por lo que la mejor ubicacion sera en la zona centro.

Ahora bien, se ha decidido que los proveedores de sebo en rama sean los principales
frigorificos y carnicerias de la zona de ubicacion. Para un analisis mas simplificado no se ha

tenido en cuenta las carnicerias ya que existen en gran cantidad.

Analizando la cantidad de grandes frigorificos del pais, se obtiene el siguiente grafico. (Figura
1.22)

50



,FA CULTAD DE
INGENTERIA

Principales Frigorificos de segtin su localizacion
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Aires

Cantidad de Frigorificos

Provincia

Figura 1.22. Frigorificos. [14?]

En primera instancia cabe destacar que Mendoza, Salta y San Juan quedan descartadas ya
gue no se encuentran en la zona centro del Pais. Se puede ver que Buenos Aires y Cordoba
es donde se radican la mayor parte de frigorificos. Por cuestiones de localizacion y cercania
de los principales puertos y rutas del pais se decidi6 radicar la industria en la provincia de

Buenos Aires.

En la Figura 1.23 se destacan los principales frigorificos (rojo) y parques industriales (azul)
en Capital Federal y Gran Buenos Aires, zona donde hay mayor concentracion de estos
establecimientos.

Figura 1.23. Locacioén de frigorificos y parques industriales.
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Claramente se ve que la mayor concentracion de frigorificos se encuentra en la zona de
mataderos, por lo que serd una zona primordial de recoleccién. Ademas, se tratara de hacer

el menor recorrido posible para reducir los costos de transporte al minimo.
Los principales Parques industriales de esta zona son:

La Cantabrica en Haedo.

Parque Industrial y Logistico Good Park S.A en Hurlingham.
Parque industrial Newton en San Martin.

Parque Industrial Villa Lujan Avellaneda en Sarandi.

Parque Industrial Lanus (CEPILE).

S

De todos ellos se destacan Parque Industrial Villa Lujan y el Parque industrial de Lanis como

los principales candidatos, albergando 31 y 45 empresas respectivamente.

El parque industrial Lands es un complejo que esta casi por completo ocupado, mientras que
el parque Industrial Villa Lujdn es un parque relativamente nuevo con mayor espacio

disponible.

Debido a la mayor disponibilidad de tierras se seleccion al parque industrial Villa Lujan,
ubicado en Gral. Heredia 3220, Gerli, Provincia de Buenos Aires, Argentina como el lugar

para radicar las instalaciones.

1.11 Definicion de la capacidad de la planta

Acorde a SENASA, los frigorificos de Buenos Aires faenan 545.000 vacas/mes (6.546.360
vacas/afo). Siendo el peso promedio de una vaca para faena 400 Kg/vaca (datos de

carnicerias locales).

6.546.360 vacas/ano - 0.4 ton/vaca = 2.618.544 ton carnel/ ano

Siendo que un 4% de la carne es efectivamente sebo.

0.04-2.618.544 ton carne aiio = 104.741 ton sebo! aiio =12 ton sebo /' h

En la nota Infoveloz “La mafia de la grasa”, 120.000 ton sebo/afio son vendidas a empresas
(13,69 ton sebo/h). EI SENASA reporta que el 51% de las vacas es faenada en Buenos Aires,
por lo tanto, se podria asumir que el 51% del sebo vendido es de la provincia de Buenos

Aires.

Esto indicaria que 6,98 ton sebo/h (= 7 ton sebo/h) son comercializadas en Buenos Aires.

Dado que anteriormente se calcularon que se producen 12 ton sebo/h en la provincia, esto
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dejaria unas 5 ton sebo/h para utilizar. Esta serd la capacidad de la planta, de manera de
aprovechar la maxima cantidad de materia prima posible, sin la necesidad de competir por su

obtencion o de dejar sin mercado a otras industrias.

Utilizando esta capacidad de planta, se logra producir nominalmente 1,642 ton/h de AG, lo
gue equivale al 0,66% del mercado chino, al 4,5% del mercado de América Latina, y al 0,79%
del mercado europeo en 2017. Dentro de América Latina ya se ha mencionado a Brasil como
un potencial cliente, trayendo como consecuencia menores restricciones comerciales debido
a pertenecer al MERCOSUR.

Teniendo en cuenta los crecimientos de los mercados que se espera en el futuro proximo
(mencionados en apartados anteriores), la planta que aqui se esta proponiendo, es capaz de
satisfacer parte de la demanda en crecimiento.

1.12 Justificacion preliminar del proyecto

En virtud de justificar la construccion preliminar de la planta deben tenerse en cuenta varios
factores. En primer lugar, no existen en el pais demasiados competidores, dejando lugar a la
incorporacion de un nuevo productor. Este dato no es poco relevante, ya que dada la situaciéon
econdémica que atraviesa Argentina, tener que competir por la venta de productos no es
favorable bajo ningun aspecto. No obstante, no es sencillo encontrar datos precisos sobre la
demanda de AG dentro del pais. Conociendo mas detalladamente la situacién de mercados
extranjeros, es mas coherente apuntar a la exportacion de los AG. En cuanto al emulsificante
GMS-40, si se sabe que en el pais hay una demanda insatisfecha, con lo cual dicho producto

puede ser comercializado internamente.

Se puede observar que el mercado de AG se encuentra en crecimiento constante. Si se hace
especial hincapié en los tres acidos que se producirdn, en la seccion 1.3.3 se detallan las
tasas de crecimiento anuales esperadas para cada uno de ellos. El crecimiento en el consumo

de los AG garantiza una demanda para un nuevo jugador en el mercado.

Si se quiere ir mas alla de las cifras del mercado, solo hay que analizar la versatilidad del
producto. Si bien ya se han mencionado algunos usos comunes de los acidos, su aplicacion
en diversos sectores garantiza su demanda. Dado el nivel de pureza de los AG a producir, en
el futuro se puede lograr expandir el mercado objetivo, llegando a nuevos clientes (de no ser

internos, se enfocara a clientes externos).
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Finalmente, la disponibilidad y el costo de la materia prima es una oportunidad que no debe
desperdiciarse. A priori no se tendrian inconvenientes mayores para conseguir el sebo en
rama, y los productos se venden a un precio bastante mayor del que se consigue la grasa de

vaca.

En resumen, en un mercado que se espera que siga en crecimiento, sin demasiados
competidores locales y con posibilidad de adquirir una materia prima abundante (y barata), el

proyecto apuntaria a ser factible.
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Objetivos

e Definir la tecnologia del proceso (pretratamiento, reactores y sistema de
purificacion).
e Estimar la Efectividad global de Proceso (EGP).

2.1 Seleccion de la Reaccion Quimica

En el capitulo 1 se han mencionado algunas rutas posibles de reaccion para llevar a cabo
tanto la hidrélisis como la transesterificacion de los triglicéridos. La seleccion de la ruta de
reaccion optima recae, en forma general, en dos ramas de la quimica: la termodindmicay la

cinética.

La termodinamica es la ciencia que se encarga del estudio de las relaciones entre calor,
trabajo y energia que posee un sistema en el equilibrio. El equilibrio quimico es el estado que
se alcanza de forma tedrica a tiempo infinito, a partir del cual las composiciones de las
sustancias permanecen invariantes (las velocidades de reacciones directa e inversa se
igualan). Es relevante mencionar que cuando se habla de reacciones, no necesariamente
implican un cambio quimico. Las transformaciones de una fase a otra (cambio fisico) también

se pueden escribir como una reaccion en equilibrio.

La termodindmica, en resumen, permite establecer si una reaccibn quimica es
energéticamente posible y, de ser asi, las composiciones en el equilibrio. Sin embargo, no
establece cual sera la velocidad de reaccién, ni cdmo se lleva a cabo (denominado

mecanismo de reaccién). > Aqui es donde entra la cinética.

La cinética quimica, por su parte, permite determinar la rapidez a la cual los reactantes se
transforman en productos, asi como también establecer posibles mecanismos para una

reaccion determinada.

Llevar a cabo un andlisis teniendo en cuenta ambas disciplinas es necesario, pero no
suficiente. Se deben considerar también factores econémicos, de seguridad e higiene y, no
menos importante, factores ambientales. Estos dltimos han ido tomando mas y mas

relevancia en los Gltimos afios, tal como se ha mencionado en el capitulo anterior.
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Se ha decidido utilizar el proceso Colgate-Emery para la hidrélisis de grasas, y una reaccién
catalizada de forma heterogénea para la transesterificacién. En las secciones siguientes se

pretende realizar cualitativamente un breve estudio de las reacciones.

2.1.1 Analisis Termodinamico cualitativo

2.1.1.1 Reaccion de hidrdlisis de la grasa

Para comenzar con el andlisis se presentara el sistema de reacciones serie-paralelo que se

desarrollan en el reactor (Figura 2.1).

Trigliceridos + H20 =—— Diglicerido + Acido graso

Diglicerido + H20 Monoglicerido + Acido graso

Monoglicerido + HzO <= Glicerina + Acido graso

Figura 2.1. Sistema de reacciones de hidrolisis

La termodinamica trabaja principalmente con las llamadas funciones de estado, las cuales no
varian segun cémo la reaccion sea llevada a cabo, sino que son puramente dependientes del
estado inicial y final del sistema. Dentro de este grupo se destaca una en particular, la energia
libre de Gibbs (0 G para abreviar). ElI cambio en esta funcion (4G) permite determinar si un
proceso es espontaneo (4G< 0), o no (4G =0). Vale aclarar que también es posible trabajar

con funciones que no son de estado, como el calor, el trabajo, etc.

Otra de las funciones de estado es la entalpia (H). Con ella se puede tener una nocion de la
capacidad de un sistema de liberar o absorber calor del medio (si el sistema es abierto),
dependiendo si la variacion de la misma toma valores positivos 0 negativos. Para el primer
caso, es decir AH > 0Ose trata de una reaccion endotérmica, mientras que para el caso 4H< 0

se trata de una reaccion exotérmica.
Otra variable de interés es la entropia (S). Esta representa el grado de desorden molecular

de un sistema. La principal caracteristica, acorde a la segunda ley de la termodinamica, es

que siempre el ASuniverso =0. Donde universo se refiere a los alrededores + sistema.
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Con los valores de AH y AS se pueden obtener los valores de 4G y asi analizar la factibilidad

de la reaccion. La definicion de AG a presion y temperatura constante es:

AG=AH+TAS

Es importante destacar que los valores de Hy S dependen del estado del compuesto que se
analice. Muchas veces, debido a las presiones y temperaturas que se manejan en la
operacién los gases no pueden considerarse ideales. Aqui la famosa ecuacion de estado

PV=nRT falla terriblemente.

Se han disefiado ecuaciones de estado clUbicas mas precisas (Peng-Robinson, SRK, entre
otras) para modelar el comportamiento de gases. Los valores reales de entalpia y entropia
pueden calcularse entonces utilizando las leyes de Maxwell. Esto puede resultar tedioso y no
muy préctico. Por ello se han desarrollado las propiedades residuales. Las mismas se definen,

a presion y temperatura constantes, como:

Propiedad residual = Propiedad real del compuesto — Propiedad del compuesto como gas ideal

Existen muchos métodos para calcular las propiedades residuales, muchos basados en
correlaciones de varios parametros. Wang (2011) 22, ha calculado valores de propiedades
residuales de triglicéridos, monoglicéridos, diglicéridos y acidos grasos. En su estudio
consider6 que los productos de reaccién eran acido estearico, oleico y linoleico. Para estimar
las propiedades de triglicéridos, diglicéridos y monoglicéridos, las propiedades fueron
calculadas acorde a la contribucion de cada grupo funcional de la molécula. 2

Astri et al. (2018) ha hecho un procedimiento similar a Wang, donde expone los resultados
de AH,AS y AG para la hidrdlisis sin catdlisis de triglicéridos en condiciones normales de
presion y temperatura; y para las condiciones del proceso Colgate-Emery (250°C y 50 bar)®?3l.
Debe mencionarse que para la estimacién de las propiedades los triglicéridos han sido

simplificados a trioleina, aunque para un analisis preliminar esto no impactara fuertemente.

Tabla 2.1. Resultados obtenidos por Astri et al. [2-3]

JFA CULTAD DE
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1 atm y 25°C 50 bar y 250°C
AHreaccion 129.99 KJ/mol.K -320.61 KJ/mol.K
ASreaccion -0.11 KJ/mol.K -0.52 KJ/mol.K
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AG reaccion 161.84 KJ/mol.K -47.42 KJ/mol.K

Es evidente de los resultados anteriores que la hidrolisis de TG no puede llevarse a cabo en
condiciones de presion y temperatura ambiente, ya que no es termodindmicamente posible.
El proceso Colgate-Emery, al utilizar condiciones de temperatura y presion elevadas, hace
factible esta reaccion. La condicion de alta presion en realidad se debe a poder mantener el
agua en estado liquido, para favorecer el contacto entre la fase aceite y la fase acuosa,

mejorando factores relacionados a fenédmenos de transporte.

En capitulos siguientes se realizardn célculos mas precisos para nuestro sistema. Por lo

pronto, resulta interesante calcular la constante de equilibrio de la reaccion en condiciones de

_(4Ge (1)
K =e¢ R-T

€q

temperatura y presion elevadas.

Realizando el calculo con los resultados de Astri?®], se llega a una constante de equilibrio
extremadamente alta, dejando ver que la conversion completa de la reaccién es, para fines

practicos, posible.

Otras vias posibles se llevan a cabo en condiciones diferentes. La saponificacion se realiza a
100°C y presion atmosfeérica; la reaccion catalizada por enzimas se lleva a cabo entre 50-
65°C y presion atmosférica; y las reacciones catalizadas por acidos suelen ocurrir entre 110-
160°C y presion atmosférica o 30 bares 241251 |a diferenciacion entre procesos en realidad

recae sobre la cinética.

2.1.1.2 Reaccion de glicerdlisis de triglicéridos

La reaccién de transesterificacion puede describirse completamente en los siguientes pasos.
(Figura 2.2)
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Figura 2.2. Reaccion completa de glicerdlisis. 261

Donde todas las especies estan en equilibrio. Este sistema es muy complejo y dificil de
cuantificar, ya que, si bien experimentalmente se pueden medir las concentraciones globales
de los compuestos, no es posible medir de forma sencilla la ubicacion de las cadenas
carbonadas. Una simplificacion aceptada por muchos autores es suponer gue la reaccion
tiene solo 2 pasos, es decir de triglicéridos a diglicéridos y de estos ultimos a monoglicéridos,
pero estos sin diferenciarlos entre ay 8 , es decir una composicion general de monoglicéridos
(28] (Figura 2.3)

HO
R

i f ”0/\(\0“ HO OH
- b Tl ™ & e
07 o o~ o 0 0 OH OH OH HO OH
/}\/\ — /j)fr\rﬂ + O YO - 2 R:“/\O(\

(4] R
" R 0

Figura 2.3. Mecanismo simplificado de la glicerdlisis. 2.6]

Los conceptos termodindmicos anteriormente mencionados son universalmente vélidos. Para

evitar repetir nuevamente en su definicion, directamente se mostraran los datos. (Figuras 2.4
y 2.5).
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Figura 2.4. Variacion de la entalpia de reaccion segun la temperatura.
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Figura 2.5. Constante de equilibrio segun la temperatura. (261

Como se muestra en la Figura 2.4 la reaccion global es endotérmica para cualquier
temperatura de reaccion, por lo que sera necesario aportar calor al sistema para evitar que

este se detenga.
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Con respecto a la Figura 2.5, se encuentra que, a valores de temperatura bajos, la constante
de la reaccion “2” es muy baja, indicando que esta es la etapa limitante. Por ende, al trabajar
a altas temperaturas seré factible obtener conversiones mayores en un tiempo de operacién
coherente. Como consecuencia de la Figura 2.5 y de lo mencionado por Qinli et al €, se
puede observar que sera necesario trabajar como minimo a 473K para tener garantizar tener

una constante de equilibrio lo suficientemente alta.

Cabe destacar que si bien las escalas de las figuras anteriores utilizadas por los autores 26,
no son las éptimas, son Gtiles para observar el comportamiento del sistema. Pasar los datos
anteriores a una escala semilogaritmica trae consigo un error significativo y por ello no se ha

optado por esta alternativa.

2.2.2 Analisis cinético cualitativo

En términos generales un andlisis cualitativo de la cinética permite determinar a priori que tipo
de reactor se utilizara (TUB,TAC, lecho fijo, etc.), que catalizador se pondra en uso de ser

necesario y como lograr una mayor selectividad.

2.2.2.1 Reaccion de hidrdlisis de la grasa

El esquema de reacciones de la Figura 2.1 muestra que tendremos, en principio, 3 reacciones
ocurriendo a la vez dentro del reactor. ¢ Como se logra maximizar la cantidad de producto
deseado, es decir, la selectividad? Lo primero es definir cual serd ese compuesto de interés.
En el caso que se presenta, lo que se desea obtener son acidos grasos. A simple vista esto
representaria una gran simplificacion. En primer lugar, porque esto implica que no existe la

necesidad de buscar un catalizador especifico, que promueva mas una reaccion que otra.

En segunda instancia se debe remarcar que todas las reacciones generan acidos grasos y
los mismos no se consumirian por ninguna otra reaccion. A decir verdad, a medida que se
produce glicerina, la misma puede reaccionar con los triglicéridos o con los &cidos grasos. No
obstante, siendo que la solubilidad de glicerol en agua es mucho mayor que la solubilidad en
la fase del aceite, estas reacciones secundarias no seran muy significativas (ya que los

reactivos deben estar en la misma fase para reaccionar).
Por lo anterior, la opcién de aumentar el tiempo de residencia en el reactor parece ser muy

conveniente, siendo que el sistema a tiempos muy largos termina generando los

componentes buscados.
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En cuanto a la seleccion cualitativa del reactor, se debe conocer en principio la cinética del
sistema. Este sistema de reacciones ha sido razon de mucho estudio en los ultimos afios
debido a alternativas para la creciente demanda de biodiesel. Diversos trabajos han intentado
proponer un modelo cinético. Por ejemplo, Jeffrey et al. han propuesto que las reacciones
pueden aproximarse a un pseudo-primer orden irreversible para cada una de las etapas si se
usa un exceso de agua®”, Rifai et al. luego han negado que esto pueda ser asi. ?®. Aunque
se trabaje con exceso de agua, los resultados experimentales para el proceso continuo se
aproximan mucho mejor si se tiene en cuenta que las reacciones son reversibles de segundo

orden global (reacciones elementales).

En esencia, los detalles del modelo matematico se discutirdn en capitulos posteriores. Lo que
si debe ser tenido en cuenta es que las reacciones parecen seguir un modelo del tipo ley de
la potencia de orden positivo. Esto da la pauta que el reactor mas conveniente para elegir es
un reactor tipo tubular, donde la velocidad de reaccion promedio resulta mucho mayor que
para un reactor TAC, para reacciones tipo ley de la potencia de orden positivo.

A nivel industrial, existen diversas alternativas para llevar a cabo la reaccién. El proceso mas
utilizado es el Colgate-Emery, el cual ya ha sido explicado. Si se pone mas detalle en la
reaccion, se observa que la misma ocurre en la fase aceite ya que los triglicéridos son
insolubles en el agua. La necesidad de altas temperaturas en el proceso se relaciona con la
dificultad de solubilizacién del agua en la fase oleosa. Esto implica que existe una resistencia
a la transferencia de masa importante en la reaccion a temperaturas bajas. Si se trabaja en
las condiciones del proceso Colgate, la solubilidad del agua aumenta considerablemente,

favoreciendo la reaccion.

La reaccion presenta de igual forma una etapa “lag” al comienzo debido a la baja
concentracion de agua en el aceite (Figura 2.6). A medida que la reaccion se lleva a cabo, se
producen AG. Los mismos aumentan ligeramente la solubilidad del agua en fase orgénica, lo
cual aumenta el flujo de masa de agua, incrementando la concentracion y acelerando la
reaccion. Una alternativa al proceso Colgate consiste en reciclar parte de los AG para acelerar
la reaccion desde el inicio, pero esto implica desplazar los equilibrios hacia reactivos por el

principio de Le Chatelier, lo que en definitiva limita la conversién méaxima a obtener.
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Figura 2.6. Conversion vs tiempo en la reaccion, comparando los efectos de alimentar parte de agua como vapor

y precalentar los reactivos. (22]

De los resultados anteriores puede verse la importante necesidad de precalentar las
corrientes antes del reactor, o de inyectar una parte de agua como vapor. Otro factor relevante
es la relacion agua-aceite que se utilice. Si bien existe una gran variabilidad en la relacion
utilizada, acorde a Zarli (2019) 29 , industrialmente se utiliza una cantidad de agua de entre
el 40% y el 60% en peso de la corriente de aceite. Esto garantiza trabajar con un exceso
molar de agua, aumentando la conversion méaxima a obtener por dos factores: el primero por
el exceso de reactivo en si, y el segundo por la extraccion continua de glicerina hacia la fase
acuosa. Los reactores que se utilizan son torres a contracorriente, las cuales permiten mejorar
la transferencia de masa (caracteristica inherente de este tipo de equipos). Es relevante
mencionar que la torre puede verse como una analogia a un reactor tubular, reforzando los

analisis anteriores.

Otras alternativas consisten en la catélisis homogénea &cida y la catélisis homogénea bésica
(saponificacion). El proceso Twitchell (catélisis homogénea &cida) también ha sido descrito,
incluyendo las desventajas del mismo. En la actualidad debido a la gran cantidad de acido
necesaria, la necesidad de mano de obra y los tiempos largos de reaccién, no se considera

como viable esta via.
La saponificacion por su parte recibe dicho nombre ya que esta reaccion es utilizada para la
fabricacion de jabones (que son las sales i6nicas de acidos carboxilicos). Si bien las

condiciones de la reaccidon son moderadas, seleccionar esta ruta implica:

e Utilizar un compuesto ambientalmente contaminante como catalizador

e Dificultad en la separacion posterior para reutilizar el catalizador
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e |a necesidad de tratar la corriente, ya sea para volver a utilizarla o para desecharla.
Esto incluye el proceso de neutralizacion.

Debe remarcarse que en este proyecto se intentara, dentro de lo posible, seguir los
lineamientos de la ingenieria verde. Autores también han investigado también la posibilidad
de utilizar catalizadores del tipo heterogéneos, lo cual también ya ha sido mencionado en el

capitulo pasado.

Una alternativa adicional es la catdlisis mediante el uso de enzimas, nuevamente ya
explicada. Resulta muy cara debido a los precios del catalizador y los tiempos de reaccion

absurdamente largos.

Finalmente puede llevarse a cabo la reaccién en condiciones supercriticas. Cabe destacar
gue los requisitos energéticos del proceso son excesivamente altos, la conversion alcanzada
no difiere mucho del proceso Colgate; pero sobre todo utilizar condiciones supercriticas trae
dificultades como la posible oxidacién de los &cidos grasos. Es evidente que no es factible

utilizar esta ruta.

2.2.2.2 Transesterificacion de los trigliceridos con

glicerina.

Resulta util establecer el mecanismo de reaccién. En primera instancia el mecanismo
planteado en el apartado termodinamico es satisfactorio ya que involucra los principales
componentes y hace una simplificacion con respecto a la posicién de las cadenas, es decir

considera una concentracion global de a y g monoglicéridos. (Figura 2.3)

Existen 3 formas de producir estos compuestos. El proceso enzimatico, la catalisis

homogénea y la catalisis heterogénea.

La primera forma de produccion como se ha mencionado en el capitulo anterior, tiene una
gran selectividad con respecto a los monoglicéridos, pero tiene serios inconvenientes a la
hora de la separacién de la enzima. Ademas, como no se puede trabajar a altas temperaturas
debido a que las enzimas se desnaturalizan y pierden su efecto, los tiempos de reaccion son
muy altos para un sistema en continuo. Es por ello que esta forma de produccion queda

limitada a reacciones del tipo batch.
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La catalisis homogénea, al igual que en la hidrdlisis, utiliza bases para aumentar la produccion
y es la forma mas usada para la produccion industrial. Las desventajas ya han sido
destacadas

Por dltimo, la produccion por catdlisis heterogénea es una forma maéas ecoldgica de
produccioén, simplifica la separacion del catalizador (ya que el mismo se encuentra en estado

sélido), y ademas con ella se puede obtener selectividades superiores a la catalisis
homogénea.

Sin embargo, para lograr lo anterior se debe seleccionar el catalizador correcto para la
reaccion. La caracteristica esencial que debe tener es que tenga sitios activos basicos. Asi
como en el caso homogéneo, esta caracteristica favorece en gran medida la velocidad de

reaccion. En la figura 2.7 se muestra una comparacion entre los principales catalizadores
utilizados.

Conversion (%)

0 . + . + : 3 . 1
0 120 240 360 480

Tiempo [min)

(A) KF/Alumina. (O) HTcLi. (@) MgO. (x) HTrj>y,. (W) HTe.

Figura 2.7. Diferentes catalizadores usados para la catdlisis heterogénea. [210]

Como se puede ver en la Figura 2.7, los principales catalizadores son:

- Fluoruro de potasio soportado en alimina

- Oxido de magnesio
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- HTX, son las denominadas hidrotalcita, es decir compuestos de Al-Mg
calcinados en diferentes proporciones.

En primera instancia se observa que el fluoruro de potasio soportado en alimina tiene una
actividad sorprendente con respecto al resto. El principal inconveniente es que es un
catalizador que se produce solamente en laboratorios y es muy cara su preparacion, por lo
gue su implementacion a nivel industrial no es posible a la fecha. Ademas cabe destacar que
las hidrotalcitas son mas caras que el 6xido de magnesio y ademas se ha encontrado
experimentalmente que la selectividad que ofrecen es muy similar al MgO.211

MgO Hidrotalcita
100 g 100 4
80 80
g
g ©0 g 60
s 40 § 40-
3
20 204
0-# T T T T 1 0 . ; : | |
0 60 120 180 240 300 0 60 120 180 240 300
Tiempo (min) Tiempo (min)
A Triglicéridos
#® Diglicéridos

& Monoglicéridos

Figura 2.8. Selectividades obtenidas con los catalizadores a 513K. (211

Como se puede ver el MgO llega a mayores conversiones al mismo tiempo que las
hidrotalcitas.

Ahora bien, como se mencion6 anteriormente otro catalizador prometedor es el glicerolato de
zinc. Serafini et.al>3% realizaron un estudio muy profundo del correspondiente catalizador,
siendo esta investigacion hecha en nuestro pais. En el mismo se muestran tanto las
caracteristicas generales del catalizador como datos muy especificos del mismo. A

continuacion, se muestran los datos cinéticos obtenidos por Serafini et.al. 239
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Figura 2.9. Transesterificacion con Glicerolato de Zinc al 3%.

Como se puede observar tanto la selectividad como el tiempo de reaccion es muy similar al

encontrado por Corma et.al>!! con su catalizador. A continuacion, se representan en el

mismo gréfico tanto los datos obtenidos para el MgO como para el glicerolato de zinc. La

curva continua representa los datos del glicerolato de Zinc mientras que los puntos

representan los datos del 6xido de Magnesio.
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Figura 2.10. Comparacion de datos experimentales. Glicerolato de Zinc 3% (linea continua),

MgO 4% (puntos).
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Como se puede observar tanto la selectividad como el tiempo de reaccidon es muy similar. Se
puede notar que la selectividad del MgO es un poco superior. Dada la similitud entre los
catalizadores, cualquiera de los dos podria ser utilizado perfectamente.

De todas formas, se ha decidido utilizar el glicerato de zinc por las siguientes razones.

e Precio similar entre ambos

e No es necesario obtener conversiones del 60% de MG, ya que el requisito de
produccion es GMS 40, por lo que la mayor selectividad del MgO no resulta
relevante.

e Mayor cantidad de datos provistos para el caso del glicerolato de zinc, mientras
gue para el MgO con los datos presentados por el autor resultaria muy dificil
proponer un modelo.

e Elglicerolato de zinc es un catalizador novedoso propuesto en 2019.230

e Es muy sencilla su sintesis.

2.3 Eleccion de las vias de reaccion

Es necesario aclarar un punto antes de continuar. El proceso perfecto NO existe. Todas y
cada una de las alternativas mencionadas anteriormente posee ventajas y desventajas, lo
cual es normal en cualquier industria. Muchas veces debe asumirse una solucién de
compromiso, basarse en conocimientos heuristicos que hayan sido adquiridos, o tomar un

criterio ante una decision.

Si bien la saponificacién ha sido tenida en cuenta como posible ruta, considerando todo lo
anterior se ha seleccionado para la hidrdlisis el proceso Colgate-Emery. ¢Por qué? En primer
lugar, el proceso destaca del resto por la ausencia de catalizador para llevar a cabo la
reaccion. De esta forma se evita el agregado de un agente externo contaminante como
pueden ser las bases o los acidos. Quiza la mayor critica que se le puede hacer a esta via
son las condiciones de operacién, es decir, alta temperatura y alta presion. Las altas
temperaturas implican un costo energético para calentar las corrientes, mientras que las altas
presiones pueden llegar a generar condiciones no seguras en la planta y la necesidad de

materiales resistentes en la construccion.

Respecto a la primera critica, el proceso Colgate sigue el mas utilizado industrialmente, y

existen autores que afirman que es el proceso mas econdémicamente factible debido a las
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altas conversiones posibles en poco tiempo, a la minimizacion de los desechos, y a la
integracién energética que puede llevarse a cabo. 23

En cuanto a las presiones elevadas, existen formas de minimizar los riesgos de la operacion.
Por ejemplo, pocos equipos en la actualidad no poseen sistemas de control que permitan
minimizar los riesgos; se puede aislar el equipo a alta presiéon a una zona de planta donde no
haya circulacién excesiva de personal, y se puede capacitar a los operarios que deban ejercer
sus tareas cerca del reactor de hidrélisis; pero ain mas importante es llevar a cabo un buen

plan de mantenimiento preventivo, asegurando la integridad mecanica de la torre.

En resumen, la seleccion es debido a ser el proceso mas econémicamente factible, que no
genera contaminacioén, y que los productos son bio-degradables. Por otro lado, August G. L.
y Serge M. P. mencionan en su patente 212 que la separacién de componentes luego de la

saponificacion puede ser excesivamente cara.

En cuanto a la transesterificacion, se ha tomado la decisién de apartarse del proceso mas
utilizado industrialmente: la catalisis homogénea basica. Como se ha discutido anteriormente,
la catélisis homogénea presenta graves problemas ambientales debido a los compuestos que
se utilizan. Es por ello que optando por una ruta heterogénea se evitan dichos problemas. Por
esto, y por la facilidad de separacion del catalizador es que ha escogido esta ruta como la
mas factible.

2.3.1 Definicion de las condiciones del proceso

Para resumir lo explicado anteriormente, a continuacion, se mencionan las condiciones en

que se operaran los procesos.

Tabla 2.2. Condiciones de operacion.

Temperatura _,
> Presion de _ :
Reaccion de _, Catalizador  Tipo de reactor
> operacion
operacion
No Reactor tubular a
Hidrolisis 250°C 50 bar ) _

catalizada contracorriente

Transesterificacion 240°C 1 bar Gly-Zn Reactor Slurry
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2.4 Seleccion de las etapas de purificacion.

2.4.1 Pretratamiento del sebo en rama

En el capitulo anterior se determind que las fuentes principales de materia prima son los
comercios con venta al mostrador, es decir, las carnicerias y frigorificos. Es importante tener
en cuenta que para favorecer los célculos la misma ingresa a la planta completamente como
sebo en rama, libre de huesos. El proceso de pretratamiento del sebo en rama consta en una
serie de etapas de las que se obtendra como producto principal el sebo purificado y chicharrén

como subproducto.

Como se menciono el porcentaje de rendimiento del sebo es del 60%, el 30% corresponde a
humedad y el 10% restante al subproducto. 2% Estos rendimientos se encuentran
expresados desde que la materia prima ingresa hasta luego de la filtracién y prensado. El pre

tratamiento tiene como objetivo la remocion de:

e Proteinas (Chicharrén)
e [osfolipidos no hidratables
e [osfolipidos hidratables

e Humedad

Una vez que la materia prima ingresa a la planta es descargada en tolvas para su
almacenamiento. Dichas tolvas se encuentran conectadas con una trituradora para llevar a
cabo el proceso de trituracion y asi obtener particulas de un tamafio uniforme (30 mm) que

facilitaran el tratamiento térmico y brindaran un menor costo de operacion. 214

Generalmente, el proceso de coccién usado para el sebo es por via seca (dry rendering) y en
forma continua. El sebo en rama, el cual posee un punto de fusion de 36-38°C, es fundido a
en tanques horizontales calefaccionados con camisa de vapor y agitacion interna. Esta
operacién puede realizarse bajo presion, vacio o presion atmosférica. Usualmente se opera
a una presién de hasta no mas de 6 bar para el vapor vivo, con agitadores a bajas
revoluciones para evitar la adherencia en las paredes. La temperatura aplicada no debe ser
muy elevada ya que los acidos grasos se oscurecen con facilidad. En este proceso se logra
la formacion de dos fases: una liquida compuesta por materia grasa fundida, y una sélida

compuesta principalmente por proteinas (chicharrén).
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La separacion de ambas fases se realiza por medio de una etapa de filtracién. El chicharron
filtrado contiene un alto porcentaje de grasas que pueden ser recuperadas por una etapa de
prensado a una presion de aproximadamente 172 bares. 219 Las grasas recuperadas son
conducidas a la corriente que sale del equipo de filtracién con las grasas fundidas. El
chicharron obtenido puede ser comercializado en la industria para la fabricacion de harina de
carne, la cual es ampliamente utilizada para la manufactura de alimento para animales. Por
lo tanto, el subproducto obtenido da lugar a una disminucion de efluentes generados en la

planta.

A continuacion, se utiliza la etapa de desgomado. Esta etapa de refinacion del sebo se utiliza
para la eliminacion de las gomas hidratables y las no hidratables. El proceso consiste de dos
partes: la primera donde se aflade un acido y luego el desgomado con agua o vapor. El sebo
posee aproximadamente un 60% de fosfatidos hidratables y un 40% de no hidratables 216,
Los fosfatidos hidratables son aquellos que pueden ser eliminados directamente con el
afiadido de agua (forman un precipitado). Mientras que para el caso de los fosfatidos no

hidratables se recomienda la utilizacién de un &cido previo al afiadido de agua.

La primera parte del desgomado, consiste en agregar un acido que permita llevar los
fosfatidos no hidratables, en hidratables. Existe una gran variedad de acidos a utilizar para
esto. No obstante, se afirma que la posibilidad de utilizar acidos comestibles es una ventaja,
ya que si ante alguna inconveniente queda alguna traza en el producto, no hay mayor
inconveniente. Es por ello que el cido citrico es ideal para su utilizacién. La adicion del 4cido
debe llevarse a cabo a temperaturas no muy bajas para evitar cristalizaciones del aceite de
sebo, y en cantidades no muy altas (0.3% en peso respecto al aceite es ideal). Entre 65 y
85°C es un rango de operacion recomendado. Finalmente se deja que el &cido entre en

contacto con la solucién un breve periodo de tiempo. 7]

Durante la segunda parte del desgomado se agrega vapor o agua, idealmente entre un 2 y
un 3% p/p respecto al aceite. El agua entra en contacto con todos los fosfolipidos hidratables
y no hidratables (que ahora han sido transformados a hidratables), formando un precipitado.
El tiempo de residencia es de aproximadamente 30 min. La temperatura es una variable
importante ya que a altas temperaturas la eficiencia del desgomado es menor debido al
incremento de la solubilidad de los fosfatidos en la grasa; por otro lado, a bajas temperaturas
aumenta la viscosidad de los fosfatidos lo que conlleva a una dificil separacion (o incluso
puede haber cristalizaciones). Luego de la hidratacion se utiliza una centrifuga para realizar

la separacion de ambas fases. 2171
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2.4.2 Purificacion de acidos grasos

Luego de la hidrdlisis y siendo que el reactor opera a contracorriente se obtendran dos salidas:
la llamada agua dulce (que posee casi en la totalidad agua y glicerina), y la corriente organica.

Respecto a la segunda, la corriente rica en AG es enviada primero a una serie de separadores
instantaneos (flash), donde se aprovechan las altas temperaturas para lograr separar el agua
de la mezcla. Es importante, como se ha mencionado en el capitulo anterior, que se logre
remover eficientemente el agua, siendo que la misma ocasiona problemas en las etapas

posteriores donde se necesita trabajar a presion reducida.

Esta serie de separadores flash pueden aprovechar las elevadas temperaturas del reactor,
por lo que, generando una caida de presion importante antes del equipo, es posible la
eliminacion de un compuesto sin mayores gastos (inclusive puede evaluarse la operacién a

presiones levemente superiores a la atmosférica).

Principalmente se tendra acido estearico, oleico y palmitico. Los primeros dos son acidos de
igual tamafio de cadena carbonada, difiriendo Gnicamente en un doble enlace. Esto produce
gue los puntos de ebulliciébn sean muy similares entre si. A priori pareceria que la destilacion

no seria una opcion conveniente para separar dichos compuestos.

La mezcla resultante se dirige a una torre de destilacion donde se obtiene acido palmitico

purificado.

Finalmente, el residuo resultante, rico en acido estearico y oleico debe purificarse. Mediante
pruebas piloto realizadas con el simulador UNISIM Desing 460.1, se ha descartado la
posibilidad de utilizar una segunda torre destiladora dada la elevada cantidad de platos

resultantes (aproximadamente 200 platos).

Por ello se han buscado alternativas utilizadas a nivel industrial, encontrando que la
cristalizacion es un método de fraccionamiento conveniente. Se pueden distinguir dos
maneras de llevarla a cabo. La primera es conocida como el “proceso Emersol” o “proceso
Texaco”, donde se utiliza metanol al 90% o acetona como solvente para favorecer la
cristalizacion de los 4cidos saturados. Luego la torta de &cidos cristalizados es llevada a un
filtro rotatorio donde es separada de la fase rica en acidos insaturados. Ambas corrientes son

luego destiladas para recuperar el solvente.
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Una segunda alternativa es la cristalizacion en seco. Segun se menciona en la ficha N° 10 de
“Tecnologias para la Industria Alimentaria” 218, la cristalizacion sin el uso alguno de solventes
resulta mas econémica que los procesos anteriores. Por esto y siendo que los puntos de
fusion de los é&cidos principales (oleico y estearico) son ampliamente diferentes, se ha
escogido esta segunda opcion.

2.4.3 Purificacion del agua dulce

Luego del reactor es necesario realizar una purificacion de la glicerina por cuatro motivos:

Para favorecer la cinética en el reactor de transesterificacion.
Para poder reutilizar el agua en la planta.

Para poder maximizar la recuperacion de los acidos grasos.

P w N PRE

Para evitar inconvenientes en el reactor de transesterificacion, siendo que el agua

actua como envenenador del catalizador.

Para esto la corriente de agua dulce es enviada primero a un separador donde previamente
la temperatura de la corriente es reducida. Los AG que se manejan en este proyecto son
acidos de cadena larga, muy poco solubles en compuestos polares como el glicerol o el agua.
Dentro de la mezcla de &cidos, Cedefio Gonzales F. et al. > informan que las densidades
de los &cidos esteéarico, oleico y palmitico a altas temperaturas son similares y
aproximadamente iguales a 850 Kg/m?3; y aun asi difieren en densidad con el agua y glicerina.
Por ello el decantador es la opcidbn econ6micamente mas factible ya que son equipos de bajo

costo.

Se ha evaluado la posibilidad de realizar una segunda decantacion para separar agua y
glicerina, aunque dada la elevada solubilidad de estos compuestos, en el equilibrio seria

imposible recuperar una gran cantidad de agua de esta manera.

Dada la importante necesidad de remover la fase acuosa por peligro de desactivacion, se ha
decidido escoger el método de destilacion para maximizar la eficiencia de la etapa, dada la
gran diferencia entre puntos de ebullicion del agua con otros componentes de la mezcla. El

agua sera reutilizada en el reactor de hidrdlisis.

74



2.4.4 Purificacion de monoglicéridos

En primera instancia la corriente que sale del reactor contendr& glicerina y la mezcla de
glicéridos. Como la solubilidad del glicerol en el emulsificante no es elevada, se formaran dos
fases. La fase Gly se denominard a la fase que predomina la glicerina y fase Mono a la que
esta compuesta principalmente por glicéridos.

Para eliminar la mayor parte de la glicerina se debe reducir la temperatura a fin de disminuir
su solubilidad. Es sumamente complejo encontrar informacién en bibliografia respecto a la
solubilidad de MG o DG en glicerol (0 viceversa). Bajo circunstancias normales, una
experiencia de laboratorio sencilla podria haberse llevado a cabo para obtener este valor,
pero durante el afio corriente esto no fue posible. Unisim Design suele fallar en estimar
algunos equilibrios con compuestos hipotéticos como los glicéridos. Para el célculo de las
composiciones luego del decantador se han utilizado los datos expuestos por Cardefio et

al>29y Feuge et al>21,

Es posible entonces separar los componentes con una simple decantacién a una temperatura
mayor a 60°C. Ya que la fase rica en glicerol es mas densa que la fase rica en glicéridos, esta
sera la fase que decanta. Ademas, la fase de glicerol podra ser recirculada al reactor para no

desperdiciar la glicerina.

Ahora bien, segun el codigo alimentario argentino, la concentracion maxima de glicerol en
una mezcla de MG+DG varia segun la especificacién que se desee. Por ejemplo, para una

mezcla GMS-40 no se puede superar un 3% como maximo, como se mencion6 anteriormente

Debido a las restricciones impuestas por el ANMAT, es necesario agregar una etapa extra de
purificacion. Segun P.H Eaves??2, con una centrifugacion a altas rpm se pueden obtener
cortes de monoglicéridos con un méaximo de 1.54% de glicerol. Es por ello que se propone

como Ultima etapa de purificacion la implementacion de un centrifugado de la corriente.

2.5 Efectividad general del proceso

Es importante mencionar que existen dos capacidades de produccién que maneja una planta.
La primera es la capacidad nominal, la cual se encuentra referida a la cantidad de producto
gue se compromete a producir la planta. Esta capacidad serd utilizada en los calculos

econdmicos posteriores.
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A la hora del dimensionamiento de los diferentes equipos se debe tener en cuenta la
capacidad instantanea de produccion, la cual es mayor que la capacidad nominal. La
capacidad instantanea de una planta permite tener en cuenta posibles contingencias durante

la operacion normal, pudiendo aun con ellas mantener la produccion estimada inicialmente.

En resumen, debe procesarse mas caudal del nominal para lograr cumplir con lo prometido
al mercado, teniendo en cuenta posibles factores adversos. La capacidad nominal y la
capacidad de produccién se ven relacionadas mediante la efectividad general del proceso
(EGP):

Capacidad instantd nea de produccio n . I.GP = Capacidad nominal de produccion

Los factores que afectan a la efectividad general del proceso son tres:

1. Disponibilidad: Referido al porcentaje de horas anuales que la planta efectivamente
esta produciendo.

2. Producto conforme: Referido al porcentaje del producto que efectivamente se
encuentra dentro de especificacion.

3. Performance: Referido a la capacidad de produccion de la planta respecto a la

estandar.

Para estimar la EGP deben asumirse algunas suposiciones razonables:
2.5.1 Disponibilidad

Lo primero a tener en cuenta es que dada las propiedades de los fluidos a manejar (alta
viscosidad y corrosivos), serd necesario contemplar la existencia de paradas de planta por
mantenimiento de bombas, tuberias, etc. Desde ya, y a diferencia de otros tipos de plantas,
no es conveniente realizar pequefias paradas semanales. Esto generaria altos costos
economicos de puesta en marcha semanales, lo cual no es recomendable bajo ninguin

aspecto.

En el trabajo “Organizacion, Planificacion y Optimizacion de Paradas de planta para
mantenimiento programado” 223 se menciona que los equipos que traen consigo una
necesidad de parada programa son intercambiadores de calor, columnas destiladoras,

reactores y depdsitos. Todos los anteriores son equipos presentes en nuestra planta. Bajo lo
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estipulado anteriormente es mejor concentrar la mayor parte del mantenimiento en una
parada anual programada, lo que es mas comun en plantas quimicas. Las duraciones de
estas paradas son variables y pueden ir desde 2 a 60 dias acorde a la complejidad y tamafio
de la planta. En base a lo mencionado por Galtan G.C. %4 |a planta propuesta seria una
planta de capacidad normal. Teniendo en cuenta por comentarios recibidos de profesionales
gue para este tipo de proceso no suele haber paradas muy largas, se estima que la parada
de planta anual sera de 20 dias (duracién un poco menor al promedio en el rango antes

provisto).

Ademas, se menciona que el mantenimiento programado representa un 70% del total del
mantenimiento (el otro 30% corresponde a mantenimiento no programado). 225 En base a lo

anterior se calculan que las horas no producidas debido a mantenimiento es:

24 hs
20dias- —
dia

Hs de mantenimiento anuales = 07 = 686 hs

La cantidad de horas totales anuales que se trabajarian, suponiendo un trabajo 24/7 serian
de:

Hs totales anuales = 8760 hs

Si ademas se asume que no se tiene en cuenta el efecto de factores externos no controlables
de los cortes externos de luz, ya que se asume que la planta contiene generadores para estos

casos.

8760 — 685,7
Disponibilidad = (100%) =92.1%
8760

2.5.2 Producto Conforme

Aqui entra en juego la calidad de la materia prima que se tiene. La grasa vacuna no es de
composicion fija. No obstante, en los balances del pretratamiento se ha tenido en cuenta que

la grasa que ingresa a la planta posee una baja proporcién de AG, lo cual es contraproducente
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para nuestro proceso. Entre mas cantidad de AG ya vengan con la grasa, mas producto ya

tendremos con la materia prima.

Sin embargo, se decide establecer el valor del producto conforme en un 99%, debido a
posibles desvios en la operacién normal. Este valor es un valor de referencia normal y se
considera acorde dado que, ante un corrimiento en la operacion deseada, puede ser

detectada y corregida de ser necesatrio.

2.5.3 Performance

Para el calculo de la performance, se ha encontrado que las plantas de proceso quimico
trabajan normalmente a un 95% 2% de su capacidad para satisfacer la demanda. Estas

plantas ya poseen una experiencia consolidada.

Este dato no podria en principio ser utilizado en nuestro caso puesto que la planta que se
propone es nueva en el mercado, y debe considerarse la curva de aprendizaje que esto

conlleva.

La disponibilidad de materia prima no genera mayores inconvenientes siendo que en
Argentina el sebo se produce en grandes cantidades como subproducto de la industria de la

carne.

Durante los primeros 12 meses, se estima que la performance de la planta aumenta en
promedio un 15% por la existencia de una curva de aprendizaje que involucra capacitaciones

a los operarios y comprender posibles fallos que puedan tener los equipos. 2271

Basandonos en comentarios recibidos, normalmente se utiliza para el disefio el valor de
estado estacionario, es decir 95%. No obstante, para tomar en cuenta alguna contingencia

se decide para el calculo asumir un 90% de performance.

2.5.4 Capacidad instantanea de la planta

Teniendo en cuenta todo lo anterior la efectividad general de la planta es:
EGP =(0.92-0.99-0.9) - 100% =82.06%

;5 ton /h
Capacidad instantd nea = 0— = 6.093 ton /h

8206
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2.6 Balances de Masa Globales

En el capitulo pasado se habia determinado la capacidad nominal de nuestra planta referida
a la cantidad de materia prima a procesar (5 toneladas/h). También habia sido mencionado
en ese capitulo que en bibliografia resulta complicado encontrar datos sobre el rendimiento

de plantas similares a la aqui propuesta.

Para el desarrollo de los balances de masa en un proyecto de estas caracteristicas, primero
se debe partir de datos bibliograficos y realizar balances con suposiciones coherentes para
una primera estimacién de las composiciones de las corrientes. A medida que se profundiza
sobre los célculos y dimensionamiento de los equipos, estos balances se refinan. A su vez,
la planta propuesta ha sufrido modificaciones con el paso del tiempo, hasta llegar a la
representacion actual. Resultaria sumamente impractico, irrelevante y hasta tedioso para el

lector conocer cada uno de los cambios y balances de masa realizados.

La planta puede subdividirse en 3 grandes sectores: Pretratamiento, sistema de reactores y
sistema de purificacion. Para el caso del primero, los balances de masa fueron realizados a
partir de informacién hallada en bibliografia debido a que no es la etapa de mayor interés del
proyecto. El balance del pretratamiento si se encuentra mas adelante en este capitulo.

Por otro lado, para los sistemas de reaccién y purificacién, se encuentra anexado a este
trabajo un cuadro con el flujo y las composiciones de cada corriente. Es relevante mencionar
gue los balances fueron realizados para la capacidad instantanea de la planta por lo explicado

anteriormente.

2.6.1 Balances de masa para la capacidad instantanea
de procesamiento de MP

2.6.1.1 Balances de masa para el pretratamiento.

Para la realizacion de los balances de masa del pretratamiento se debe de conocer la
composicion de la grasa de vaca. No obstante, en bibliografia estos datos no han sido
reportados. Diversos autores se han ocupado de estudiar los primeros jugos del sebo vacuno

(que son el resultado de la fundicion y prensado), o el sebo vacuno ya refinado. A
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continuacion, se muestra una imagen donde se visualiza el diagrama de flujo del pre

tratamiento propuesto.

F X = g S £ e ? Chicharran
—'-ITrr'h-mr.-«:vr- |—'| Fundicion |—‘| Fitracian |—-|Prertsad:| |—~

] F G

W »
{H
[ Despomado etapa 1 L:‘i

Y
_..I Desgomado etapa 2

1

Figura 2.11. Diagrama de flujo del pretratamiento.

Martelo R. y Moreno R. 23 aclaran que un valor de rendimiento que se puede establecer
desde que la materia prima ingresa, hasta la corriente “H” es aproximadamente del 60%. Esto
permite establecer la masa de la corriente “H”. Ademés, se informa que la composicion de

esta Ultima es:

Tabla 2.3. Composicién de la corriente “H”

Composicion (% p/p)

Triglicéridos 95
Agua 1
Acidos libres 2
Impurezas (fosfolipidos hidratables) 1.2
Impurezas inorganicas (fosfolipidos no 0.8
hidratables)

En realidad, en el trabajo antes mencionado, se informa que las impurezas son 2% p/p. Luego
de la basqueda en bibliografia sobre los procesos que componen el pretratamiento, una etapa
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necesaria es el desgomado, como ya se ha mencionado. Por ello, es viable suponer que las
impurezas son en su gran mayoria fosfolipidos (hidratables y no hidratables). A fines practicos
se asumira que la totalidad de las impurezas son fosfolipidos.

Conociendo ademas que:

1. La grasa que entra contiene un 10% de chicharron 213

2. En el libro “Statics of Fats and Qils"?281, se menciona que luego del prensado, queda
un 5% p/p de aceite en la torta de chicharrén

3. Edmar y John 22° mencionan que en la corriente luego del filtrado (corriente
denominada “E”), un 75% p/p es de chicharrdn y el resto es aceite que queda en él.

4. Las corrientes “D” y “G” tienen igual composicion (% p/p), y es igual a la de la corriente

“H”. Esto es asi ya que las tres corrientes son aceite libre de chicharron.

Es posible realizar todos los balances de masa desde “F” hasta “H”. Los resultados son:

Tabla 2.4. Corrientes masicas “F™-"H”

Corriente Valor (Kg/h)

“F” 6093
“B” 6093
“W” 1795.83
“‘C” 4297.16
“D” 3484.76
“E” 812.4
“Chicharrén” 641.36
‘G” 171.03
“H” 3655.8

Las composiciones de cada corriente son:

Tabla 2.5. Composiciones (% p/p) de las corrientes “F™-"H”
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Triglicéridos = Fosfolipidos Fosfolipidos Chicharron = Acidos
no hidratables libres
hidratables
“F” 30.08 57.50 0.48 0.73 10 1.21
“‘B” 30.08 57.50 0.48 0.73 10 1.21
“W” 100 0 0 0 0 0
“‘C” 0.86 81.52 0.69 1.03 14.18 1.72
“‘D” 1 95 0.8 1.2 0 2
‘E” 0.25 23.75 0.2 0.3 75.00 0.5
“Chicharrén” | 0.05 4.75 0.06 0.04 95 0.1
‘G” 1 95 0.8 1.2 0 2
“‘H” 1 95 0.8 1.2 0 2

Ahora bien, el producto que se obtiene contiene impurezas (fosfolipidos). Estos
contaminantes deben removerse debido a que con la humedad del aire pueden hidratarse,
generando sedimentos en los productos que luego seran destinados al mercado, lo que es
completamente indeseable. >3 H. Sharma et.al ?*° indica que la presencia de fosfolipidos
causa problemas a la hora de separar los compuestos luego de una reaccion, ya que su
principal caracteristica es de emulsificar. Ademas, el autor menciona que la presencia de este
compuesto produce un aumento en la viscosidad de la corriente siendo esto no muy deseable

a la hora de transportar el fluido.

Para ello es necesario plantear una etapa de desgomado con su correspondiente separacion

por centrifugacion.

Ademas, sabiendo que

1. El acido citrico a utilizar es concentrado (50% p/p).
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2. Se asume que en la etapa de desgomado se eliminara la totalidad de los fosfolipidos

hidratables y no hidratables. De quedar algin remanente los valores son del orden de

la ppm.

3. En base al andlisis de diversos autores sobre la separacién de agua luego del

desgomado, una estimacioén de un 0.4% de agua remanente en la corriente de TG

luego de la etapa de centrifugacion es coherente.

4. Durante la centrifugacién se asume que se elimina todo el acido citrico debido a su

alta densidad. Esto es razonable siendo que la solubilidad de acido citrico en TG es

de 50 ppm, lo cual es despreciable 232,

Tabla 2.6. Corrientes masicas “I"-” K”

Corriente Valor (Kg/h)

JFﬁ CULTAD DE
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“I” 3666.76
X’ 10.96
“J’ 3740.1
“Y” 73.33
" K” 3560.36
“T” 179.73

Las composiciones de cada corriente son:

Tabla 2.7. Composiciones (% p/p) de las corrientes “I-” K”

Corriente Agua  Triglicéridos | Fosfolipidos Fosfolipidos Acido Acido
no hidratables S citrico
hidratables libres
“I7 1.14 94.72 0.80 1.20 1.99 0.15
X 50.00 0 0 0 0 50.00
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“J” 3.1 93.00 0.78 1.17 1.95 0.14
“T” 56.27 0 16.27 24.41 0 3.05
‘K” 0.40 97.60 0 0 2.00 0
¥” 100 0 0 0 0 0

Suposiciones para la produccion de AG:

1. Existe mucha variabilidad en la relacién de agua-aceite alimentada segun los autores.
En una primera instancia se ha decidido trabajar bajo las condiciones mencionadas
por Zarli Antonio 29, La alimentacion de agua al reactor de hidrdlisis es 50% en peso
a la cantidad de TG.

2. 1.2% en peso de AG quedan en la corriente de agua dulce a la salida del reactor de
hidrélisis. Esto se ha establecido en base al trabajo de Astri Nur I. et al., donde en los
balances planteados han supuesto esto mismo. 23

3. Los acidos que se pierden por la corriente de agua dulce, se recuperan por una
decantacién dada la baja solubilidad en agua y glicerol a bajas temperaturas.

4. Se unen las corrientes de acidos provenientes de la hidrdlisis y de la decantacion del

agua dulce.
Suposiciones para la produccion de corte MG-DG

1. La relacién molar entre el glicerol y los triglicéridos en la entrada del reactor sera de
4.8.
La concentracion de entrada de agua no puede superar el 0.5% 231

3. Los MG-DG se recuperan posteriormente a una decantacion, siendo la solubilidad de
la glicerina en la fase glicéridos un 10% (en base a MG-DG) 2202211 | 3 corriente de
fondo del decantador se recircula al reactor.

4. Los MG-DG se purifican mediante un centrifugado hasta una concentracion de 1.54%

en glicerina 222, La corriente de fondo del centrifugado se recircula al reactor.

2.7 Cantidad de sub plantas/subsistemas
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Para finalizar este capitulo se procedera a resumir la cantidad de subsistemas que se
poseen en el proyecto:

1. Subplanta de pretratamiento: Aqui es donde se realiza una primera refinacion de la
grasa vacuna.

2. Subplanta del sistema de reacciones: Aqui es donde se llevan a cabo la reaccién de
transesterificacion e hidrdlisis. La primera es altamente dependiente de las
segundas.

3. Subplanta de separacién/purificacion: Aqui es donde los AG y la mezcla MG/DG es
separada de los componentes no deseados.

4. Subplanta de tratamiento de efluentes: Si bien no se ha hecho especial atencién
durante el desarrollo del capitulo a esta seccién de la planta, es relevante mencionar
gue la misma sera necesaria. Del subsistema de pretratamiento se tiene una corriente
de salida con pH acido y gomas, que debe ser tratada. A su vez en el capitulo 5, se
menciona la posibilidad de utilizar una resina de intercambio i6nico para reutilizar el

agua de purga de la caldera y de la torre de refrigeracion.
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CAPITULO 3

DISENO. DE
LOS
REACTORES




Objetivos

e Dimensionamiento del sistema de reactores, incluyendo el disefio térmico.
e Indicar las especificaciones constructivas y accesorios.

e Proponer un sistema de control cualitativo para el reactor de hidrdlisis.

3.1 Modelado de los reactores

El principal objetivo de este capitulo es lograr el dimensionamiento y caracterizacién basica
de los reactores presentes tanto para la hidrdlisis, como para la glicerélisis. Para ello, dado
un determinado requisito (conversién), pueden encontrarse el volumen del reactor necesario
para llevar a cabo la operacién a través de la resolucion simultanea de los balances de materia

y energia.

En este punto conocer la cinética del sistema de reacciones se vuelve vital, ya que, mediante
esta, se logra representar matematicamente la velocidad de las reacciones. Por ello cada
reactor tendrd una seccion correspondiente al modelado matematico de las expresiones
cinéticas, ademas del disefio térmico, calculo del volumen necesario, agitacion necesaria (en

caso de ser necesaria), entre otros.

3.2 Disefo del reactor de hidrdlisis

Comenzando por la hidrélisis de aceites vegetales y grasas animales, es conveniente iniciar

revisando el sistema de reacciones presentes:

Trigliceridos + H20 + Diglicerido + Acido graso

Diglicerido + H20 +‘- Monoglicerido + Acido graso
a4

Monoglicerido + H20 kS Glicerina + Acido graso
ko

Figura 3.1. Sistema de reacciones de hidrolisis.

Ademas, es util hacer un primer recuento respecto a la informaciéon que se encuentra
disponible en bibliografia. Sturzenegger (1951) # proporcion6 datos experimentales sobre el
avance de reaccion para sebo vacuno, aceite de coco y aceite de mani; donde estudia la

influencia de la temperatura y la relaciébn agua/aceite sobre la reaccién.
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Por su parte, Patil et al. (1988) 2 desarrollaron un modelo cinético para la hidrélisis térmica
del aceite de coco en un reactor batch basandose en tres etapas reversibles, donde la primera
reaccion es considerada la etapa controlante de la cinética, mientras que las otras dos se
asumen que son rapidas (equilibrio quimico). Ademas, los autores han considerado un
equilibrio de fases para la transferencia de masa del glicerol, y no han tenido en cuenta
transferencia alguna de los AG a la fase acuosa. En su trabajo lograron establecer una
solucién analitica bajo las suposiciones anteriores e incluyeron una comparacion respecto a

los datos experimentales expuestos por Sturzenegger.

Los resultados del estudio anterior son el comienzo de una serie de trabajos, que luego
establecen su atencion en el planteo de diversos balances de masa para los distintos tipos
de reactores presentes en la industria (siendo los reactores TAC, torre co-corriente y torre
contracorriente los mas utilizados). Lo anterior representa la base de la publicacion de
Namdev et al. (1988) 21, con la excepcién que se propone una cinética simple donde se
considera una reaccion reversible en una Unica etapa e incluye la transferencia de masa.
Debe tenerse en cuenta que, debido a la fecha de publicacion de los trabajos, era comun

proponer soluciones analiticas basadas en varias suposiciones.

Un trabajo mas reciente que presenta una solucion numérica es el expuesto por Jones et al.
(2019) B4, EI mismo plantea un caso genérico considerando que la torre se encuentra
subdividida en “N” elementos (volumenes finitos), donde para cada uno de ellos se plantean
los balances de masa por componentes y totales, para cada una de las fases (oleosa y
acuosa). Este caso general es luego simplificado a un ejemplo propuesto por Jeffrey et al
(1961) 2%, donde propone una cinética irreversible de pseudo-primer orden respecto a los
TG.

Finalmente, Wang (2012) B¢ ha realizado su tesis doctoral sobre el estudio de diversas
condiciones operativas sobre el avance de reaccion, a su vez que también ha establecido un
modelo cinético de 4 etapas reversibles (3 etapas correspondientes a la hidrdlisis y una etapa
correspondiente a la transesterificacion). A lo largo de su estudio Wang ha expuesto
propiedades estimadas de los compuestos intervinientes en la reaccién, los datos
experimentales que ha obtenido es sus experiencias, y finalmente la comparacion con la

simulacion del sistema de reaccion mediante CFD (Computacional Fluid Dynamics).

Es relevante mencionar que no hay ningun trabajo expuesto sobre el planteo de los balances
de energia acoplados a los balances de materia. Como se demostrara mas adelante, bajo

ciertas condiciones este balance puede ser omitido.
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De los distintos trabajos se distinguen claramente dos tipos de modelos: tomando en
consideracion que para el caso presente se utilizara un reactor tipo torre contracorriente, la
misma puede plantearse en elementos discretos, o bien analizar un diferencial para luego
integrar. Examinando los trabajos anteriormente mencionados, se ha concluido que el
esfuerzo necesario para la programacion del modelo propuesto por Jones es demasiado
comparado a los resultados a los que puede llegarse. En el programa correspondiente
deberian incluirse una cantidad considerable de volimenes finitos (sistema de ecuaciones
NO lineales) para lograr representar correctamente el comportamiento dentro de la torre de
los diversos componentes. Ademas, los métodos disponibles para su resolucién precisan de

una matriz Jacobiana absurdamente grande.

Por ende, la otra opcion remanente es el planteo de un volumen diferencial dentro de la torre
(segun ha expuesto Namdev). Como ya ha sido mencionado, en los balances de masa debe
incluirse el modelo cinético correspondiente. Los siguientes parrafos seran dedicados a la

seleccion del mismo.

Es claro que debe tomarse una decisién sobre la precision y el detalle con la que se desea
trabajar. Modelos sencillos como lo son los de una etapa (reversible o irreversible) son
matematicamente muy sencillos, pero poco descriptivos. Es decir, se pierde informacién
importante sobre las concentraciones de los DG y MG a lo largo del equipo, a la vez que las
concentraciones de los AG y la glicerina no es representativa. De ser utilizados deben
tomarse criterios adecuados para la correccion de las concentraciones antes mencionadas,
aunque debe tenerse en consideracion que se puede estar afiadiendo un error importante a
los resultados, haciéndolos poco utiles. Por lo anterior es que ha sido escogido un modelo

cinético que considera todas las etapas de la hidrdlisis.

Un modelo muy completo es el presentado en los sucesivos trabajos de Wang, el cual se ha
intentado incluir en el modelado de reaccion. Los resultados obtenidos carecian de sentido, y
mirando mas detenidamente los datos presentados por el autor se han detectado varios
errores gque no tienen sentido. En primer lugar, las unidades de los factores preexponenciales
de las constantes cinéticas no coinciden con el orden global de cada una de las reacciones.
Ademas, las constantes expuestas difieren en varios 6rdenes de magnitud a las establecidas
en otros trabajos. Finalmente, varios de los gréficos sobre resultados experimentales de las
concentraciones de los componentes no tienen sentido fisico (se supera la concentracion
méxima de AG posible y existen velocidades de generacion de productos a tiempo cero que
no son posibles). Por lo anterior, a pesar de ser el modelo cinético mas completo que se ha
encontrado, se ha decidido no utilizarlo por temor a los errores que puedan estar cometiendo

en el disefo.
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Pasando al segundo modelo mas completo, se decidi6 disefiar el equipo usando el modelo
cinético propuesto por Patil et al. en el trabajo titulado “Thermal Hydrolysis of Vegetable
Oils and Fats. 1. Reaction Kinetics”, considerando las tres etapas de la hidrdlisis con la
primera de ellas controlante de la velocidad. Aparte de lo anterior, y a diferencia de lo
supuesto por Patil et al 32, se considera transferencia de masa del glicerol producido hacia
la fase acuosa (donde es mucho mas soluble). En la seccion subsiguiente se verificara el

ajuste del modelo a los datos experimentales, aclarando todas las suposiciones del mismo.

3.2.1 Validacion del modelo

En una primera instancia se validara el modelo para luego adaptarlo a una columna spray en

contracorriente.

Patil et al. ®? se basa en el estudio hecho por Mills y McCain sobre el equilibrio en la hidrélisis
de sebo vacuno y aceite de coco, el cual presenta el mecanismo de reaccion que se utiliza

en el modelo cinético propuesto (Figura 3.1).

El desarrollo del modelo es llevado a cabo mediante una serie de consideraciones

presentadas a continuacion:

e Lareaccion ocurre en la fase aceite.

e No se diferencia entre la formacién de los posibles isémeros de los MG y DG.

e Cada una de las reacciones siguen una cinética tipo ley de la potencia elemental.

e Las constantes de equilibrio poseen el mismo valor en todas las etapas y son
independientes de la temperatura, acorde a lo supuesto por Patil.

e El glicerol que se va generando por la reaccién se va transfiriendo a la fase acuosa.

e Latransferencia de agua en la fase aceite es rapida y depende de la concentracion de
TG y AG. Como se ha mencionado en el capitulo anterior, el sistema de reacciones
presenta caracteristicas auto cataliticas, pero no debido a la expresién cinética, sino a
que la solubilidad del H.O en la fase oleosa aumenta con el avance de reaccion (a
medida que se producen AG).

e Es posible expresar la solubilidad como una combinacion lineal de las concentraciones
de TG y AG segun:

C,=8,Cp+58,C

Donde 91-%2 son coeficientes que varian con la temperatura.
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e La primera etapa de la reaccion es la controlante, las etapas siguientes se asumen
gue son rapidas (en equilibrio).

e Los glicéridos y AG son insolubles en la fase acuosa.

e La densidad de la fase oleosa se mantiene constante con el avance de reaccion,

acorde a lo demostrado por Patil et al B2,

En el trabajo realizado por Patil et al. #? se utilizan métodos volumétricos para la obtencion
de indices caracteristicos de los AG tales como el indice de acidez y el indice de
saponificacién, necesarios para la estimacién de parametros en el modelo. Ambos indices
estan relacionados con las fracciones masicas de los distintos componentes, es asi que se

llegan a las ecuaciones para la obtencion de la fraccion masica de AG y TG respectivamente.

(av-m)
JCAg=—
561000
(SV—AV)M
JCng
1683000

El trabajo de Sturzenegger y Sturm (1951) BY aporta datos experimentales del sebo vacuno.
Para la hidrdélisis del sebo reportan un indice de acidez inicial de 5.5 y un indice de
saponificacion de 195, como se indicé anteriormente ambos valores son necesarios para el

célculo de las composiciones masicas.

Por otro lado, Butala (1984) estima los parametros para el modelo propuesto por Patil et al®
y presenta los coeficientes de la temperatura de Arrhenius tal como se ve a continuacién (T
en K) . Para la verificacién del modelo se trabaj6é con una temperatura de 250°C. Los valores
de las constantes cinéticas para las dos Ultimas etapas se asumen nameros elevados pues
una de las suposiciones del modelo indica que dichas etapas ocurren relativamente rapido.
Es por eso que estos valores no son de gran interés, solo tienen que cumplir ser cifras altas
y que la relacién entre las constantes directas e inversa resulten ser el valor de la constante
de equilibrio dado. Cabe recordar que por lo supuesto previamente el valor de la constante
de equilibrio es el mismo para todas las etapas. Las ecuaciones indican los parametros

utilizados para la validacion del modelo.

6454 2500 6565
97771 — —— 4.25—T —10.25+T
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Donde “m” es el coeficiente que representa el equilibrio de glicerol entre la fase acuosa y el

glicerol acorde a:

yg!yzm 'xgt’.v

siendo “y” la fraccién mésica de glicerol en la fase oleosa y “x” la fraccion masica de glicerol

en la fase acuosa.

La variacién del parametro "§1"con la temperatura no es dado en forma explicita, sino que
por el contrario lo que se da son una serie de datos experimentales para el sebo. Se realizé
una regresioén no lineal mediante el software Mathcad14 para ajustar la tendencia de los datos

experimentales a una funcion tipo Arrhenius anéloga a la expuesta para "§2".

02 T T T
s » « Datos experimentales
—— Funcion propuesta

0151 N

Coeliciente de solubilidad

0 I I I
500 520 340 560

T.TT
Temperatura (K)

Figura 3.2. Regresion exponencial del coeficiente "61" vs T

Butala también ha presentado la dependencia de la constante cinética “k1” con la temperatura

la cual sigue la siguiente expresion:

6825
(10.34 —) kmol
=¢ T

3 (=1

min.m?3
La densidad de la fase aceite del sebo vacuno no ha sido expuesta por Sturzenegger y

SturmBY, con lo cual debi6 de ser estimada. A lo largo de este capitulo diversas propiedades

del aceite debieron ser estimadas para la resolucion del disefio. Para esto una opcion viable
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es introducir en un simulador comercial, como lo es “UNISIM Design”, componentes
hipotéticos cuya estructura represente a los TG, DG y MG que componen al aceite de sebo
vacuno. Sin embargo, los métodos estimativos para las propiedades pueden diferir respecto
a los reales, con lo cual esta opcion solo se ha dejado para el caso de propiedades para las
cuales no existan correlaciones basadas en datos experimentales. Afortunadamente varios
estudios se han realizado sobre aceites de diversos origenes para aquellas propiedades mas

comunes (densidad, capacidad calorifica, viscosidad y conductividad térmica).

Guerrero et al. (2008)3" han estudiado las propiedades anteriores para el caso del sebo
vacuno en el rango de 283 y 573 K proponiendo correlaciones para cada una de ellas. No
obstante, no se logra entender por qué la correlacién de la viscosidad arroja valores que
difieren de lo observado en la practica para temperaturas elevadas (por ejemplo 523 K). La
solucion para esto se expondra mas adelante. Por lo pronto, para la densidad del aceite de

sebo vacuno se tiene;

1+2.7.10- 2.1

p=( 1185.32—0.8326.1") [:] (%)

Tabla 3.1: Parametros para la validacion del modelo (utilizados por Sturzenegger y Sturm)

Parametro | Valor
Paceite(EStimado) (kg/m?) 758
Co.1g (M) 1.03
Coag (M) 0.09
81 0.055
8, 0.536
m 12.7
Keq 2.22
1
K, (m) 0.0516
K (ﬁ 0.0232
G/L (Relacion Agua/Aceite 0.7
utilizada en masa)
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dc ,,

dt

El ajuste del modelo se realiz6 utilizando el programa Mathcad mediante el uso del método

de Runge Kutta de 4to orden. Para poder llevar a cabo el ajuste se plantearon los balances

de masa para cada componente expresados en concentraciones molares. Es relevante

mencionar que para la transferencia de masa la fuerza impulsora debe expresarse como

fracciones masicas dado que la relacién que se posee esta basada en dichas unidades.

dCMg

dt

dc,,

dt

=—k lch( 5,Cpyt 52CAg) +k,C,,C,

=kyCp(8,C 1, +8,C,,) =k, Cpp Co = kCy (5,Cp +5,C, )

=leTg(5 Cret 5chg) —k,CpCppt k3cD[.(5 Crt 52CA3) ~k4C g Cag T 5C

dC .08
gli

dt

PM .

P

Las concentraciones del componente “i” puede ser luego escrita como:

Donde

pox,

! Pmt.

C

p: Densidad de la fase correspondiente.
xi: Fraccién masica del componente “”
Pmi: Peso molecular del componente i.
Crq: Concentracion de triglicéridos.

Cag: Concentracion de &cidos grasos.

o
+ k6cgli EC

_ 0
=k ch(a‘lch+ 526Ag) —k,C piC = k3CDl.( 5,Cr,+ 52cAg) +k,C ,;0C

_ (o]
(5 Crpt 5chg) koC i %78C 4,

_ gli H,0
=ksCoe(8,Cpy+ 0,0y, ) = k(C i 08C , = Kl.a.(m( )cgliOrg— Coi J

94



e Cpi: Concentracion de diglicéridos.

e Cug: Concentracion de monoglicéridos.

e CO99y: Concentracion de glicerol en la fase orgéanica

e CH20,: Concentracién de glicerol en la fase agua

e k.. Constante de reaccién. “n” = 1,3,5 reacciones directas y “n’=2,4,6 reacciones
inversas.

e “Kl.a”: Coeficiente global de transferencia de masa. (Para los célculos de ajuste se ha

utilizado el coeficiente dado por Patil et al. en su trabajo)

m: Coeficiente de equilibrio del glicerol entre fases, definido en fracciones masicas.

Las 6 ecuaciones anteriores forman el sistema EDO resuelto por el método ya mencionado.
Los resultados obtenidos fueron pasados a “indice de acidez” para que los resultados sean
comparables. La figura (3.3) muestra la comparacién del ajuste del modelo con los datos
experimentales obtenidos por Sturzenegger y Sturm®1,

Validacion del modelo Cinético

a I I I I

Congentracion (Mol/l)

R™ = 0997916

0 | | I I
40 60 80 100

T_Teorico. T_Experimental

o
[
=

Tiempo (h)

Figura 3.3. Ajuste cinético.

3.2.2 Balances de masa en la torre

Con el modelo cinético escogido y validado, lo siguiente sera el planteo de los balances de
masa dentro de la torre. Para ello, se ha considerado una simplificacion mas fuera de las ya

mencionadas en el modelo cinético. Se ha supuesto que los caudales masicos dentro de la
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torre tanto para la fase acuosa como para la fase oleosa permanecen constantes. Esto no es
estrictamente cierto, ya que en el caso mas completo se tiene transferencia de masa de
glicerol, de agua y de AG, cada una en el sentido correspondiente. Evidentemente esto
genera diferencias en los caudales a medida que la reaccion ocurre, aunque como ha

demostrado Astri et al®®], los cambios no son muy importantes (menores al 5% en su estudio).

Debe quedar en claro que una vez estimado el coeficiente de masa correspondiente es
sencillo incluirlo para una resolucién numérica. Para el cambio de los caudales dentro de la
torre, también se pueden agregar las ecuaciones pertinentes al sistema, aunque el analisis
no es tan sencillo como antes, ya que también interviene el “hold-up ratio” dentro de los
balances de materia. Cualquiera sea el caso, con suficiente tiempo, el sistema puede llevarse

a la situacion mas compleja.

En este trabajo solo se ha considerado la transferencia de masa del glicerol, junto a una
transferencia muy rapida del agua, y se ha despreciado la transferencia de masa de AG por
su muy baja solubilidad en agua (cercana al 0.2% p/p segun los resultados de Astri®®).

Considérese una torre donde circulan dos liquidos en contra-corriente. Si se toma un
diferencial de volumen en dicha columna, se obtendra un esquema similar al siguiente (Figura
3.4):

fL(v+av) G(v+av) §

GLY
av e
| |

Yuv v Ty awm §

h

Figura 3.4. Esquema de un diferencial de volumen dentro de la torre.
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Donde “L” representa el caudal masico de la fase oleosa, “G” el caudal masico de la fase
acuosa, “y.” representa el espesor de la pelicula liquida de aceite por donde se transferira el
glicerol y finalmente “ys” representa el espesor de la pelicula liquida acuosa por donde se
transferira el glicerol. Segun el sistema de referencia propuesto, el “0” se encuentra en el

fondo de la torre.

A continuacion, se presenta la deduccion del balance de masa para los triglicéridos. De forma

analoga se ha procedido con el resto de componentes:

{ Entrada de Materia} — { Salida de Materia} + { Generacion} — { Consumo} = 0

Para los TG:

L.x

TG —-L

v

X | rPM. A(V.p) =0
T(_I V+AV T(_I T(J'

Donde “rrc” es la velocidad de consumo de TG por reaccion quimica (kmol/m3.h), “V” es el

volumen de la torre, " @ " es el “hold-up ratio de la fase aceite” y “PM+s” es el peso molecular

de los triglicéridos.

Dado que la reaccion se lleva a cabo en la fase aceite (ya que no hay transferencia de masa
de TG hacia la fase acuosa), el volumen donde ocurre la reaccién no es el diferencial de
volumen de la torre, sino menor. Por esto se define el “hold-up ratio”. Su significado fisico no
es mas que la fracciéon en volumen que ocupa una fase respecto al volumen del reactor. Para

este caso concreto de dos fases liquidas, el “hold-up” puede expresarse segun:

L
paceite
L G

paceite  pagua

¢,=

Por ende, el volumen donde ocurre la reaccion para el esquema planteado en la Figura 4, es

TA(V.) "

Al considerar los caudales y densidades dentro de la torre invariables, el “hold-up ratio” es
constante. Matematicamente tener en cuenta la variaciéon en los caudales, se vuelve
relativamente complejo el tratamiento de los balances.
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Continuando con la deduccidn, si al balance se lo divide miembro a miembro por “AV”,
tomando el Al{gmo, y asumiendo que “L” es aproximadamente constante, se llega a:
-

d(L.x )
—TTG=(— Frg) PM b
deG ~ rTG.PMTG.qb
v L

Siguiendo un procedimiento analogo al anterior se pueden deducir los balances para el
glicerol (tanto en fase aceite como en fase acuosa), los DG, los MG y los AG. Para simplificar
la notacion “x” implica la fraccion masica de los componentes en fase aceite, e “y” la fraccion

masica de los componentes en fase acuosa.
Balance para el glicerol en fase aceite:

dxg[y rgb).PMgJy.qb—Kl.a.(m.xg{y—ygly)

dv L

Balance de masa para el glicerol para la fase acuosa:

dyg.,y —K.a ( mx, = ygly)

dv G

Balance de masa para los MG:

dx g B " mc-PM y-#
dv L
Balance de masa para los DG:
dx _ " G PM -9
dv L
Balance de masa para los AG:
dx B Fag-PM y-®
dv L
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Donde las expresiones de velocidad para cada componente son diferentes segun qué
reacciones se vean involucradas en el consumo o generacion. Las ecuaciones obtenidas son

las siguientes:

Fro=—k1.C..C +k2.Cp -.C, -
Fog=k1.Cpo.Cppo—k2.C..C, . —k3.C..C.o +k4.C, .C,
Fyc=k3.Cpo.Cpy— k4.C, .C, . —k5.C, . HZO+k6C C.c
rG[v:kS.C Cpp—k6.C .C, o

rmzkl.cm.cmo—k2.CDG.CAG+k3.CDG.CH20— k4'CMG'CAG+kS'CMG'CHZO_ké'CG!y'CAG
Namdev et al. B3 en su trabajo analiza brevemente los balances para una torre contra-
corriente, afirmando en sus conclusiones que el coeficiente de transferencia de masa no es
determinante, ya que es lo suficientemente alto como para considerar que el glicerol se
encuentra en equilibrio. No obstante, se ha decidido estimar los coeficientes de forma tedrica
y realizar el dimensionamiento en base los resultados correspondientes. Esto se tratara en el

siguiente apartado.

3.2.3 Calculo de los coeficientes de transferencia de
masa en la torre

Si bien no se ha mencionado aun, las torres donde se lleva a cabo industrialmente la hidrélisis
térmica de los aceites, son torres del tipo spray en las cuales el agua entra como la fase
dispersa por arriba de la torre y atraviesa en forma de gotas la fase aceite continua que entra

por el fondo de la torre.

Existen diversos estudios sobre coeficientes de transferencia de masa en este tipo de torres.
No obstante, para su calculo intervienen parametros relacionados con la fluidodinamica. El
mas comun de ellos es el diametro de Sauter (referido al diAmetro medio de las gotas de la

fase dispersa).

A lo largo de esta seccion se ira explicando de forma detallada la estimacién de los
coeficientes globales de transferencia de masa para el glicerol. En la industria las torres
suelen ir desde diametros de 0.5 m a 1.2 m, acorde a la capacidad de cada planta 59,
Teniendo en cuenta la informacion brindada por “IPPE”#19, en la cual para una torre del doble
de capacidad que la que se trata en este trabajo se utiliza un diametro de 1.1 m, se ha

escogido de forma arbitraria para el caso aqui presentado un diametro de 0.7 m.
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Por definicion, el diametro de Sauter (“D32”) se define segun:

Z”rdf
Zni.a’i2

Donde “n” representa el niumero de gotas de diametro “d”. Queda a simple vista que el calculo

D32=

por definicion es tedioso y requiere de los instrumentos necesarios. Diversos autores han
tratado luego de correlacionar este diametro de acuerdo a las condiciones fluidodindmicas en
las que se trabaje. Luego de una extensa busqueda, se ha concluido que la publicacién de
Sovilj et al (2019) B2 Jogra resumir satisfactoriamente los estudios hasta la fecha.

Un parametro de suma importancia sobre el diametro de Sauter es el tamafio de boquilla que
se utilice en el dispersor, lo cual resulta légico. Las correlaciones que no tienen en cuenta
esta dependencia, si bien son sencillas, presentan un rango limitado de aplicacién o bien un
amplio error (aproximadamente del 30%). Para el caso en estudio se han seleccionado

dispersores de 1 mm de diametro (lo cual es un tamafio comun en los estudios realizados).

Dentro del trabajo de Sovilj et al®!Y, se mencionan numerosas correlaciones entre ellas las
propuestas por Ghorbanian et al. Estos autores han propuesto dos tipos de modelos
diferentes, uno de los cuales presenta una fuerte base estadistica (proporcionando errores
cercanos al 8%); y el otro basado en parametros dimensionales (con errores cercanos al 6%).
Dado que ambos errores se pueden considerar bajos, se da decidido utilizar el primero de

ellos el cual propone la siguiente relacion:
D32=Dn.(2.05306336. We 0031179 F, —0.2622783 )
Donde “Dn” representa el diametro de las boquillas del dispersor, “We” representa el nimero

adimensional de Webber y el “E&” representa el nimero adimensional E6tvos. Estos Ultimos

dos numeros adimensionales se definen a continuacion:

A
We:Unz.Dn.—p
c
A
E6 =Dn2.g.—p
o
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Donde “Un” es la velocidad de la fase dispersa en las boquillas del dispersor, "4p"es la

diferencia de densidades entre la fase oleosa y acuosa, “g” es la gravedad, y "o"es la tensién

interfacial. La velocidad es las boquillas se calcula segun:

Ov

Un= d
N.A

n

Donde “Qvq” es el caudal volumétrico de la fase dispersa en tope de la torre, “N” es el numero
de boquillas (arbitrariamente se han seleccionado 1000) y “A,” es el area transversal de las

boquillas.
Para los calculos de secciones posteriores seran necesarias las propiedades del aceite. Si

bien la ecuacion (9) ya permite el calculo de la densidad, a continuacién, se muestran
correlaciones para el resto de propiedades del aceite de sebo vacuno (Guerrero B7):

b= 0.121-0.0004.T [_] W
1-3.5.10-3.T m.K

sz( 1.404 + 0.00IS.T) [ ] (K;.K)

1-3.04.10-4.T
Para la viscosidad se ha utilizado la correlacion propuesta por Hoffman et al. (2018) 512 para

aceite de palma. Se ha seleccionado este aceite ya que es similar en cuanto a la composicion

de &cido oleico (principal acido en el aceite de sebo vacuno).

p=10C1+ C2.log(1) [=] cp

Donde “C1” y “C2” son constantes obtenidas a partir del ajuste de datos experimentales, con

valores de 4.9375y -2.0299 respectivamente. Para esta correlacion la temperatura va en “°C”.

Koncsag y Barbulescu (2011) B han propuesto correlaciones para el célculo de los
coeficientes de transferencia de masa de la fase dispersa y continua en torres del tipo spray.
En base a su trabajo es que se han calculado los coeficientes de transporte. A continuacion,
se establecen las relaciones utilizadas. De aqui en mas los subindices “d” implican que se

estd haciendo referencia a la fase dispersa, y el subindice “c” hara mencién a la fase continua.

6.9,
a= F; (Area Interf acial para el transporte de masa y de calor)
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Para la fase continua, el nimero de Sherwood puede estimarse segun:
- 0.42 p,0.57
Sh =0.725.5¢%42.Re? ( 1—¢d)

Y para la fase dispersa, Laddha y Degaleesan (1974) B3 recomiendan la siguiente

correlacion:

kd=0.023.vmp.5c;0-5
En torres del tipo spray, un concepto usual es la velocidad de deslizamiento (o Slip Velocity
en inglés), la cual encuentra su significado en la velocidad relativa de la fase dispersa respecto
a la fase continua, tomando en cuenta las partes internas que tenga la columna, y el “hold-up
ratio” correspondiente. Para aquellas torres que no presenten partes internas (es decir, que

no tengan empagques o platos), la velocidad de deslizamiento se define segun:

Vd Vc

V.S‘ir'p= ¢d + l_éd

Con “Vq” y “V¢” siendo las velocidades de cada una de las fases en la torre tomando en cuenta
el area transversal de la columna. La longitud caracteristica utilizada en torres spray para

calculos de coeficientes es el diametro de Sauter.

Los nimeros adimensionales de Schmidt y Reynolds se definen segun:

7
Sc(_z <
[fase Continua‘pc
p.D3YV
Re =———
‘ i,

Con “Drase continua” Siendo la difusividad del componente que se transfiere en la fase continua.

Otra propiedad importante y necesaria para determinar los coeficientes de transferencia de
masa es la difusividad del glicerol en la fase dispersa y en la fase continua. La difusividad del
glicerol en agua se obtuvo a partir del trabajo experimental de D"Errico et al (2004) B4, En la
publicacion se informa que el valor de la difusividad a 25°C de glicerol en una solucién acuosa

muy diluida (en fraccién mol) es de 1.025.10° m?/s. Sabiendo que la difusividad en liquidos
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presenta una dependencia lineal con la temperatura, es posible calcular la difusividad a 250°C

para el glicerol en agua.

Para la difusividad de glicerol en TG no hay muchos estudios disponibles, por lo que la misma

se estimé utilizando la conocida correlacion de Wilke-Chang B-1°!;

117.3.1018.( .M ;) 3.7

DAB_

U .yg'(’
v , = Volumen molal del soluto en el punto de ebullicié n normal

@ = Factor de asociacion ( =1 para solvente no asociados)
u = Viscocidad de la solucion

M 5= Peso molecular del solvente

T = Temperatura ( K)
Finalmente, una vez conocidos los coeficientes locales en la fase continua, y la fase dispersa,

el coeficiente de transferencia de masa global se puede definir segun:

Donde “m” es el coeficiente de solubilidad. Si expresamos los coeficientes en unidades de

masa, “m” =10 a 250°C para el glicerol.

En la tabla se presentan los resultados obtenidos para tope y para fondo para el glicerol,

considerando una temperatura de operacién de la torre a 250°C.

Tabla 3.2. Coeficientes globales de transferencia de masa para el glicerol.

COGfICIente (KgG|y/m3react0r.h) 2856 2832

Como es esperable, el coeficiente varia punto a punto en la torre, aunque no
significativamente. No obstante se ha encontrado mediante la resoluciéon de los balances
numéricamente que para Kl.a > 2000 Kgay/M3eacor.h l0s resultados no sufren cambios
apreciables (significando que la transferencia de masa es muy rapida).
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De forma analoga, se han realizado los célculos para los coeficientes de transferencia de
masa del agua. Para una estimacion de la solubilidad de agua en TG y AG se utilizaron los

coeficientes "61"y "62" y el siguiente planteo.

En el fondo de la torre, el agua se encuentra disuelta en la fase aceite (en fraccion mésica y
despreciando la cantidad de AG que vienen en la alimentacion) segun:

SLPM 10X 16 fondo)

X =
H20 d
(fondo) PM]"G

=0.001537

El agua dulce en el fondo de la torre es, en fraccion masica, 85% agua aproximadamente
segun lo reportado en la industria. Luego si “m” es la relacién entre las fracciones masicas
“‘m” =0.0018. Para el tope de la torre se hace un planteo analogo llegando a “m” = 0.0375.

Los resultados se observan en la siguiente tabla:

Tabla 3.3. Coeficientes globales de transferencia de masa para el agua.

JFA CULTAD DE
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Coeficiente (Kgagua/M3reactor.h) 2645 17342

Se puede observar que los coeficientes de transferencia de masa del agua son muy altos

también, avalando la suposicion del modelo cinético elegido.

3.2.4 Balances de energia en la torre

Otro aspecto muy importante a la hora de hacer el célculo para la dimensionalizacion de un
reactor es el balance de energia del mismo. En este se tiene en cuenta la energia que entra

en juego en la reaccion, como también la energia intercambiada con los alrededores.

3.2.4.1 Estimacion de la Entalpia de Reaccion

En principio es necesario saber como se comporta la reaccion, es decir, si es endotérmica o
exotérmica. Para ello se debe evaluar la entalpia de reaccién a la temperatura y presion de
operacién. No fue posible encontrar datos de autores en las condiciones de operacion, por lo

gue se procedio a calcularlo de forma tedrica.

Si se observa la reaccién de la siguiente forma, entonces:
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AHr (250°C, 50 bar)
Reactivos (250°C y 50 bar) * " Productos (250°C y 50 bar)

-Hr (250°C, 50 bar) Hr (250°C, 50 bar)

Reactivos, gas ideal (250 °C, 50 bar) Productos, gas ideal (250°C, 50 bar)
Enfriamiento y Calentamiento y
despresurizacion presurizacion
Reactivos (25°C, 1 bar) , Productos, gas ideal (25°C, 1 bar)

AHr (25°C, 1 bar)
Entonces, el 4H de reaccién real se puede definir de la siguiente forma:

AHrmn - AHR + AHID + A Hrmn,(25°0, 1 bar)

Donde AHR es la variacion de entalpias residuales de reaccién entre productos y reactivos;
y AH'® es la variacién de entalpias de gas ideal de reaccién entre productos y reactivos a la
temperatura y presion de operacion.AHxn, (25°c, 1 bar) representa la entalpia de reaccion

estandar entre reactivos y productos.

Para la obtencion de las entalpias residuales de reaccion se utilizé la ecuacion de estado de
Peng-Robinson, definida como # :
7Z+2.414B D

bt =R T (1 (2 ) =207 (140 Vai| 2220

73— (1-B) 72+ (A-3B2)Z- (AB— B2- B3) =0

P

A=0.45724—2 o
T2R

PR
B=0.07780——
TR

k=0.37464+ 1.5422m — 0.26992m 2

a=(1+(0.48508+ 1.55170 - 0.1761302) ( 1~ T,05))?
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Donde

e Tr: Temperatura reducida.

e Pr: Presion reducida.

e Tc: Temperatura Critica.

e Pc: Presion Critica.

e w:Factor aceéntrico.

e Z: Factor de compresibilidad.
e ¢, k:Pardmetros del modelo.

R: Constante universal J/mol K

Para poder calcular las entalpias residuales es necesario proporcionar los datos de Tg,
Pr,w. Segln Glisic et al. ®171 se pudo obtener los parametros para los glicéridos simplificando
los mismos como trioleina, dioleina y monoleina respectivamente (suposicion razonable ya
gue para el sebo vacuno la composicion de acido oleico es mayoritaria). Los parametros
restantes fueron estimados con el simulador Honeywell Unisim R460. Los datos obtenidos se

resumen en la siguiente tabla:

Tabla 3.4: Parametros criticos para las sustancias.

Triglicérido Diglicérido Monoglicérido Agua  Acido Graso Glicerol
Tc 977 920.2 834 647.1 769.9 724.9
Pc 3.64 5.05 10.56 221.3 13.9 66.7
w 1.97 1.76 1.53 0.344 1.18 15

Los resultados obtenidos a 250°C y 50 bares de presién son los siguientes.

Tabla 3.5: Entalpia residual.

Triglicérido = Diglicérido  Monoglicérido Agua Glicerol

HR(J/mol) -1.57.10° -1.33.10° -1.03.10° -7.66.10* | -2.58.10° | -7.5.10*
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Ya estimados los HR es necesario conocer los valores ideales para finalmente poder calcular

la entalpia de reaccién del sistema.

La entalpia ideal se puede calcular tomando como referencia 25°C y teniendo las capacidades

calorificas de cada elemento segun la siguiente forma:
T .
AH;q = [y Cp%(T)dT

También es necesario saber las capacidades calorificas de gas ideal de cada sustancia.
Rihani et al B8 encontr6 las capacidades calorificas de los glicéridos utilizando la
contribucién de cada grupo funcional de la molécula. En el caso de los AG, glicerol y agua se
obtuvo directamente el valor de la entalpia de gas ideal utilizando el simulador Honeywell

Unisim Design R460. En la siguiente tabla se muestran las capacidades calorificas utilizadas.

Tabla 3.6: Capacidad calorifica de la forma: Cp=A+BT+CT? +DT?, T(K), (298 K-1500 K)

Cp(J/mol)
Triglicérido 96.295 507.861 -23.680 0.458
Monoglicérido 98.725 339.875 -14.570 0.997
Diglicérido 84.483 185.950 8.654 0.203

Tabla 3.7: Entalpia ideal de la forma AHP:=A+BT+CT? +DT3+ET*FT®, T(K)

AH“(J/mol)
Agua -103.140 34.470 -71.220 157.716 -89.190 18.680
Acido 994.400 -57.600 1000.890 | -524.320 | 1706.300 | -2527.810
Graso
Glicerol 0 840.420 -105.250 | -221.990 234.320 0

En resumen, los AH'® encontrados se encuentran en la siguiente tabla.
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Tabla 3.8. Entalpia ideal

Triglicérido Diglicérido | Monoglicérido Agua Glicerol

J FACULTAD DE
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AH'®(J/mol) [ 4.405.10° 3.205.10° 2.451.10° 1.760.10* | 5.181.10* | 1.810.10°

Finalmente, como se observa en el recorrido de reaccion, debe adicionarse un ultimo término
correspondiente a la entalpia de reaccién a las condiciones de referencia (25°C y 1 bar). Esta

entalpia puede ser obtenida, para cada una de las reacciones, a partir de:
AH’r‘am(25°C, 1bar) — Z Hf(25°C’,1 bar) productos — E Hf(25°0,1 bar) reactivos

Donde los “Hf’ representan la entalpia de formacion de los compuestos. Para los TG, los DG
y los MG, Oliveira et al®**! han realizado un estudio donde han expresado estas entalpias en
funcién de la contribucién de grupos (de forma similar a lo ya expuesto para los Cp de gases
ideales). Los TG, DG y MG fueron simplificados como trioleina, dioleina y monoleina para la
facilidad de célculo.

Tabla 3.9: Entalpias de formacion a 298 K 1 y bar

Compuesto AHT (J/mol)
Agua -2.86.10°
Acido Graso -7.70.10°
Glicerol -6.69.10°
Triglicérido -2.10.108
Diglicérido -1.61.108
Monoglicérido -1.16.108

De esta forma se obtiene para cada reaccion:

AH, ;1. (25°C,1bar) = 2.93.10° J /mol
AH,pn (250, 10ar) = — 3.70.10* J /mol
AH,.3 (50,1 bar) = 9.33.10° J/mol
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Una vez obtenidos todos los pardmetros necesarios se procede a obtener el AH,real.

. — R ID .
AH”T”L (250°C, 50 bar) — AH(Productoszeactivos) + AH(P]: oductos— Reactivos) + AH’-"x”,l(25 C, 1bar)
— R ID
AHN;HQ, (250°C, 50 bar) = A'FI(]‘?r oductos— Reactivos) + AH(P[‘ oductos— Reactivos) + AHTW”s2(25°C: 1bar)
— R ID
AHTWW3,(25OvC: 50 bar) = AH(PL‘ oductos— Reactlivos) + AH(Productos—Reactivos} + AHTJUT?/:3(25QC, 1bar)

Y finalmente con la Ley de Hess, se puede calcular la energia de reaccion por etapa y para
la reaccion global.

AHTwn, total — AHr:cnl, (250°C,1 bar) + AH’m:n2, (250°C,1 bar) + AH’rmnS, (250°C,1 bar)
AH,pn, totar = —2.08.10% J /mol

3.2.4.2 Perdida de calor del reactor

En primera instancia cabe destacar que se hara una simplificacion en este apartado respecto
a la temperatura del reactor. Se tomara que la temperatura es constante e igual a 523 K. No
es una mala simplificacibn ya que como se mostrara mas adelante las variaciones de
temperatura dentro de la torre son muy pequefias y nunca superan el 3% de diferencia, con
el aislamiento correspondiente. Esta simplificacion se hace para poder estimar el calor que

perderia la torre hacia el exterior.

En segundo lugar, dado que los coeficientes de transferencia de masa son elevados, se
puede intuir que la turbulencia dentro de la torre es alta, por lo que los fenébmenos de
conveccion con las paredes del reactor seran también altos. Entonces suponer que el Biot

serd muy grande no es una mala aproximacion.

El Biot relaciona la resistencia a la conduccion sobre la resistencia a la conveccién y como
esta Ultima serd muy chica debido a la alta turbulencia, un biot tendiendo a infinito es
esperable y por consiguiente que la pared interna del reactor esté a una temperatura muy

similar a la del fluido 319,

Para poder calcular correctamente el calor que se pierde en la torre, es necesario evaluar las

resistencias a la transferencia de calor que existente, tanto en la pared del reactor, como en
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el exterior. Para ello se plantea un balance de energia para la transferencia de calor, tomando
en cuenta la resistencia de la pared del reactor y la resistencia de conveccion exterior;

encontrando asi la expresion:

AT

Q perdido=
Ext

Int

2z kAi L h Ext’ ASup

Donde

e ATDiferencia de temperatura entre la superficie interior del reactor y la temperatura
ambiente.

e De: Diametro externo.

e D, Didmetro interno.

e kai: Conductividad térmica del material de las paredes del reactor.

e L: Altura de la torre.

e he: Coeficiente de transferencia de calor exterior.

e Asyp: Area superficial de la torre.

Una practica coman para mitigar la pérdida de calor es inyectar vapor vivo en diferentes
etapas de la torre para compensar dicha pérdida. En esta ocasion se buscarad una mejor
estrategia, que sera la de utilizar aislante térmico comercial, del tipo fibra de vidrio para evitar
la mayor pérdida de calor posible. Para tener en cuenta el efecto de aislante, es necesario

agregar otra resistencia extra al balance de energia, este Ultimo queda de la siguiente forma:

AT
QPerdid(): D
DEX.! l txrms
In n D
Int Exrm.s 1
+ +
2mk, L 2mk, L M A sup

Es necesario definir ciertas variables para poder obtener la pérdida de calor real en el reactor.

La primera a definir es el espesor de la torre.
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sera necesario utilizar acero inoxidable para evitar problemas estructurales graves a largo

Se sabe que como se generan sustancias corrosivas durante el avance de la reaccion (AG),
plazo.

No obstante, como la presion de operacion de la torre es elevada, no es posible utilizar
espesores nominales ya que es necesario un adicional extra para poder soportar dicha fuerza.
Es por eso que es necesario calcular el espesor requerido para la torre. Acorde al codigo
ASME Seccidn Il, el cual brinda una guia para el dimensionamiento de aparatos sometidos a
presion (ASP), dicho espesor se puede encontrar de forma sencilla mediante la siguiente
expresion.

P Rlnt

=———+C
S—YP

Donde

P: Presion de operacion.

Rint: Radio interior de la torre.

S: Esfuerzo permisible

Y: Factor de seguridad

e C: Sobre espesor para la corrosion

La obtencion de estos parametros, también es brindada por el Codigo Asmel2%, previamente
seleccionado el material de construccion. Se eligid el acero inoxidable S316 y el diametro
interior de la torre ya estaba prefijado y era de 0.7 metros. Los datos encontrados para el

material son los siguientes:

Tabla 3.10: Parametros para acero inoxidable 316s.

18000 0.6 725 1

La tolerancia por corrosién (o sobre espesor) C se estima en 1 mm, ya que es suficiente para
soportar una vida util de la torre de 20 afios (Ver Capitulo 7 para la velocidad de corrosion).

Finalmente, el espesor encontrado es de 18.5 mm.

111



JFA CULTAD DE
TNGENTERLA

Finalizado el célculo estructural, ahora es necesario estimar coeficiente de transferencia de

calor con los alrededores.

Para ello, se supone que el fendmeno de conveccion fuera del reactor se dard por conveccion
natural, ya que se supone que no existiran rafagas apreciables de viento cerca del reactor.
También se realizé una basqueda de la temperatura anual promedio en Avellaneda (lugar

donde se ubicara la planta) dando un resultado de 17°C.

Lo que sigue a continuacién forma parte de un ciclo iterativo para una estimacion del
coeficiente pelicular exterior. Las propiedades del aire deben evaluarse a la temperatura de
pelicula (promedio aritmético entre la temperatura ambiente y la temperatura de la pared

exterior del reactor).

Para el exterior de un cilindro, el nimero de Nusselt®® puede estimarse segun:

1 2
0.387 Ra ©
Nu=[0.6+ SN 3
0.559 \—|==
1 16 | 27
gBATL?
Ra=Pr| ————
v2
ucC
Pr= r
k

El resultado final es que “hex” es aproximadamente de 16 W/m2K, valor que no varia

significativamente en las sucesivas iteraciones.

Ya con el espesor del reactor y el coeficiente de transferencia de calor estimados, es posible
estimar la pérdida de calor. En la siguiente tabla se resumen los datos utilizados para su

calculo:

Tabla 3.11: Parametros utilizados para el célculo de la pérdida de calor.

hext (W/m2 K)  Kkai (W/m K)  Kais (W/m K) er(mm) £4;5(cm) Dint (M)

16 16.3 0.023 18.5 15 0.7
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El espesor del aislante se decidi6 en funcion de tamafios nominales por parte de un fabricante
B2l y segln la pérdida de calor que se producia al utilizarlo. Como criterio definitivo, se buscé
el minimo espesor de aislante térmico tal que se asegure dentro de la torre un ATde +/- 3°C,

asegurando asi la “isotermicidad” para el funcionamiento.

Finalmente es necesario conocer la altura de la torre. Para tener una primera estimacion de
“L” se ha realizado un primer célculo suponiendo operacion isotérmica de la torre a 250°C.
Luego este valor seré refinado.

3.2.4.3 Inclusion del balance de energia

Todos los datos previamente calculados se hicieron en pos de introducir el balance de energia

en la torre de forma de hacer el calculo lo més riguroso posible.

Al incluir este balance es necesario tener la dependencia de los principales parametros con
la temperatura.
El balance a agregar tiene la siguiente forma:

dT
(L.ch+ G-CP(-,-) W=Z —AHr bt Qpiiao

Donde

e L y G: Caudales masicos de la fase aceite y acuosa respectivamente.
e Cp.: Capacidad calorifica fase acuosa.

e Cpec: Capacidad calorifica fase aceite.

e T: Temperatura.

e V:Volumen de reactor.

e AH; Entalpia de reaccion.

e r;: Velocidad de reaccion

e Qprerido: Calor perdido al exterior por unidad de volumen de reactor.
El balance anterior es una simplificacion. Estrictamente deberia plantearse un balance de

energia para cada fase. No obstante, como el contacto entre fases es directo, se asume que

en estado estacionario, cada plano de la torre tendra una Unica temperatura.
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3.2.5 Precalentamiento de las corrientes de entrada

Industrialmente las torres de hidrélisis de aceites vegetales y animales se componen de 3

secciones claramente diferenciadas 2. Las mismas se distinguen en la Figura 3.5.

TN

+ Pre-calentamiento del
agua (Zona l)

» Zona de reaccion (Zona ll)

. Pre-calentamiento del
aceite (Zona Ill)

NS

Figura 3.5. Esquema ilustrativo de las tres zonas presentes en las “fat splitting towers”

Como se aprecia, la zona de reaccion es la determinante del volumen de reaccién, no
obstante, las otras dos zonas deberian ser tenidas en cuenta. Para el caso que se expone en

este trabajo, debe considerarse el esquema preliminar de la planta.

Para la planta propuesta el caudal de agua que funciona como reactivo proviene de un
destilador que separa el agua del resto de la mezcla a presion cercana a la atmosférica. Se
puede intuir por ende que la temperatura de salida de la corriente es aproximadamente 100°C;
y por esto se ha decidido que no tiene sentido incluir la “Zona I”. Sin embargo, la corriente
debe ser llevada a la temperatura de reaccion (250°C). Para ello se han analizado dos

opciones:
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1. Utilizar un intercambiador de calor y vapor vivo a 50 bares para calentar la
mezcla: Esta opcion tiene como ventaja cumplir el objetivo deseado sin poner en
contacto agua con la mezcla que sale del destilador (haciendo que el agua no pueda
ser recuperada a menos que se afiada otra etapa de separacién posterior, lo cual no
se justifica por la poca cantidad de glicerol que posee la corriente). Tanto la corriente
de proceso como la de vapor deberian estar a elevada presion, y lo mas conveniente

seria disminuir los intercambiadores que deban soportar estas condiciones.

2. Inyectar vapor vivo a 50 bares directamente ala corriente: Permite un intercambio
de calor sumamente eficiente (por contacto directo). En el capitulo pasado se
menciond que las torres suelen trabajar a una relacion G/L de 0.5 en masa, con lo
cual el caudal de vapor a inyectar pasa a ser un parametro de ajuste para lograr dicha

relacion y la temperatura deseada.

La primera alternativa permite la reutilizacion de agua, pero se intuye que el costo del
intercambiador no justifica su implementacion. Por ello se ha optado por la opcion dos,
aungue incluyendo una madificacion. Luego del destilador se pondra un divisor de corrientes,
de forma de desviar solo lo necesario al reactor. Como es usual en la industria, se toma una

solucion de compromiso.

Por las suposiciones del modelo seleccionado, aumentar esta relaciéon solo afectaria a la
transferencia de masa del glicerol, ya que aumenta la fuerza impulsora de la transferencia en
toda la torre, desplazando la reaccién hacia productos. Estrictamente también se tendria una
mayor transferencia de AG, pero aqui no se esta teniendo en cuenta ya que la solubilidad de

estos es muy baja y casi insignificante.

Para la “Seccion IlI” se complejiza ligeramente el tratamiento matematico. Se estima que el
aceite vendra aproximadamente a una temperatura de 80°C. De la informacién de “IPPE” 10,
industrialmente se precalienta el aceite hasta aproximadamente 92°C. En este trabajo se ha

supuesto que el precalentamiento es hasta 95°C.

El fendmeno de transferencia de calor en esta zona es complejo. No existe mucha informacion
en bibliografia sobre correlaciones para la estimacion de coeficientes en contacto directo. El
trabajo de Moresco y Marschall (1980) 2% ha sido de mucha utilidad en este sentido. Ellos
han logrado proponer dos correlaciones, una para cada coeficiente pelicular local (fase

dispersa y continua).
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Lo primero a tener en cuenta es que el aceite, una vez precalentado, debe llevarse desde
95°C a la temperatura de operacion (250°C). De aqui saldra el caudal de vapor a inyectar que

finalmente se ira con el agua dulce hacia su respectiva purificacion.

Como se menciond, para calentar industrialmente se inyecta vapor vivo a alta presion (50
bares para nuestro caso). Si el fenémeno de transferencia de calor en contacto directo resulta
complejo, este lo es alun mas. La turbulencia que origina la inyeccion, los patrones de flujo, lo
gue ocurre con las gotas, etc. se vuelven variables de importancia, pero de las que no existe

informacién alguna en la bibliografia.

Ante esto se ha decidido simplificar el calculo suponiendo que el calor que se obtiene es
basicamente el calor cedido por condensacién del vapor para calentar el vapor.
O=L.cp

(250°C—-95°C)=AH Vg

aceite vaporizacié n( 50 bar) *
Con “Vg” siendo el caudal masico de vapor. El calor latente de vaporizacién se encuentra en
tablas y es igual a 1640.1 KJ/Kg.

De aqui se obtiene que como minimo deben adicionarse 464.9 Kg de Vapor, valor que se
adiciona al caudal de agua que venia de la “Zona II” y luego sale de la torre. Cabe destacar
gue este caudal de agua inyectado su Unica funcion es calentar la corriente de TG, ya que
como se inyecta por debajo de la zona de reaccion esta nunca formara parte de la reaccion

(torre a contra corriente).

Planteando un balance de energia en el aceite y el agua dulce, y suponiendo que el agua
dulce sale a 250°C de la “Zona II”, entonces:
Q=L.cp

A(95°C—-80°C) =G.cp (250°C—-Tf)

aceite aguadulce

Las propiedades del agua dulce se evaltan a una temperatura media supuesta, luego con el

balance se despeja la temperatura de salida, y se verifica. Se concluye que el agua dulce sale
a239°C

Para la estimacion de propiedades de los fluidos, las mismas han sido evaluadas a la

temperatura media (para el aceite 87.5°C y para el agua 244.5°C).
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Nu(,:().156.Re(,0-5.Pr(,0-5

— 0.95 0.22
Nud—0.0178.Red .Prd

Con:

Siendo “vr” la velocidad relativa de las gotas (o0 velocidad terminal), calculada a partir de:

4.D32.g.Ap.( 1—¢d)
3.f P,

vr=

Donde “f” es el factor de friccion que depende del régimen donde uno se encuentre. Para
hallar la velocidad terminal se debe resolver un pequefio ciclo iterativo (Se supone un

régimen, se calcula “vr’, se calcula el Re, y se verifica el régimen).

Los resultados finales son:

e Re.=18.78

e Rey=1132.52

e h=162.93 W/m?.K

e hyg=1702.32 W/m?.K

e U (coeficiente global de transferencia de calor) = 148.70 W/m2.K

e a (areainterfacial de las gotas) = 540.33 m?/m?3

Finalmente, el Uy (coeficiente global de transferencia de calor por unidad de volumen de

reactor) puede calcularse y es igual a U.a= 80350.55 W/m3.K

El calor que debe cederse al aceite para llevarlo a la temperatura deseada es de:
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O=L.cp .(95°C—SO°C):UV.V.A Tml

aceite

(250-95) — (239-280)

((250—95) )
Ln| ——
(239— 80)

A Tml=

De lo anterior se despeja el volumen de torre necesario para lograr el precalentamiento,

obteniendo asi un volumen de torre necesario de
V=0.00247 m3=2.47 L

El volumen es sumamente despreciable al de la “Zona II” como se demostrara a continuacion;
pero el resultado es coherente si uno considera que la transferencia es por contacto directo
entre fases y ademas las gotas ofrecen una gran area interfacial.

3.2.6 Resolucion numérica de la torre contracorriente
(“Zona II”)

Para finalizar este primer reactor se procedera a explicar cdmo se ha realizado
numéricamente la resolucién y dimensionamiento de la torre. Las condiciones de entrada al

reactor son:

Fase aceite:
e L:2102.39 Kg/h
e Fraccion masica de triglicéridos: 0.976
e Fraccion masica de acidos grasos: 0.0199

e Fraccion masica de agua: 0.004

Fase acuosa:
e G=1019 Kg/h
e Fraccion masica de agua: 0.99998

e Fraccion masica de glicerina: 0.00002
Por lo visto en las secciones anteriores, para resolver la torre queda un sistema de 7

ecuaciones diferenciales (EDO), 6 de los balances de masa y una del balance de energia. El

modelo seria sencillo de resolver como un problema de valor inicial si la disposicion fuese co-
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corriente ya que se conocieran todos los valores iniciales. Dado que la disposicion es a

contracorriente, existen dos formas de resolverlo:

1) Mediante un PVI, colocando la concentracion deseada de glicerina en fondo.
2) Mediante un solver que permita la resolucion de problemas con condiciones de

contorno.

Esta dltima opcion, si bien seria la mas sencilla a simple vista trae algunos problemas. Los
métodos suelen ser inestables y requerir valores semillas muy cercanos a la solucion. Para
estabilizarlos debe incluirse la matriz Jacobiana, la cual es amplia para el sistema en cuestion.
Un programa basado en este tipo de resolucion fue disefiado considerando la torre isotérmica,

dando buenos resultados.

No obstante, con la inclusion del balance de energia en la torre, se ha decidido utilizar la

primera forma de resolucién. El algoritmo de resolucion se aprecia en la siguiente figura:

Comienzo

Resalver el sistema
suponiendo isotermicidad

Si

Se obliens “L" ‘ El error con |a iteracion anterior es menor al 5%7 ‘

No

‘—,—‘m‘ valor nueva
Suponer T exi del reactor

Ze obtiens el volumen de torre cuando en tope la concentracidn
de Gly en el agua sea la gue viene de la corriente correspandiante

Estimar *h Ext” Q—‘
Text toma el valor nuevo

3

Estrmar las pérdidas de calor

l T ex= K J i
AT ex=T ext supuesta oS N Resolver el PYI of el balance de energia, estableciendo
en fondo una fraccidn masica de Gly de 0.15 [Valor industrialy

Figura 3.6. Algoritmo de célculo utilizado.
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La resolucion fue implementada y resuelta en Matlab2018. La relacion (caudal de masico de
aceite/ caudal masico de agua) fue 0.5, la temperatura de operacion de operacion de la torre
250°C y la presion de 50 bares. Ademas del ciclo anterior, se debe verificar siempre la
conversion que se alcanza. En los célculos de los balances de masa preliminar se asumio
una conversion del 93%, con lo cual cualquier valor igual 0 mayor a este se considerara

aceptable.

Si la conversion no fuese aceptable, la Unica forma de modificar el valor seria cambiando
cuanta glicerina se quiere en fondo, pero no es algo que preocupe, como se vera a
continuacion.

El volumen que se obtiene es de 9 m3de torre. Los perfiles finales del sistema son las figuras
3.7y3.8.

0.9 > il -
0.8 7
G- / Gly {en Agua) 1

Trigliceridos
Acidos grasos
MG

DG

Gly (en aceite)

0.6

0.4

Fraccion masica
o |
n
T

0.3

0.2

0.1

0 1 2 3 4 ] 6 [4 8 9
Volumen [m3]

Figura 3.7: Evolucién de la reaccion dentro del reactor.

120

FACULTAD DE

TNGENTERLA



523 T T T T T T T T

522.5

522

621.5

521

Temperatura [K]

520:5

520

5_1 95 1 1 1 1 1 1 1 1
0 1 2 3 4 5 B [ 8 9

Volumen [m3]

Figura 3.8. Perfil de temperatura dentro del reactor.

Como se observa la variacion de temperatura no supera los 3°C, con lo cual con el aislante
propuesto puede suponerse operacion isotérmica, segun el criterio que se menciono

previamente.

Se puede ver un perfil peculiar, ya que existe un minimo de temperatura y luego un aumento
de temperatura. Esto se puede explicar debido a que en primera instancia luego de que
reaccionen los TG deben reaccionar los DG. Para el primer caso la entalpia de reaccién es
positiva, dando a entender que se consumira energia para llevar adelante la reaccion. Esto
se puede observar claramente en el perfil de temperatura, donde en la zona inicial del reactor

se producen primordialmente esta reaccion.

Luego de esta region se puede observar claramente un aumento de temperatura producto de
la reaccién intermedia de los DG con agua. Dicho aumento de temperatura es coherente ya
gue se encontré que la reaccion es exotérmica. Ya al final de la torre se nota una tendencia
a la baja de la temperatura. La misma se puede explicar ya que la reacciéon de MG con agua
es positiva, ademas se llega a altos niveles de conversion, restando poco reactivo y por
consiguiente las pérdidas de calor son mayores a la energia liberada por la reaccion,

produciendo la baja de la temperatura.
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Puede resultar llamativo como en el perfil de la glicerina en la fase acuosa, existe una
disminucion del mismo una vez que la corriente acuosa se aproxima al final de la “Zona II”.
Esto se debe a que en este punto ingresa la corriente de aceite libre de glicerol, y al ponerse
en contacto con la corriente acuosa que, si tiene este componente, se produce una
transferencia de masa desde la fase acuosa a la fase oleosa. La reaccién comienza a ocurrir,
generando glicerol hasta el punto en que la transferencia de masa se produce desde la fase

aceite a la acuosa.

En vista de las sucesivas simplificaciones y suposiciones se ha decidido tomar un factor de
seguridad de 10%, de forma de sobredimensionar el reactor y asegurar el correcto

funcionamiento. Las disposiciones finales para la torre se muestran a continuacion:

DATOS GENERALES
DENOMINACION EQUIPO FAT SPLITING TOWER
. REACTOR DE HIDROLISIS DE
FUNCION SEBO VACUNO
DATOS DE OPERACION
Sebo vacuno
MEZCLA Agua
FLUIDO REACTANTE Glicerol
Acidos Grasos
TEMPERATURA DE OPERACION [°C] 250°C
PRESION DE OPERACION [Bar] 50
PESO DE OPERACION [kg] 12707
DENSIDAD SEBO [kg/m?] 749.8
DATOS DE DISENO
CAPACIDAD [m3] 9.1
DIAMETRO [m] 0.7
ALTURA [m] 23.65
POSICIONAMIENTO VERTICAL
ESPESOR CILINDRO [mm] 18.5
PESO VACIO [kg] 5865
TEMPERATURA DE DISENO [°C] 250
PRESION DE DISENO [Bar] 50
MATERIAL CONSTRUCCION 316S
NORMA DE DISENO ASME
SISTEMA OTROS
TIPO Vapor d[.)iéme"" del 1
ispersor[mm]
FLUIDO Numero de dispersores
CALEFACTOR | CAUDAL [kg/h] 542 1000
I,ETPERATU RA 264 Grosor del Aislante[cm] 15
(Tombo Brand)

Figura 3.9. Especificaciones para la torre de hidrolisis.
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Y las pérdidas de calor finales al ambiente con el aislante se calculan en:

Qpem’ido =230 W

Representando asi un 1.2% de las pérdidas de calor si no hubiese aislante.

A continuacién, se muestran los perfiles del rector si se eliminase el aislante y se deja la
transferencia de calor al medio externo. Los resultados encontrados son los siguientes,
dejando en claro la importancia de aislar adecuadamente la torre.

55D T T T T T T T T

B
cn
]
T
1

400 7

Temperatura [K]

350 y

SDD 1 1 1 1 1 1 1 1
o 1 2 3 4 ] 6 [ 8 9

Volumen [m3]

Figura 3.10. Evolucion de la temperatura en el reactor sin aislante.

Con respecto a los perfiles de concentracion dentro del reactor, se puede observar un claro
apagado de la reaccion producto de la abrupta disminucién de la temperatura producto de la

transferencia de calor con el medio externo.
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Figura 11. Evolucion de los perfiles de concentracién en el reactor sin aislante.

Como se observo en las figuras pasadas, es de suma importancia el hecho de aislar el reactor,
de lo contrario la reaccion no podria llevarse a cabo. Es por ello que la utilizacion de un buen

aislante es imprescindible para el correcto funcionamiento del reactor.

Referencia:
e G= Caudal masico de agua/agua dulce

e [ =Caudal masico de la fase aceite

3.2.7 Sistemas de control en la torre

Esta Ultima subseccién del reactor de hidrélisis propone describir brevemente si son
necesarios lazos de control, cuéles y por qué. La torre se encuentra operando a altas
presiones, lo cual representa un riesgo para los trabajadores de la planta segun se ha
mencionado en el capitulo pasado. Deben tomarse medidas que permitan minimizar el riesgo
de explosion, con lo cual es imprescindible colocar al menos véalvulas de alivio a lo largo de
la torre, y un sistema de control de presién que permita parar el funcionamiento si las

presiones por algun motivo superan un limite establecido.
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Un segundo sistema de control vital es el control de temperatura. Es sumamente importante
mantener la temperatura de operacion dentro de la torre (“Zona 2”) cercana a los 250°C. Ante
esto se propone incluir un lazo cerrado de control que mida la temperatura interna de la torre
con una termocupla, y ante perturbaciones en esta variable inyectar una cierta cantidad de
vapor sobre el centro de la torre que permita restablecer el valor deseado. Con esto se evita

posibles enfriamientos dentro del reactor que producirian la baja de la conversion de disefio.

3.3 Diseio del reactor de glicerdlisis

Ahora se pasara al disefio del segundo nucleo principal de la planta, el reactor de glicerdlisis
de TG. En el capitulo pasado se establecid que se utilizard una reaccion con catélisis
heterogénea debido a las multiples ventajas que la misma ofrece. En primer lugar, permite
trabajar de forma “eco amigable” debido a que no se utilizan sustancias que pueden resultar
nocivas, se facilita ampliamente la separacion de catalizador, los catalizadores son

relativamente econémicos, entre otras.

Anteriormente se mencion6 que el MgO es un catalizador viable acorde a los resultados
experimentales obtenidos por Corma et al 324, EI mismo permite lograr una selectividad
excelente de MG en relacién a los DG luego de un tiempo de reaccion adecuado, lo cual
reduce ampliamente los costos posteriores de separacion (siendo que el emulsionante que

se vendera sera rico en MG).

Luego de una amplia busqueda, se ha encontrado que un catalizador novedoso es el
Glicerolato de Zinc, el cual se ha estado estudiando los dultimos afios para la
transesterificacion de alcoholes. Un avance importante fue especificamente el trabajo
publicado en 2019 por Tonetto y Serafini 2%, realizado aqui en Argentina, Bahia Blanca. En
el mismo se analiza el comportamiento del catalizador para la reaccion de glicerdlisis de TG.
Sorprendentemente, se encuentra que los resultados de conversion y selectividad son

sumamente similares a los hallados por Corma para el MgO.

Débora M. Reynoso et al®?¢l afirman que el Glicerolato de Zinc posee el potencial para
convertirse en el nuevo catalizador limpio, innovador y amigable con el medio ambiente para
la produccion de biodiesel. Viendo los excelentes resultados que posee para la reaccion que
se estudia en este trabajo, esa afirmacién puede extenderse hacia la produccién de MG y
DG. Por ello, se ha decidido cambiar al glicerolato de zinc como catalizador, con la finalidad

de proponer en este trabajo un catalizador novedoso.
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Esto claro trae consigo un inconveniente principal: la falta de datos experimentales. Tonetto
y Serafini 2512161 exponen es su estudio sélo los resultados para la reaccion llevada a cabo
con una relacion 6:1 molar de glicerol a TG, a 240°C y con una carga de catalizador de 3%
p/p. El sistema es sumamente complejo como se describe en el desarrollo del modelo

cinético.

Cabe destacar que se debe tener especial atencion a la presencia de agua en el sistema ya
gue para este tipo de catalizadores es su principal envenenador. Segun Débora M. Reynoso
et al 281 e| catalizador presenta un ciclo de vida largo y exhibe buena tolerancia al agua hasta

un 0.5% en peso obteniendo conversiones similares.

3.3.1 Modelo cinético

Con la relacion 6:1 molar, a 240°C el sistema es a tiempo cero un sistema heterogéneo de
dos fases liquidas, basandose en el valor de solubilidad hallada en “The Lipid Handbook”
(2007) B2, Al agregar el catalizador, al sistema se le suma una tercera fase sélida. Una vez
en contacto, el glicerol comienza a transferirse hacia la fase oleosa, y luego los TG y el glicerol

se transfieren juntos hacia el s6lido donde finalmente ocurre la reaccion.

Tonetto y Serafini B9 demuestran que la transferencia de masa entre fases no es un
problema, ya que no depende de la velocidad de agitacién, con lo cual se puede suponer que
el glicerol se transfiere rapidamente. ¢, Por qué el sistema se vuelve complejo? Bien, a medida
gue la reaccion ocurre se van generando MG, los cuales solubilizan aiin mas al glicerol. Si
bien la reaccién ocurre en la superficie del catalizador sélido, la masa de la fase aceite va en
crecimiento con el tiempo por el aumento de la solubilidad de MG, lo cual matematicamente
se vuelve complicado de expresar (mas aun ante la falta de datos experimentales). En otras
palabras, la distribucion heterogénea que habria entre la fase glicerol y la fase aceite, es
compleja. Los autores no hacen menciéon en ningn momento de esto, y ademas no se

observa el comportamiento autocatalitico en los perfiles (como si ocurre en la hidrolisis).

No existen trabajos que propongan modelos cinéticos para esta reaccion y este catalizador;
con lo cual lo que se procedera a hacer es proponer un posible modelo cinético y ajustar las
constantes a los datos experimentales, para luego realizar el dimensionamiento del reactor
en planta. Dada la complejidad matematica anteriormente explicada, se tomaran una serie de
suposiciones haciendo que el modelo que se propone sea puramente fenomenoldgico; y no

mecanistico.
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e Se considera que desde el momento que las fases entran en contacto, el glicerol se
solubiliza completamente en la fase aceite (Masa de fase reactiva constante)

e Laresistencia a la transferencia de masa liquido-sélido se considera despreciable, al
igual que los problemas difusionales internos (este punto no es una suposicion en si,

ya que los autores lo verificaron en su trabajo) #-2¢1,

Para que el primer punto sea factible, el exceso de glicerol no debe ser 6 a 1 molar; sino 4.8
a 1 molar de forma que en la realidad ambas fases se vuelvan completamente solubles desde
el momento que entran en contacto. Es sumamente importante remarcar que se sigue usando
exceso de glicerina (la reduccién no implica que se vaya a utilizar condiciones de entrada
estequiométricas). Como alternativa también podria aumentarse la temperatura hasta 250°C
donde con un exceso 6 a 1 las fases son completamente solubles, pero para ello se necesitan

datos experimentales a esta temperatura para ajustar.

Para el planteo del modelo cinético, lo primero que se probd fue un modelo sumamente

sencillo, del tipo ley de la potencia elemental para el esquema de reacciones:

k
rl
TG + Gly == MG + DG

r2

kr3

DG + Gly == 2 MG
r4
Figura 3.12. Sistema de reacciones de glicerdlisis.

Los resultados no fueron para nada favorables, y no se considera relevante incluirlos en este
trabajo. Debido a la forma de los perfiles se sospeché de la importancia de la adsorcion en el
mecanismo. Con esto en mente se propone un modelo tipo Langmuir-Hinshelwood (LH)
siendo la reaccion en superficie la controlante de la velocidad. EI mecanismo de reaccion

considerado para el caso es el siguiente:
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TG, +* = TG*

Gly(L) + * 2 Gly*

TG* + Gly* 2 MG* + DG*
DG* + Gly* = 2 MG*
MG* 2MG  + *
* *
DG* = DG, +

Figura 3.13. Mecanismo LH de reaccion de glicerdlisis.

Acorde a las isotermas de Langmuir, el equilibrio de la cantidad de adsorbida de cada
componente puede expresarse segun:

TG=KadsTG'CTG(L) 0,

0
O ve=Kauasma: CMG(L) 9,
0

DGzKadsDG'CDG(L) 0,

Gly KadsGly . CGly(L) 9,

Siendo 6 =1-0,.-0, -0 .- GGIY

1

V 1+K C

adsTG" ~TG(L) +K

adsMG'CMG(L) + KadsDG'CDG(L) + KadsGly'CGly(L)

Donde "6v"es la fraccion de sitios vacios, y "6i” es la fraccion de sitios ocupados por el
componente “".

Luego expresamos la velocidad de cada componente segun:
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Gly

[ Velocidad de | [ Velocidad de | [ Velocidad de | [ Velocidad de ]|

Entrada 1 L Salida | | Reaccion | | Acumulacion |

[ Velocida

TG~

DG~

MG~

—k +k

A Xreron™ %2 Mt pe

k”.x

I+ K en Xay T Kuaro X161 Kaasme *mc T Kaasne X

_ _ 2
1%ty ™ K2 X6 ¥ 6~ k13X po-F eyt K (Y uc)

1+ K +K + K +K

. . . X
adsGly XGly adsTG XTG adsMG XMG adsDG ™" DG

k . .x X X

— — 2
rl’ TG"xG.fy er' MG’ DG+2'kr3'xDG'xGly 2'kM'(xMG)

1+ K + K +K + K

adsGly 'XGly adsTG X TG adsMG " X MG adsDG "X DG

-k +k k

_ 2
X6 ¥ ey T XY mc*pe ™ K3 ¥ peX T koa(Xpc)

I1+K +K +K + K

adsGly X Gly T ™adst6 216 T Badsmc MG T Sadspe ¥ pa

Los autores llevaron a cabo el experimento en un reactor tipo batch, es decir un reactor
discontinuo. Para poder verificar la cinética es necesario proponer un balance de masa acorde

a la situacion. Para un batch el balance de masa se puede describir como:

[ Velocidad de | [ Velocidad de |

Reaccién Acumulacion |

En este caso no existe un cambio de volumen en el reactor, por lo que el balance se puede

formular de la siguiente forma:
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Los resultados expuestos se encuentran en fracciones masicas de cada componente (libre

de glicerol). Llevando el sistema a las unidades correspondientes resultan:

_ _ 2
dx,, . Kl’xTG'xG.,’y Kz'xMG'xDG-'-2'K7'XDG'xGly 2.K8.(xMG) .
= Am
MG
dt 1+K3'XGly+K4'XTG+K5'XMG+K6'XDG
dXTG —Kl.xTG.xGl}‘+K2.xMG.xDG
= .PmTG
dt 1+KS'XGly+K4'XTG+K5'XMG+K6'XDG
[ _ _ 2
dXDG Kl.)cm.xmV K, .X6% e K7'xDG'xGly+K8'(xMG) .
= Im
DG
dt I 1+KS'XGly+K4'XTG+K5'XMG+K6'XDG
dx [ K x. x. +K..x. .x —K_ .x ..x +K.(x )2
Gly 1" TG Gly 2" MG DG 7"V DG Gly 8\ " MG Pm
- ' Gly
dt I 1+K3'XGly+K4'XTG+K5'XMG+KG'XDG

Quedando asi una expresion con 8 constantes a ajustar. Nétese que, asi como estan
expresadas las ecuaciones, las constantes cinéticas no estan por unidad de peso de
catalizador. Dado que los autores no especifican en el trabajo las cantidades de cada reactivo,
se supuso una base de célculo arbitraria de 1 Kg como masa total (glicerina + TG). Las
constantes se ajustan, y luego las constantes Ki, Kz, K7 y Kg son divididas por la carga de

catalizador utilizada (3% p/p).

En principio se resolvio el sistema utilizando el método Runge-Kutta de cuarto orden, donde
se fue ajustando manualmente las 8 constantes en simultaneo para obtener una buena

aproximacion a los datos.

Esta metodologia se realizé debido a que se disponia el software MATLAB 2018 que permite
realizar un ajuste de este tipo, pero es necesario proporcionarle valores semilla muy cercanos

a los verdaderos.

Realizar el ajuste variando cada constante manualmente fue un arduo trabajo que llevo dias
hasta encontrar el conjunto de pardmetros que mejor aproximaba a los datos. Finalmente se
cargaron estos valores semilla en MATLAB 2018 para conseguir los coeficientes que permitan

minimizar el error cuadratico. Los resultados obtenidos fueron los siguientes:
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Figura 3.14. Modelo propuesto vs puntos experimentales.

En la siguiente tabla se resumen las constantes encontradas luego del ajuste final.

Tabla 3.12. Constantes ajustadas.

Kgrkmol Kgrkmol Kgrkmol Kgrkmol
1 ———  Ks—— O K T Kg———
KgrgKggiymin KgmgKgpgmin KgpgK9ggrymin Kgygmin

0.090 0.014 5.0 100.448 | 30.0 70.315 0.10 0.040

Como se menciond, el valor de las constantes luego se puso en funcion de la carga de
catalizador, para pasar al dimensionamiento del reactor en planta.

3.3.2 Balances de masa para la glicerdlisis

El Glicerolato de Zinc presenta algunas ventajas como catalizador heterogéneo, por ejemplo,
dado su pequefio tamafio (26.7 um) el factor de efectividad catalitico es “1”, permitiendo

131



trabajar bajo control cinético %), Sin embargo, esto también acarrea algunas complicaciones.
Desde el punto de vista cualitativo conviene un reactor del tipo lecho fijo, donde la velocidad
de reaccion promedio es mayor. Luego de una busqueda extensa, se ha encontrado que hoy
en dia no se comercializa este catalizador en otros tamafios. El inconveniente de trabajar con
dimensiones pequenfias es el arrastre significativo de catalizador que ocurre si se implementa

un reactor tipo lecho fijo.

Respecto a lo anterior se ha consultado con los profesionales a cargo de la catedra “Ingenieria
de las reacciones heterogéneas” de la Facultad de Ingenieria de Mar del Plata, Buenos Aires,
Argentina. Dentro de unos afios es factible que, si este catalizador encuentra su aplicaciéon
industrialmente, se pueda realizar la peletizacion del mismo, pudiéndose utilizar el lecho fijo
antes mencionado. En la actualidad versiones peletizadas no se han encontrado que estén
en desarrollo. La alternativa conversada con los docentes anteriores es proponer un reactor

del tipo “Slurry”.

Matematicamente el disefio de los reactores es sumamente sencillo. Debido a la suposicion
tomada en el desarrollo del modelo fenomenoldgico, siendo que el factor de efectividad
catalitico es “1” y debido a que la pastilla es tan pequena la transferencia externa del
catalizador también puede asumirse despreciable, entonces los balances de masa y energia

son analogos a los de un reactor TAC homogéneo.

Para un TAC en estado estacionario:

[ Velocidad de | _ [ Velocidad de N [ Velocidad de ] + [ Velocidad de
Entrada 1 L Salida | | Reaccion | | Acumulacion |
[ Velocidad de | _ [ Velocidad de 4 [ Velocidad de ] + [ Velocid

Entrada 1 L Salida | | Reacciéon imulacion |

En especifico, por ejemplo, para los TG:
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me[ X TGo mel X TGs + ( r G

Pm .. W.pSNL.Vr) =0

s

total [ =] Tg( caudal md sico)

X, =(fraccion mdsica de TG)
) [ ~ ] Kmol G
e K8 o1 K8 cpratizador
W [ =] K8 caratizador
K
P sy [=] g:fN
Kg 1q

En la ecuacion anterior, el subindice “s” indica que la velocidad o la fraccién masica son
especializadas para las condiciones de salida del reactor. La velocidad de desaparicion de
cada componente ya ha sido expresada con anterioridad. Para el disefio en planta se ha
decidido trabajar con una cantidad de catalizador del 10% p/p respecto al caudal masico de
entrada, siendo que el mismo es barato acorde a las afirmaciones de los autores y ademas
permite aumentar la velocidad de reaccién, generando que se trabaje con un equipo mas

pequefio (o lo que es lo mismo, mas barato).

El balance para el resto de componentes puede ser planteado de forma completamente

analoga a la anterior, aunque no se considera relevante ocupar espacio en ello.

3.3.3 Balance de energia

Una gran limitacion por la falta de datos experimentales es la obligatoriedad de trabajar de
forma isotérmica a 240°C. Las constantes obtenidas por ajuste son a esa temperatura y sin
mA&s experiencias no es posible asumir nada del valor de las constantes. La reaccion es en
su conjunto endotérmica, con lo cual debe introducirse un fluido calefactor que permita

mantener la temperatura constante.

De forma analoga a lo realizado para la hidrdlisis, se ha deducido los valores de la entalpia

para cada reaccion a 240°C y presion atmosférica. Los resultados son:
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AH =8.10- 1047 /p0
AH ,=2.28-1051 /iy

— — 5
AH, =AH +AH ,=3.09-10%7/y,;

El balance de energia para un reactor TAC isotérmico es:

1

Froml 'Cppromed.io ( Tmlidﬂ - Term‘ada) = Zl ri V+U.A. ( Tcamisa - Tmlida) - Qalrededores+ Work
1=

=iri.V+ U.A.(T + Work

=] camisa Tsah’da) - Qah‘ededores
1=

.C =
total P promedio

El calor perdido a los alrededores se estim6 de forma analoga a vista para el reactor de
hidrdlisis. Aqui no se realizd un ciclo iterativo para calcular el coeficiente pelicular exterior,
sino que directamente se lo asumié aproximadamente igual que al reactor de hidrélisis (h=16
W/m2.K) por la similitud en la fuerza impulsora de transferencia de calor entre reactores.
Ademas, dentro del reactor se sigue considerando que las paredes internas se encuentran a
igual temperatura que el fluido siendo que el reactor estd agitado mecanicamente,

favoreciendo los fendbmenos de transferencia.

El fluido calefactor sera vapor vivo a 250°C, es decir, el mismo que se utilizaba en el reactor
de hidrdlisis. El célculo del coeficiente global de transferencia de calor necesario se calculara

mas adelante.

3.3.4 Resolucion del balance de masa

Los balances de masa por componente para una operacion conforman un sistema de

ecuaciones algebraicas a resolver. Las condiciones de entrada al reactor son:

e Fraccion masica de Triglicérido: 0.644
e Fraccion masica de Glicerol: 0.331
e Fraccion masica de Agua: 0.005

e Fraccioén mésica de Acidos grasos: 0.013
Debido a que la cinética era compleja se prob6 un sistema de 1 reactor TAC, 2 TAS, 3 TAS,

4 TAS y 5 TAS, descubriendo que se precisa un menor volumen total de reactores cuantos

mas tanques agitados continuos se coloquen en serie hasta los 3 TAS. La diferencia para
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mayor cantidad de tanques no es apreciable. Debido a que en cada reactor debe adicionarse
un 10% de catalizador, también entra en juego este factor a la hora de considerar el nUmero
de tanques a instalar en planta. Si bien el catalizador no es costoso, debe tomarse una

solucién de compromiso.

La cantidad de catalizador a utilizar se encontré ponderando la produccion que se obtendria
en un tiempo determinado versus la cantidad en si de catalizador a emplear, dando como
resultado un 10% como mejor alternativa costo-beneficio. En la figura 3.15 se puede observar

la produccion de MG empleando diferentes cantidades de tanques agitados.

0.6 — MG 1 Tac
—— MG 2 Tac
MG 3 Tac
—— MG 4 Tac
o MG 5 Tac
% xmgs(V) 0.4
= smgs2(V)
E xmgs3(V)
; rmgsd(V)
5 xmgsS(V)
3 0.2

0 | | |

0 1 2 3 4
0 v 4
Vohmen (m3)

Figura 3.15. Fraccidon masica de monoglicéridos vs volumen del reactor para diferentes series TAS.

Por lo anterior se ha escogido una serie de 3 tanques de igual tamafio, ya que no hay una
mejora muy marcada para mayor cantidad de tanques. Resolviendo los balances de masa
considerando que en cada tanque la densidad de la mezcla varia, se llega al siguiente

resultado para la salida final de la serie TAS.
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Figura 3.16. Resultados de los balances de masa isotérmicos a 240°C para la salida del tercer reactor Slurry, en

funcién del volumen de cada reactor.

Las densidades en cada tanque fueron calculadas como el promedio pesado de las
densidades de cada componente a 240°C por el simulador Unisim Design R460. Como se
observa para volimenes de tanques mayores a 2.5 m® no se aprecian avances de reaccion
mayores, siendo que ademas la conversion de TG en este punto es del 90%, lo cual se
considera aceptable. La realidad es que en el futuro con el catalizador peletizado, y la

posibilidad de un lecho fijo como una opcién viable, la conversién podria mejorarse.

Debido a la serie de suposiciones que se realizaron un factor de seguridad de
dimensionamiento del 10% se considera necesario, por ende, cada reactor “Slurry” quedaria
de 2.75 m3. Arbitrariamente se ha seleccionado un didmetro de tanque de 1 m, quedando asi

una altura de 3.5 m de alto.

Para los calculos siguientes sera necesario definir un tipo y diametro de rotor. Debido a que
es necesario mantener soélidos en suspension es conveniente generar patrones de flujos
axiales y radiales. Por ello se ha decidido incluir en el reactor rotores del tipo turbina, y acorde
al libro McCabe y Foust®28 32% recomiendan un rango de tamafios (entre un 30 y un 50% del
didmetro del tanque) para el cual en este trabajo se ha tomado el promedio (40% del diametro

del tanque).
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Dossin et al (2006) #-2% han publicado un trabajo en el cual se ha estudiado un sistema similar
al que se describié aqui, utilizando MgO como catalizador. En la publicacion también se
detallan distintas correlaciones que han sido de mucha utilidad. La primera de ellas permite
calcular el nimero de revoluciones minimas necesarias para asegurar no solo la suspension

completa del catalizador, sino también el mezclado perfecto:

. o, ) -p ’ 0.5 d
Nm>(l2. g )05. e . (_p

P D

imp

]0‘165.80-25 .60 =] RPM

imp dry
Donde “Nm” es el numero de revoluciones minimas, “Dimp” €s el diametro del rotor, “pwe: “es
la densidad del catalizador completamente mojado, “pary “ €s la densidad del catalizador seco,
“dp” es el diametro de pastillas de catalizador y “€” es la fraccion de sélidos en el reactor slurry

(1-porosidad).

w
£=

pa’n*'vr
Con “W” siendo la masa de catalizador en cada reactor y “Vr’ siendo el volumen de cada
reactor “Slurry”. El numero de revoluciones minimas da 76 RPM, lo cual es ldgico

considerando el tamafio de pastilla con la que se trata.

El analisis que continla esta hecho para el primer tanque, pero podria extenderse de forma
analoga al resto. Acorde nuevamente a McCabe y Foust®?8 329 |as turbinas deben trabajar

como minimo a 200 RPM, con lo cual esa sera la velocidad de agitacion seleccionada.

Si calculamos el nimero de Reynolds:

2

N N
imp f

U

Re =572670

Las propiedades se calcularon para las composiciones de salida del primer reactor. McPhee
y Brown (1971) B3U han estudiado el consumo energético en un reactor slurry sélido-liquido,
encontrando que para regimenes turbulentos el Numero de potencia (Np) se vuelve

constante. La relacion viene dada por:
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1
Np=3.88. 3

ref

Donde “Dt” es el diametro del tanque y “Dred” €s el diametro de referencia (1 ft segun los
autores). En este caso el numero de potencia es igual a 4.65. Para las correlaciones que
siguen se debe redefinir el Reynolds (Dossin et al) #2% segln:

3 4 5 a3
Re’=p .dp .Np.DimP N

u3.vr

Con “N” siendo las revoluciones por segundo del rotor. Todo lo anterior tiene la finalidad de
poder calcular el coeficiente de transferencia de masa soélido-liquido para corroborar que

efectivamente la resistencia a la transferencia de masa externa es despreciable.

(Dossin et al)*2% incluyen en su trabajo una correlacion que permite estimar el nimero de

Sherwood;:
I

Sh=2+0.4.Re” 925 §¢ 3

El area interfacial de las pastillas de catalizador es:

Segln se encuentra definido por Ramachandra (1983) 32, Los resultados finales son:

ki =0.00674 -
A

"

Fa

a=74361
m?3

1
kl.a= 502 —
s

Con la finalidad de asegurar que la transferencia de masa externa es despreciable se procede

a comparar las resistencias de transferencia de masa S-L y cinética.
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Los calculos se han hecho teniendo en cuenta la velocidad de los TG. Basta con decir que la
resistencia cinética es 8 érdenes de magnitud mayor que la resistencia a la transferencia S-
L.

3.3.5 Estimacion del coeficiente global de transferencia
de calor

En los balances de energia se ha introducido el término del calor que se agrega al sistema,
pero no se ha aclarado cémo se ha estimado. Lo primero que se ha considerado es que el
fluido calefactor en vapor vivo (siendo que ya se utiliza en otra parte de la planta, es mejor

aprovechar la caldera. No es un equipo barato, asi que lo mejor es sacarle provecho).

La segunda cuestion fue decidir entre una camisa térmica o un serpentin por dentro del
reactor. Dado que el serpentin suele tener mejor relacion area de transferencia / volumen, se
lo ha seleccionado rapidamente. Luego, se han analizado las posibles resistencias a la
transferencia de calor. Dado que el fluido que circula por el serpentin esta condensando, se

sabe que los coeficientes peliculares son muy altos (por ende, su resistencia despreciable).

Usualmente la resistencia del serpentin también suele despreciarse, asi que al fin y al cabo
el coeficiente de transferencia global de transferencia ser4 aproximadamente igual al

coeficiente pelicular de transferencia del liquido en cada reactor.

Se han buscado en bibliografia correlaciones y afortunadamente los tanques agitados han
sido ampliamente estudiados. Chilton et al (1944) B33 proponen para tanques agitados con

serpentin:

1
hk N.oploe —
—f=0.87.(D. 2.—'0) Pr3
Dt ffﬂJ'J ’Lt

_p.p
P

Pr

139



JFA CULTAD DE
INGENTERIA

Con “kf” siendo la conductividad térmica del fluido y “h” el coeficiente pelicular de transferencia
de calor. Nuevamente todas las propiedades han sido estimadas a las condiciones de salida
del reactor.

Finalmente:

W
U=h, =1093 ——
’ m2.K

El valor calculado es para el primer reactor, pero dado que no hay variaciones significativas
en los coeficientes de los otros dos reactores, se consideran aproximadamente iguales al

primero.

3.3.6 Estimacion de la potencia consumida

Para finalizar el reactor de glicerdlisis se estimara la potencia que consume cada uno de los
reactores. Para ello:
— 3 5=
Pot=Np.p.N3.D, S[=]w
Realizando los célculos se llega a que cada reactor consume 1500 W (o lo que es lo mismo,
2 caballos de fuerza).

3.3.7 Resolucion del balance de energia

Debido a la naturaleza endotérmica de las reacciones, el balance de energia permite obtener
el area del serpentin interno necesaria tal que permita mantener la temperatura constante en
el tanque (240°C). Para este primer calculo se consider6 que la entrada de triglicéridos se

encontraba ya precalentada a 240°C.

Resolviendo para cada tanque se llega a los resultados de la tabla 3.13.

Tabla 3.13. Area de intercambio en los tanques.

1.93 0.48 0.09

140



Es importante observar que los resultados obtenidos son coherentes, siendo que la velocidad
de reaccion es mayor en el primer tanque respecto al segundo y al tercero; lo que genera que

la reaccion absorba mas calor, y por ende necesitando una mayor area de intercambio.

Para el dimensionamiento final es necesario establecer las dimensiones que se desean del
serpentin. Por las altas presiones que se deben manejar, el serpentin debe ser un tubo (es

decir, no debe presentar costuras que impliguen fragilidad mecanica).

Ademas, se sabe que el vapor posee como velocidad recomendada un maximo de 30 m/s. El
AHap €s 1640.1 KJ/Kg. Sabiendo ademas las pérdidas de calor utilizando 3 cm del mismo
aislante que para el reactor de hidrdlisis, equivalen a 1851.3 W en cada reactor y teniendo en
cuenta el calor que absorbe la reaccion y el trabajo del agitador, se llega a la cantidad de
calor que debe de entregarse a la torre. El criterio para determinar el espesor de aislante en

este caso fue el de disminuir las pérdidas a un 10% del caso sin aislante.

Tabla 3.14. Dimensionamiento de los serpentines.

‘ Reactor 1 Reactor 2 Reactor 3
Calor a entregar (W) 50893.2 12989.6 2711.7
Caudal de vapor 111.8 28.5 6.0
necesario (Kg/h)
Caudal de vapor 4.404 1.122 0.234
necesario (m3/h)
Diametro de 0.0072 0.0036 0.0016
serpentin minimo (m)
Diametro de 0.28 0.14 0.065
serpentin minimo (in)
Serpentin a utilizar 1/2 BGW 16 1/2 BGW 16 1/4° BGW 16
Longitud del tubo (m) 66 17 10

La seleccion de los serpentines fue arbitraria, habiendo previamente verificado que el espesor
de los tubos sean mayor a los necesarios, acorde al calculo provisto por las cédigo ASMEE29,
Puede resultar llamativa la longitud de los serpentines, principalmente el del primero. Debe
tenerse en cuenta que el tubo puede enroscarse en el tanque logrando satisfactoriamente el

area necesaria.
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Para finalizar se opt6 por la alternativa de ingresar al reactor la corriente de TG a 100°C en
lugar de ya precalentada a 240°C y se compar0 los resultados. Se obtuvo un area de
intercambio para el primer reactor de 9.64 m? y como consecuencia una longitud excesiva.
Por ello se planteara la posibilidad de precalentar la corriente con un intercambiador de calor
y luego se compararé los resultados.

3.5 Posibles mejoras a realizar

Para finalizar este capitulo, se procedera a mencionar algunas mejoras posibles que pueden

realizarse a los sistemas antes planteados.
Reactor de hidrdlisis:

1. Agregar la transferencia de masa de AG al sistema de ecuaciones diferenciales.

2. Incluir variacion en los caudales masicos totales (esta opcion en particular puede
resultar compleja mateméaticamente).

3. Como se han realizado los calculos termodinamicos, es posible obtener un valor
estimativo de las constantes de equilibrio para las tres reacciones (y no considerarlas
iguales).

4. Plantear un balance de energia riguroso (uno para cada fase).
Reactor de glicerdlisis:

1. Realizar el disefio de un reactor de lecho fijo, mediante la peletizacién del catalizador
heterogéneo.

2. De ser posible, poder llevar a cabo a nivel laboratorio un estudio de la reaccion a otra
temperatura, de forma de conseguir una dependencia estimativa de las constantes
cinéticas con la temperatura.

Plantear un modelo mas riguroso para el ajuste de datos experimentales, es decir que
las fases no sean solubles desde el comienzo de la reaccion (esta opcion se comenta,

aunque es bastante complejo a nivel matematico).
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CAPITULO 4

DISENO
DE
SISTEMAS
DE
PURIFICACION




Objetivos

A lo largo del presente capitulo se profundizara sobre las etapas necesarias para purificar los
productos obtenidos de la hidrélisis y glicerdlisis; de forma de alcanzar las especificaciones

necesarias para los productos que luego saldran al mercado.
En resumen, se buscara:

e Definir el nUmero y secuencia de operaciones de separacion a llevar a cabo.
e Disefiar/seleccionar los equipos criticos (ya sea basados en modelos ideales, de

informacién bibliografica o catalogos de fabricantes).

La oleoquimica es una rama gque en la industria viene siendo estudiada desde hace varios
afos. Por ello actualmente se poseen diversos criterios que se denominan “heuristicos”, que
facilitan ligeramente la tarea del disefiador. El criterio mas relevante para este capitulo se
basa en que la destilacion es la forma mas recomendable para una primera separacion de
componentes. Por supuesto, los célculos de la torre / tren de torres quedan aln en discusion,

siendo que existen multiples alternativas.

Otra operacion a utilizar es la cristalizacion. Este fendbmeno es sumamente complejo,
pudiéndose llevar a cabo en presencia de un solvente externo o “en seco”. Sea cual sea el
caso, la realidad es que no se encuentra disponible mucha informacién al respecto en
bibliografia, llegando inclusive a calificar de “una forma de arte” al proceso “9. La
cristalizacion consta de sub-etapas que dificultan el analisis: la nucleacién y el crecimiento
del cristal. Para estimar las propiedades de las corrientes y simular los equipos, se utilizo
como paquete termodinamico NRTL para la fase liquida y SRK para la fase vapor en el caso
gue las mezclas fuesen de compuestos polares y no polares. De ser mezclas solamente
apolares, el modelo termodinamico utilizado fue el de Braun K-10 (Acorde a las

recomendaciones de Carlson).
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4.1 Purificacion de acidos grasos

Usualmente en la industria luego de producir un compuesto determinado es necesario realizar
un tratamiento especifico para purificarlo. Esto se debe a que en general no se cumplen con
los estandares de calidad que el mercado requiere con solo un proceso de reaccion. Es por
ello que la seleccién de un sistema de purificacion es una etapa clave en el disefio de una
planta quimica. Un mal disefio puede repercutir en que las etapas de separacion representen
una parte ridiculamente elevada de los costos de la planta.

Como es el caso, los AG provenientes del reactor de hidrélisis no cumplen con las
especificaciones del mercado propuestas, por lo que se han estudiado diversas estrategias
de purificacién para estos compuestos. En una primera instancia, se busca separar la mayor

cantidad de agua posible que ha quedado luego del reactor.

Esto se debe a que, en la mezcla obtenida, el agua es el compuesto mas volatil. Si se
introduce en la torre de destilacion, saldra por el tope con el acido palmitico. Esta opcion fue
simulada con Unisim Design R460, pero para lograr la pureza del 95% que se desea parte
del agua debe ser eliminada ya sea antes o después de la destilacién. Varias alternativas se

discutieron, se simularon y se analizaron, como se presenta a continuacion.

4.1.1 Separacion del agua mediante destilacion Flash

En esta primera etapa se requiere eliminar la mayor parte del agua que se encuentra
solubilizada con los AG. Para realizar esta tarea se propone un destilador Flash como el
método mas econdémico posible. Esta destilacion es viable ya que existe una diferencia muy
grande entre los puntos de ebullicion de los AG y el agua (volatilidad relativa). Siendo que del
reactor la mezcla sale a una temperatura de 250°C y 50 bar, se decidié aprovechar esto de
forma de generar una separacién importante con un equipo econémico, logrando a su vez

como resultado la menor cantidad de pérdida de AG.

La tabla 4.1 presenta las caracteristicas de la corriente de proceso.
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Tabla 4.1. Caracteristicas de la corriente de proceso.

Caudal
Caudal de

Temperatura Presion Caudal de AG  Triglicérido +

agua :
Glicerol

250 °C 50 bar 70.72 Kg/h 2000.74 Kg/h 2.31 Kg/h

Cuya composicion es la siguiente:

Tabla 4.2. Composicién masica.

Acido Acido Acido Acido Acido _
Agua TG Glicerol

Miristico estearico oleico palmitico linoleico

0.0341 | 0.0080 0.1872 0.448 0.2820 0.038 0.001 | 1.24.10*

Para la separacion del agua se pensaron una serie de alternativas propuestas a continuacion:

e Opcidn 1: La corriente que sale del reactor pasa por una/s véalvula/s reductora/s de
presion hasta presion atmosférica. La temperatura es calculada automaticamente por
el simulador luego de la expansion (223.8°C).
Esto se debe a que se busca operar con un separador flash sumamente econémico.
Al no poseer partes maviles ni estar sometido a presion, el gasto es minimo. No
obstante, las pérdidas de AG por tope no son aceptables.

De los resultados de la Opcion 1 se ha decidido realizar un “Case Studies” en funcion de la
temperatura de entrada al flash. Disminuyendo la misma se espera que la pérdida de AG
disminuya. Los resultados se observan en la Figura 4.2. La presion de entrada al flash se ha
dejado fija y es la presién atmosférica por la economia que esto supone.
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Figura 4.2. Estudio de la influencia de la temperatura sobre la corriente de salida del separador flash.

En el gréfico se observa solo el comportamiento del acido palmitico por simplicidad, pero debe
guedar en claro que el resto de AG en la mezcla sigue el mismo comportamiento.

Se puede visualizar como es recomendable reducir la temperatura del corriente previo al
ingreso de la separacion, de forma de reducir la pérdida de AG. De lo anterior también se
concluye gue es necesario bajar mucho la temperatura para evitar grandes pérdidas de acidos

y por consiguiente no es factible eliminar toda el agua a estas temperaturas.

e Opcidn 2: En vista de lo anterior se ha considerado colocar un segundo separador
flash en la salida de fondo para eliminar el agua remanente. Es claro que para volver
a generar una separacion debe incrementarse la temperatura o disminuir la presion
de la corriente. De por si las torres de destilacibn poseen un consumo energético
importante, con lo cual la opcion de incrementar el consumo energético para calentar
no parece atractiva y por eso no fue considerada.
Trabajar con un flash a vacio puede ser factible, segun la presiéon necesaria para la

separacion.
En la Figura 4.3, se observa como una pérdida de carga en la corriente de entrada al segundo

flash afecta al sistema fijando previamente una caida de temperatura de -80°C en el primer

flash para evitar grandes pérdidas de palmitico.
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Figura 4.3. Pérdida de agua y acido palmitico en funcion de la caida de presion generada en la corriente de
entrada.

El comportamiento se observa como cuasi-lineal para el agua, mientras que para el acido
palmitico presenta un claro comportamiento asintético. Para lograr una separacion aceptable
se requeriria generar un vacio tal que permita trabajar a no menos 40 kPa. Para ello se
requieren equipos tales como bombas de vacio, o eyectores de vapor, los cuales incrementan
la inversion de capital necesaria. Por ende, se concluye que no resulta recomendable la

utilizacién de un segundo separador flash al vacio.

En base a lo concluido anteriormente, se propone una tercera alternativa:

e Opcién 3: Introducir la corriente de salida del reactor de hidrdlisis a un primer
separador flash luego de una descompresion (de 50 bar a 1.5 bar), separando gran
parte del agua (y con ello AG). Luego disminuir la temperatura de la fase vapor,
logrando separar el agua lo méas pura posible en un segundo Flash, y recuperando el
producto de interés. Con las corrientes “purificadas” de agua luego se realiza una

destilacion al vacio.

Si bien puede resultar complejo de entender en palabras, en la Figura 4.4 se presenta un

esquema para solucionar esta dificultad.
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Figura 4.4. Esquema opcion 3

Producto libre de agua

El lector puede preguntarse por qué no se aprovecha el vacio de la torre para separar el agua.

Esto es debido a que la idea es disminuir la mayor cantidad posible de agua que circula en la

torre por los problemas que esto acarrea al trabajar a vacio. A continuaciéon, se muestra cGmo

opera el segundo flash propuesto.
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Figura 4.5. Pérdida de &cido palmitico y agua en el tope del segundo flash.
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La Figura 4.5 representa la pérdida de acido palmitico y agua en el segundo separador Flash

por tope. De lo anterior se concluye que se recomienda disminuir la temperatura de la

corriente en 80°C antes de la segunda separacion.
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Para finalizar, en la tabla 4.3 se detallan las corrientes resultantes luego de esta serie de
separadores flash.

Tabla 4.3. Caracteristicas de la corriente de proceso.

Caudal
» Caudal de Caudal de  Triglicérido
: Temperatura Presion
Corriente agua AG +
(°C) (kPa) :
(Kg/h) (Kg/h) Glicerol
(Kg/h)
Entrada al
223.8 150 70.72 2000.74 231
Flash 1
Corriente 143.8 1.5 bar 69.95 0.35 0.29
ricaen
agua
Producto 223.2 15 0.77 2000.38 2.02
libre de
agua

Las composiciones de la corriente que alimenta la torre de destilacion es la siguiente

Tabla 4.4: Composicién masica de la corriente.

Acido Acido Acido Acido Acido _
Agua TG Glicerol

Miristico estearico oleico palmitico linoleico

0.00038 0.0082 0.1938 0.4645 0.2918 0.0402 9.42.10*| 6.8.10°

Esta corriente sera la alimentacién a la torre de destilacion.

En las figuras 4.6 y 4.7 se muestran las dimensiones y caracteristicas constructivas

calculadas por la herramienta vessel sizing del simulador Unisim Design R460.
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Equipeo de destilacion Flash N°1

DATOS GENERALES
DENOMINACION EQUIPO Destilador Flash
FUNCION Eliminar agua de la corriente de acidos grasos

DATOS DE OPERACION

PRINCIPALES FLUIDOS Acidos grasos-Agua
TEMPERATURA DE OPERACION [°C] 223.8
PRESION DE OPERACION [atm] 15

DATOS DE DISENO
VOLUMEN TANQUE [m?] 0.42
DIAMETRO INTERIOR [m] 0.46
ALTURA TOTAL[m] 2.5
POSICIONAMIENTO Vertical
ESPESOR CILINDRO [mm] 6.35
TEMPERATURA DE DISENO [°C] 223.8
PRESION DE DISENO [atm] 1.5
MATERIAL CONSTRUCCION Acero Inoxidable 55 316
DENSIDAD MATERIAL DE CONSTRUCCION [kg/m?] 8027
NORMA DE DISENO Codigo ASME

Figura 4.6. Caracteristicas generales del primer Flash.

Equipo de destilacién Flash N°2

DATOS GENERALES
DENOMINACION EQUIPO Destilador Flash
FUNCION Eliminar agua y recuperar parte del palmitico

DATOS DE OPERACION

PRINCIPALES FLUIDOS Acidos grasos-Agua
TEMPERATURA DE OPERACION [°C] 143.8
PRESION DE OPERACION [atm] 1.5

DATOS DE DISENO
VOLUMEN TANQUE [m?] 0.27
DIAMETRO INTERIOR [m] 0.46
ALTURA TOTAL[m] 1.6
POSICIONAMIENTO Vertical
ESPESOR CILINDRO [mm)] 6.35
TEMPERATURA DE DISENO [°C] 143.8
PRESION DE DISENO [atm] 1.5
MATERIAL CONSTRUCCION Acero Inoxidable S5 316
DENSIDAD MATERIAL DE CONSTRUCCION [kg/m?] 8027
NORMA DE DISENO Codigo ASME

Figura 4.7. Caracteristicas generales del segundo Flash.
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4.1.2 Separacion del Acido Palmitico

Como se mencion6 anteriormente, se requiere producir Acido Palmitico de alta pureza, es
decir, minimamente al 95% en peso. Esto es factible si se realiza un proceso de destilacion

sobre la mezcla inicial.

El principio basico de separacion por destilacion es la utilizacion de calor como agente
separador de compuestos. Para ello los puntos de ebullicion de los compuestos a destilar
deben diferir considerablemente. Esta diferencia (volatilidad relativa) se incrementa a medida

gue se trabaja a menores presiones.

El punto de ebullicién del acido palmitico es de 351°C a presién atmosférica, mientras que
para el acido estearico tiene un valor de 361 °C y para el acido oleico de 360°C. Como se
puede observar existe una leve diferencia entre los puntos de ebullicion del acido palmitico y
los demas. Aunque teéricamente seria factible separar todos los compuestos por medio de
una destilacién, esta Gltima resultaria impractica por las dimensiones del equipo a utilizar si

se decide operar a presion atmosférica.

En la industria generalmente se separan los AG que difieren en el nimero de atomos de
carbono por destilacion. Para aquellos que coinciden en la longitud de la cadena carbonada,
pero poseen dobles o triples enlaces, la cristalizacion es efectiva debido a la diferencia entre

los puntos de fusion.

Segun A. Zarli Y la destilacién de AG se realiza bajo alto vacio y a la menor temperatura
posible. La baja presion se debe a aumentar la volatilidad relativa, mientras las bajas
temperaturas se deben a que estos compuestos sufren degradacion térmica si se los expone
por altos periodos de tiempo a temperaturas elevadas. Es por ello que se recomiendan

equipos con un bajo tiempo de residencia.

H. Stagel*? brinda un criterio para decidir el maximo tiempo de residencia dentro de la torre

segun a la temperatura de operacion de la misma (Tabla 4.5)
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Tabla 4.5: Parametros para la eleccion del tiempo de residencia.

indice de lodo Temperatura de operacion (°C)
<60 245 250 260
60-140 235 240 245
>140 225 230 235
Tiempo de 40 20 10
residencia (min)

Ademas, H. Stagel*@informa que los AG provenientes del sebo vacuno poseen un indice de
yodo medio de 50, por lo que para evitar problemas de desintegracion se evitara operar a
temperaturas mayores a 245°C y asi garantizar poder trabajar con tiempos de residencia de
hasta 40 minutos sin degradacion térmica apreciable de los productos.

A. Zarli*Y, recomienda utilizar torres empacadas para evitar grandes caidas de presion dentro
del equipo, siendo los empaques ordenados los preferidos. Ademas, informa que una caida
de 2-5 mbar por metro de torre es lo tipico para este tipo de relleno. Asimismo A. Montoya
43 menciona en su trabajo que las torres con relleno estructurado se caracterizan por tener

bajos tiempos de residencia.

4.1.2.1 Destilacion por método corto

La simulacion por un método corto tiene la ventaja de ser un método simple y rapido que sirve
para obtener los valores semilla para una simulacién mas rigurosa. Ademas es (til para definir
las caracteristicas mas generales del proceso, tales como la presién de operacion tanto del

reboiler como del condensador y estimar el reflujo minimo del proceso.
Antes de comenzar a simular es necesario tener en cuenta el criterio propuesto por

H.Stagel*? para verificar que no existan problemas de degradacion térmica de componentes.

La mayor temperatura dentro de este equipo se encontrara en el reboiler, por lo que se
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utilizara este pardmetro para realizar este andlisis. Cabe destacar que toda la torre no se
encontrarq a la temperatura del reboiler sino que a medida que se sube por la torre la
temperatura disminuye hasta alcanzar la temperatura del condensador. No obstante, se
decidio utilizar la temperatura del reboiler como un criterio conservador a fin de evitar
problemas de desintegracion de los compuestos. La figura 4.8 muestra los resultados

obtenidos luego de realizar un estudio sobre la torre.
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Figura 4.8. Dependencia de la temperatura del reboiler con la presion

En primera instancia se puede observar la baja presiéon a la que hay que operar la torre, lo
cual va de la mano con los expuesto por A. Zarli “Y tanto por la volatilidad relativa como por

las bajas temperaturas necesarias.

En segunda instancia se puede observar que a presiones menores a 3 kPa el criterio de H.
Stagel*? se cumple satisfactoriamente, ya que la mayor temperatura dentro de la torre es de
243°C. No obstante, se decidié incorporar un margen de seguridad de 30°C para evitar
posibles problemas a futuro. Es por ello que se decide trabajar con una temperatura del

reboiler de 210°C y a una presion de 0.8 kPa u 8 mbar.

Para la presion de operacion del condensador, se tuvo en cuenta que existira una caida de
presién dentro de la torre, y por consiguiente suponer que la presion del condensador sea
igual al reboiler no es una buena estimacién. Como se menciond anteriormente A. Zarli 44
estima una caida de entre 2 y 5 mbar por metro de torre, por lo que en primera instancia se

propone una presion de 0,1 kPa o 1 mbar como presion de operacion para el condensador.
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En la tabla 4.6 se observan los resultados obtenidos por el método corto para obtener un
producto de tope con una pureza del 95% y un 97% de recuperacion siendo este Ultimo un
valor que se ha considerado aceptable en cuanto a pérdida de acido palmitico. Ademas, a
partir de simulaciones realizadas con recuperaciones mayores, el nimero de etapas en la

torre o el reflujo se ve incrementado significativamente.

Tabla 4.6: Valores de operacion obtenidos por el método corto.

Presién Presion del  Temperatura Temperatura Reflujo Cantidad Alimentacion

del condensador del del minimo  minimade optima

reboiler reboiler condensador etapas

0.8 kPa 0.1 kPa 210.8°C 149.4°C 1.9 9 6

Cabe destacar que, a la hora de correr la simulacion, debioé especificarse que la salida se
mantendria como vapor (si bien esto no es cierto). Esto es debido a que el método corto no
tiene la opcién de utilizar un condensador parcial y por consiguiente se estimaria una
condensacion total del agua de la corriente. Esto ultimo produciria temperaturas del
condensador muy bajas (del orden de 20°C) y un reflujo minimo sumamente bajo. Esto no

tiene sentido alguno ya que a esta temperatura parte de los AG cambiarian de estado.

4.1.2.2 Destilacion por método riguroso: Opciones a

tener en cuenta.

El método riguroso es un andlisis completo del funcionamiento de la torre de destilacion que
tiene en cuenta tanto un disefio mucho mas detallado del funcionamiento interno de la misma
como las caracteristicas constructivas generales de la torre. Para ello se utilizé el software

Unisim Design R460.1 que permite realizar el disefio detallado del equipo.

Existen mdltiples alternativas para la destilacion, tanto en el nimero de torres, como en las
variables operativas de cada una. Debe quedar claro que de ser posible siempre se prefiere
minimizar la cantidad de equipos y el gasto energético. Algunas de las opciones que fueron
testeadas se discutiran a continuacion, luego se seleccionara la mejor opcion y se le hara un
desarrollo mas riguroso. Todas las opciones presentadas cumplen con el criterio mencionado
y por lo tanto operaran a 0.8 kPa de presion en el reboiler.
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e Opciénl
Para esta primera opcién se optd por simular una unica torre, acorde a lo estimado por el
método corto. Para ello se comenzd utilizando las presiones antes discutidas. Para decidir
cuantas etapas son necesarias, se realiz6 un estudio de caso fijando la recuperacion y la
composicion deseada en un 97% y 95% respectivamente, y graficando el nimero de etapas
versus el reflujo necesario y la energia consumida en el reboiler. Los resultados encontrados

se muestran en la Figura 4.9.
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Figura 4.9. Variacion del nimero de etapas y calor entregado versus el reflujo externo.

Se puede observar claramente que a bajas relaciones de reflujo el nimero de etapas se
dispara en forma asintética. Esta tendencia es correcta ya que previamente se habia estimado

un reflujo minimo de 1.9, siendo necesario infinitas etapas para lograr este valor.

Ya a altos reflujos, se requieren menos etapas hasta llegar al reflujo méximo donde se
requeriran en minimo numero de etapas. A reflujo total el valor encontrado fue de 9 etapas.
Es necesario encontrar un punto que trate de minimizar el consumo de energia por parte de

la torre y que tenga el menor numero de etapas posible.
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R.E Treybal*4 menciona en su trabajo que existe un valor que minimiza el gasto. Este analisis
lo realiza teniendo en cuenta los costos fijos y variables de una operacion de destilacion. En

la siguiente figura se muestra de forma cualitativa el concepto mencionado.

Costo

Costo Total

Costo Energia

Costo Capital

N R e T

Reflujo 6ptimo Reflujo

Figura 4.10. Seleccion del punto de reflujo 6ptimo.

R.E Treybal™# concluye que para una operacion de destilacion el reflujo 6ptimo se encuentra

entre 1.1y 1.5 veces el reflujo minimo, y para operaciones al vacio este suele ser superior.

Si se tiene en cuenta el criterio mencionado, se obtendrian un total de 16 etapas para un
reflujo de 1.3 veces el minimo. Este valor es un poco elevado, ya que en nuestro caso se
tratara de encontrar la torre lo mas pequefia posible, es por ello que se propone una relacion
de reflujo de 2 veces el minimo. El nimero de etapas necesarias para realizar la operacion
es de 12.

No se utilizé6 un mayor valor de reflujo debido a que los consumos energéticos aumentaban

en gran medida y no existe una gran diferencia en el nimero de etapas requeridas.

Con el reflujo calculado y con los objetivos del producto requerido se procedi6 a simular la
torre de destilacion. A la hora de simular el proceso se recurrié al uso de un condensador
parcial. El principal motivo fue que para condensar el vapor de agua en la torre se requerian
muy bajas temperaturas y por consiguiente parte de los AG cambiarian de estado, haciendo
imposible la tarea de destilacion. Al incorporar un condensador parcial y fijar que el caudal de
agua que entra a la torre salga como vapor por el condensador, se evitaran dichos

inconvenientes. Los resultados obtenidos fueron los siguientes.
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Tabla 4.7. Resumen de la columna de destilacion para la opcion 1.

Numero de Reflujo Calor entregado Presion del Presion del

etapas IDEALES al reboiler reboiler condensador

Recuperacion Pureza del Temperatura del Temperatura del Volumen

producto reboiler condensador

97% 95% 210.9°C 72.35°C 23.64 m**

* Estos resultados fueron obtenidos con la herramienta “Tray Sizing” del simulador UniSim
Design 460.1, con el relleno Mellapak 250. Este mismo relleno se ha utilizado en todos los
casos debido a ser aquel que permite obtener una mejor performance en cuanto a la

pérdida de carga en la torre.

e Opcibn 2

En virtud de conseguir torres de menor dimension, se propuso dividir el caudal y utilizar 2
torres de menor dimension. Para este caso el reflujo de operacion sera el mismo ya que solo
se vio modificado el caudal de entrada a cada torre, siendo este Ultimo la mitad que en la

opcion 1.

Para esta nueva opcion se dejaron constantes el reflujo calculado en la opcion 1, la presion
del condensador y reboiler. Por otro lado, el flujo de agua a eliminar por el condensador parcial
ahora paso a ser la mitad de la inicial. Cabe sefialar que el nUmero de etapas no se puede
disminuir ya que solo se vario el caudal de operacion. En cuyo caso, disminuye el diametro
de la torre. En la siguiente tabla se resumen los resultados obtenidos para una de las torres,
siendo analogo para la otra.

Tabla 4.8. Resumen de la columna de destilacion para la opcién 2.

Ndmero de Reflujo Calor entregado Presion de c/ Presion de c/

etapas a c/ reboiler reboiler condensador

Recuperacion Pureza Temperaturade Temperaturade Volumen de c/

c/ reboiler c/ condensador torre

97% 95% 210.9°C 80.1°C 125 m3
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Se puede observar que el consumo energético total de ambas torres disminuye en un 1%y
las dimensiones de las mismas se ven reducidas respecto a la original. La diferencia entre los
consumos energéticos se puede atribuir a errores en el método numérico, ya que de todas

formas dividir o no el caudal, la cantidad de energia necesaria sera la misma.
e Opcién 3

Se busco la forma de operar con torres mas pequefias con el fin de reducir los tiempos de
residencia, para ello se simularon diferentes torres de inferior cantidad de etapas para verificar
si era factible esta propuesta. Se encontré que era necesario simular un sistema de torres en

serie de menor tamafo para poder cumplir con las especificaciones del proceso.

Para llevar a cabo la propuesta se utilizaron torres de 6 platos cada una conectadas en serie
a través del destilado. El hecho de trabajar con mas de una torre impone un mayor consumo
energético si no se fijan correctamente los parametros de las mismas. Es por ello que se
propone utilizar menores reflujos para evitar que el consumo de energia del reboiler sea alto.
Los reflujos minimos para estas torres no son los mismos que los mostrados en las opciones

anteriores ya que las especificaciones de cada una no son las mismas.

Para llevar adelante la simulacion se tuvo en cuenta que la presién del reboiler sea de 0.8
kPa, la pureza del producto final sea del 95% y la recuperacion final sea del 96%. Los

resultados obtenidos para las torres son los siguientes:

Tabla 4.9: Resultados de la simulacién del tren de torres.

‘ Torre 1 Torre 2 Torre 3

Numero de etapas 6 6 8
Reflujo 1.9 1.9 1.8
Calor entregado al 1.56 10° 1.43 10° 1.110°
reboiler (kJ/h)
Volumen de latorre 11.83 7.9 10.57
(m®)
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Se puede observar que en comparacion a la opcion 1 el consumo energético total de los
reboiler es 3 veces mayor en este caso, y que el tamafio del equipo se ve reducido en un 50%
para el caso de la primera torre, mientras que para la segunda un 66% vy la tercera torre un

55% en su tamario.

4.1.2.3 Destilacion por método riguroso: Seleccion de la
mejor opcion.

En este apartado se discutirdn las alternativas planteadas y se seleccionara la mejor opcion

de cara a realizar un analisis mas profundo de la misma.

En primera instancia se busc6 minimizar el tamafio de la torre en virtud de tener bajos tiempos
de residencia, de todas formas, existe un margen de temperatura que permite trabajar con
cierta seguridad a la hora de una posible descomposicion térmica.

Si se compara la primera alternativa con la segunda se encuentra una disminucién del tamafio
de la torre a costa de utilizar dos equipos mas pequefios. En un inicio se propuso esta
estrategia pensando que los equipos resultantes serian mucho mas pequefios que los
encontrados finalmente. Con respecto al gasto energético se encontré que era muy similar y
no se podia tomar una decisién en base a estos valores. Como conclusién a este caso, se
puede decir que no presenta ninguna ventaja respecto al caso base y que la disminucion en
el volumen de las torres no es lo suficientemente considerable como para tomar esta

estrategia como viable.

Con respecto a la tercera propuesta, se buscé torres mas pequefias en altura y didmetro
conectadas en serie a costa de tener un mayor numero de ellas. El resultado fue satisfactorio
ya que se logré reducir la altura de las torres a la mitad y se redujeron los diametros
considerablemente. No obstante, cuando se analiza el tamafo total de las torres, se encontré
gue el volumen de las tres torres juntas es un 22% mayor que la Unica torre propuesta en la
opcion 1. Lo anterior sumado al aumento elevado en la energia necesaria para operar las
torres para obtener una recuperacion menor deja en claro que esta opcién no es viable bajo

ningun punto de vista.
Un elemento que no se analiz6 en la comparacién de ninguna de las opciones es el consumo

energético necesario para producir vacio en cada torre, pero sera de suma importancia

considerarlo para realizar un analisis lo mas completo posible.
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A medida que se incrementa el numero de torres de destilacion, se produce un aumento en
la cantidad de equipos auxiliares (bombas de vacio, eyectores de vapor, condensadores,
reboilers, cafierias, etc). Por todo lo mencionado se termina de inclinar la balanza hacia la
opcidén 1, ya que se aumentan considerablemente los costos energéticos en las opciones 2 y

3. Es por ello que se determina utilizar una Unica torre bajo alto vacio.

4.1.2.4 Destilacion por método riguroso: Disefo y

analisis del equipo seleccionado.

En la seccion anterior se dimensioné la torre utilizando las herramientas provistas por el
simulador Unisim Design R 460.1. Esta modalidad fue utilizada ya que era la mejor manera
de comparar las opciones y tener un criterio de decisién directo.

En este apartado se tendran en cuenta datos provistos de fabricantes para estimar la caida
de presion, eficiencias de etapas y didmetro de la torre. Mientras que el nUmero de etapas,

flujos y presiones de operacién se encuentran en la seccién anterior.

Industrialmente la destilacion se realiza en torres rellenas generalmente, de forma de reducir
la caida de presién. El primer paso para el dimensionamiento es seleccionar la estructura
correcta del relleno de latorre. A. Zarli*Y informa que rellenos ordenados son preferidos sobre

los rellenos aleatorios debido a que estos Ultimos presentan una mayor pérdida de carga.

Para la seleccién del relleno de la torre se recurrié a catalogos de distintos fabricantes. Se
encontré que la empresa Sulzer es la que mayor variedad de empaques ofrece. Dentro de
estos existe un gran numero de empaques ordenados para diferentes aplicaciones y
presiones de operacion. Para nuestros requisitos se informa que la serie Mellapak es

ampliamente utilizada en destilaciones al vacio. **!
Se informa que el modelo Mellapak 250 o su contemporaneo el MellapakPlus 250 son los

mas utilizados debido a su gran flexibilidad y rendimiento. Las figuras 4.11 y 4.12 presentan

los datos provistos tanto para el Mellapak 250 como para el MellapakPlus 250.
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Mellapak 250.Y Mellapak 250.X
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parameter = head pressure p /mbar

Figura 4.11. Relleno estructurado Mellapak 250. [4.5]

MellapakPlus 252.Y Mellapak 250.Y

960
400

100
parameter = head pressure p /mbar

Figura 4.12. Comparacion entre el MellapakPlus 252 y Mellapak 250. [45]
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Como se puede observar el elemento comun en todos los graficos es la variable F,

denominado factor de inundacion. “F” se define de la siguiente forma.
pls
A
Donde
- Qg: Caudal de vapor dentro de la torre (m®/s).

- A: Area transversal de la torre (m).

- p,: Densidad del gas

De la ecuacion se advierte que el factor “F” depende del caudal de vapor, este ultimo varia
plato a plato dentro de la torre, es por ello que se debe calcular en el fondo y tope de la torre

para luego tomar el promedio como valor representativo.

Dentro de la gama de Mellapak existen dos distribuciones, la X e Y. Ambos rellenos se
diferencian en el tipo de corrugaciones internas y que esto a su vez afecta a la capacidad del
relleno. El relleno tipo Y tiene corrugaciones con una inclinacion de 60°, mientras que el tipo

X tiene una inclinacion de 45° 1461,

El relleno tipo X tiene la caracteristica de soportar un mayor caudal (con una similar caida de
presion) a costa de una menor eficiencia por plato teérico, mientras que el tipo Y se

caracteriza por mayores eficiencias.

El relleno MellapakPlus 252Y es un nuevo disefio por parte de la firma que toma la forma del
tipo Y, pero este ahora es capaz de soportar mayores caudales dentro de la torre con una

caida de presién muy similar.

Para lograr mantener la caida de presion en los limites deseados que no superen los 0.7 kPa,
se utilizara el relleno MellapakPlus 252Y, como se mostrara mas adelante. Es importante
trabajar en la zona donde la HEPT se mantiene casi constante, esto se debe a que, si existen
perturbaciones dentro de la torre la eficiencia no varie en gran magnitud, de lo contrario es

posible que el producto obtenido no cumpla con las especificaciones requeridas.
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Para el céalculo del factor de inundacién, se utilizaran los valores encontrados mediante la

simulacion de la torre. Los datos obtenidos de Qqy pynecesarios para el calculo del factor F

se muestran en la tabla 4.10.

Tabla 4.10. Parametros para el calculo del factor F.

Qg (M*/s) py(kg/m?)

Fondo de la torre 19.07 5.61 107

Tope de latorre 68.56 1.65 102

Ahora bien, es necesario definir una ultima variable para poder obtener el resto. Es por ello
gue se define el AP como variable critica de disefio. EIl maximo AP admisible en la torre es
de 0.7 kPa, siendo esta la diferencia de presion entre en condensador y reboiler. Es por ello

gue se debe tener especial cuidado de nunca superarla.

A continuacion, se describe el célculo necesario para determinar las dimensiones reales de

la torre.
1. Se define un didmetro de torre.
2. Se calcula el Area de la torre y se halla “F”
3. Con el factor F, se encuentra la HEPT.
4. Con el nimero de etapas ideales encontradas en la simulacion se calcula la altura de

la torre.
5. Con la altura de la torre y con el AP por metro hallado de catélogo se verifica que no

se supere los 0.7kPa.

6. Sino se cumple, se propone otro valor de diametro y se vuelve a empezar.

Los valores obtenidos luego de realizar el calculo se resumen en la siguiente tabla:

Tabla 4.11. Resultados obtenidos luego de la iteracion.

Diametro Etapas Altura del

AP (kPa/m)  F (Pa®)

(m) Ideales relleno (m)

4.92 (se

redondeaa5m

0.124 2.5 2.06 0.41 12
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asegurarse)

Con los datos encontrados gracias al catalogo provisto por el fabricante, se procede a volcar
dichos valores en el simulador para hallar los valores finales de operacion para nuestra torre.
Al percibir cambios en los perfiles de presion de la torre, cambian variables como el reflujo
minimo, el calor entregado, etc. Todo el analisis mostrado anteriormente respecto a los
graficos del numero de etapas vs. el reflujo de la torre por ejemplo se vera modificado

numéricamente, aunque las tendencias son analogas.

Tabla 4.12. Resultados finales para la torre de destilacion de acido palmitico

Temperatura Temperatur @ Presién

Presion del Altura de
del a del del

condensador reboiler Reboiler
(°C) (°C) (kPa)

Condensador relleno Reflujo
(CGE)) (m)

73.63 210.9 0.8 0.18 5 3.81

A continuacion, se muestran los perfiles tanto de temperatura, presion y flujos dentro de la

torre.

e Perfiles de temperatura dentro de la torre

Perfiles de Temperatura —— Fase Vapor

Fase Liquida

2200

2100

~ :
O 200,0 3
2 3
© E
[ ]
E 3 /
© 190,0 3
o 3 L
=3 :
E E
— 1800 E /
170,0 4 //

160,0
0,0000 2,000 4,000 6,000 8,000 10,00 12,00

N° de etapa ideal
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Figura 4.13. Perfiles de temperatura dentro de la torre

La figura 4.13 representa el perfil de temperatura dentro de la torre, no incluye las
temperaturas de reboiler y condensador. Estas Ultimas son de 210.9°C y 73.63°C
respectivamente.

Como se ha nombrado, la region cercana al reboiler es la zona critica de este equipo. Esto
se debe a que es la parte con mayor temperatura y por consiguiente con mayor riesgo de
degradacion térmica, es por ello que ademas se aplicé un margen de seguridad para evitar
problemas.

Puede notarse a simple vista que existe una diferencia de temperatura que se incrementa a
medida que se asciende por la torre. Esta diferencia ocurre debido a que el vapor asciende
desde la parte mas caliente de la torre, es decir el reboiler. Mientras que el liquido cae por la

torre desde las regiones mas frias, tanto del condensador como de la alimentacion.

Esta diferencia de temperatura funciona como una fuerza impulsora que posibilita una

transferencia de calor del gas a liquido y por consecuencia que mas liquido pase a fase vapor.

e Perfiles de Flujos dentro de la torre globales y para cada componente:

Flujo masico dentro de la torre | — [z
5,00e+003 / \\
4,00e+003 /' ~_ \
3,ooe+003E / / \

200e+003 / \\
1,00e+003 3 /

0,000 -

Caudal masico (kg/h)

Main TS

N° de etapa ideal

Figura 4.14. Perfil de flujos méasicos dentro de la torre.
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Flujo masico (kg/h)

Flujo masico (kg/h)
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Figura 4.15. Perfil de flujos mésicos de vapor en la torre.
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Figura 4.16. Perfil de flujos mésicos de liquido dentro de la torre.
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Flujo masico en fase liquida
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Figura 4.17. Perfil de flujos mésicos de agua liquida dentro de la torre.

Flujo masico en fase vapor

0,900 =

— Agua [

0,800 i o

0,700 3 \
0,600 \
0,500 3 \
0.400 \
0300 \
0,200 \
0,100 3 \
0.000 : ; _ \

Main TG

Flujo masico (kg/h)

N°® de etapa ideal

Figura 4.18. Perfil de flujos masicos de agua en estado vapor dentro de la torre.

Para comprender estos graficos es necesario saber como se da la circulacion de los flujos

dentro de la torre.

El flujo de gas es generado por el reboiler y asciende por la torre, es por ello que se debe leer
el grafico de derecha a izquierda para su correcta interpretacion. Mientras que el liquido cae

por el equipo siendo de izquierda a derecha la forma de interpretarlo.
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Con respecto a los caudales méasicos de gas de cada compuesto en particular, se puede
observar claramente como en el fondo de la torre el gas es rico en los compuestos pesados

mientras que se sube por la torre la corriente se enriquece en acido palmitico.

Si se analiza por parte del liquido el analisis es similar pero opuesto. La regidbn mas
interesante es en la etapa 6, donde se realiza la alimentacién. Alli se puede ver claramente
como aumenta abruptamente el caudal de liquido. Esto se debe a que en su mayoria la
alimentacion se encontrarda en estado liquido a esa presion y temperatura. Ya en el reboiler
se encuentra una caida abrupta en el caudal de liquidos, esto se debe a que el liquido que

llega se transforma en vapor.

Con respecto a los flujos de agua dentro de la torre, se opt6 por realizar graficos separados
debido a la gran diferencia en el orden de los flujos masicos comparados con el resto de los

componentes.

Como se puede observar para los perfiles de fase liquida, los caudales son muy pequefios,
esto tiene sentido ya que la torre opera a altas temperaturas (mayor a 100°C) y bajas
presiones, por lo que el agua se encontrara casi en su totalidad como vapor, como se observa

en la figura 4.18.
Ademas, es interesante notar que en la zona de agotamiento la existencia de agua es nula,
lo cual nuevamente es légico ya que el agua se vaporiza en su totalidad al entrar a la torre.

Esto se puede observar con claridad en la figura 4.18, donde en la etapa de alimentacién

aumenta subitamente el caudal de vapor de agua.

e Perfiles de composicién dentro de la torre
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Perfiles de composicion dentro de la torre
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Figura 4.19. Perfiles de concentracion dentro de la torre para la fase vapor

Aqui no hay mucho més que agregar, solo que se puede observar claramente como a

mayores alturas de la torre la corriente se va enriqueciendo en el componente mas volatil.

Cabe destacar que no se agregaron las composiciones de agua ya que como se mostré en

el anterior apartado difieren en mas de un orden de magnitud con respecto al resto de los

componentes.

e Perfiles de presion dentro de la torre

Perfil de presion dentro de la torre
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Figura 4.20. Caida de presion dentro de la torre.

Como se puede ver el perfil dentro de la torre es lineal, tal como se preveia. Ademas, la

caida de presion por plato es la indicada por el calculo del fabricante.

Para finalizar se muestran las composiciones de todas las corrientes que salen del equipo.
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Tabla 4.13. Caudales mésicos y composiciones para cada corriente.

Caudal Agua Acido Acido Acido Acido Acido Glicerol TG

masico (%p/p) Palmitic  oleico estearico miristico linoleico (%p/p) (%p/p)
o (%p/p)  (%plp)  (%p/p) (%p/p) (%p/p)

Producto de | 596.8 | 1.96.103 95 1.17 0.57 2.77 0.47 0.02 -
tope

Purga del 0.8 94.2 541 - - 0.08 - 0.3 -

condensado

Producto de | 1405.5 - 1.25 65.7 27.38 - 5.53 - 0.13
fondo

4.1.2.4 Destilacion por método riguroso: Seleccion del

sistema de vacio.

Una parte fundamental en el disefio de un proceso de destilacién al vacio es justamente la

seleccién de equipos apropiados para generarlo.

S.M Walas*" indica que existen 2 formas de realizar la operacion. La primera es mediante
bombas mecanicas o compresores conectados de forma inversa. La segunda opcion es

mediante sistemas de eyectores de vapor.

Segun S.M Walas!*" los sistemas mecanicos de bombas son recomendados para presiones
de entre 0.5-2 psi. No son recomendadas para menores presiones debido a los grandes

consumos y problemas mecénicos.

Es por ello que para presiones de trabajo de hasta 0.01 kPa se aconseja el uso de eyectores.
Estos ultimos se caracterizan por no tener partes moviles, son de facil instalacién, son
moderadamente econémicos y se pueden adaptar para que manejen vapores corrosivos. 7

Por lo que se ha decidido utilizar estos Ultimos como sistema de despresurizacion.

S.M Walas*" brinda un criterio de decision para evaluar la cantidad de equipos en serie que
se deben conectar para obtener el vacio necesario. Para ello se entra con la menor presion

de la torre y se choca con la curva correspondiente, estd a su vez tiene una numeracion y
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acorde a esto sera la cantidad de equipos a utilizar. En la figura 4.21 se muestra el gréafico

correspondiente.
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Figura 4.21. Seleccion del nimero de eyectores.

Existen 2 consideraciones importantes al momento de disefar:

El eje de las abscisas representa la cantidad de vapor a inyectar por libra de carga de

aire. Este dltimo parametro se calcula mediante el volumen de la torre.

S.M Walast*" recomienda el uso de condensadores luego de una serie de eyectores,
esto se debe a que se trata de evitar grandes flujos de vapor dentro de los eyectores.
El papel de los condensadores es eliminar parte del vapor que se utilizé para producir

el vacio.

Para realizar el calculo se trabajé con una presion en el tope de la torre de 0.18 kPa 0 1.35

mmHg, con este valor se encuentra que es necesario un sistema de 4 eyectores en serie con
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2 condensadores de vapor. Ademas, indica que se deben suministrar aproximadamente 18

Ib vapor / Ib carga de aire.

Para obtener el valor de carga de aire, S.M Walas!*"! propone la siguiente correlacion.

m=K- y0-66

Donde

- m: Carga de aire ( Ib aire/h)
- K: Constante

- V: volumen del equipo ( ft%)

K es funcion de la presion del equipo y puede tomar los valores expresados en la siguiente

tabla:

Tabla 4.14. Valores de K segun la presién del equipo.

Presion

(Torr)

K 0.194 0.146 0.0825 0.0508 0.0254

Para nuestro caso de una presion de 1.35 Torr el valor de K es 0.0508. Ya con este valor y
con el volumen de la torre, 16.66 m® o0 659 ft3, se puede obtener el valor de “m ” siendo este
de 3.49 Ib aire/h 0 1.58 kg aire/h .

A partir de “m” y el nimero obtenido del grafico anterior se puede encontrar facilmente la
cantidad de vapor a utilizar en cada eyector para producir el vacio requerido. Esto resulta en
un caudal de 62.28 Ib/h 0 28.25 kg/h de vapor.

En la siguiente tabla se resumen todos los datos necesarios para definir el sistema de

eyectores.

Tabla 4.15. Sistema de eyectores

Numero de Numero de Caudal de vapor a | Presion necesaria
eyectores condensadores utilizar (kg/h)
4 2 28.25 0.18 kPa
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4.1.2.4 Destilacion por método riguroso: Resumen

general del proceso.

DATOS GENERALES
DENOMINACION EQUIPO | Columna de destilacion empacada
DATOS DE OPERACION
ENTRADA SALIDA CABEZAS SALIDA COLAS
FLUIDO Acido Palmitico
Acido Oleico Acido Palmitico Acido Oleico
Acido Estedrico Acido Miristico Acido Estedrico
Acido Miristico Agua Acido Linoleico
Acido Linoleico
Agua
CAUDAL [Kg/h] 2003.17 596.84 1405.53
TEMPERATURA [2C] 223.2 73.63 210.9
PRESION [kPa] 150 0.18 0.8
REFLUIO 3.8
DENSIDAD [Kg/m?] 714.1 836.7 741.5
DATOS DEL RELLENO
ETAPAS TEORICAS 12
ETAPA DEL ALIMENTACION b
HETP [m] 0.41
EMPAQUE MellapakPlus 252 Y
MAXIMA INUNDACION [24] 48.6
PERDIDA DE CARGA (kPa) 0.52
DATQS DE DISENO
MATERIAL CARCASA 31655 PRESION DEL CONDENSADOR 0.18
kPa
NORMA DE DISENQ ASME [TENI]PERATURA DEL 73.63
_ COND!ENSADDR [°C]
GEOMETRIA DEL CUERPO Cilindrico PRESION DEL REBOILER [kPa] 0.8
NORMA DE DISENO ASME TEMPERATURA DEL REBOILER[C] 210.9
GEOMETRIA DEL CUERPO Cilindrico SISTEMA DE VACID Eyector
ALTURA TOTAL [m] 5 NUMERO DE EYECTORES 4
DIAMETRO INTERNO [m] 2.06 NUMERO DE CONDENSADORES EN 2
EL SISTEMA DE VACIO
ESPESOR TOTAL [mm)] 6 CAUDAL DE VAPOR [kg/h] 28.25
VOLUMEN INTERIOR [m?] 16.66

4.22.

Caracteristicas columna de destilacion de AG.

Figura
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4.1.3 Cristalizacion de acidos grasos saturados e
insaturados

Del proceso de fraccionamiento por destilacién de la seccidén anterior se desea separar la
mezcla obtenida en el fondo de la torre para obtener las fracciones finales de AG que luego

seran incorporadas en los mercados correspondientes.

La mezcla de la que se parte estd compuesta por AG saturados e insaturados con el mismo
namero de atomos de carbono, en los cuales se vio que la diferencia en la temperatura de
ebullicion no es apreciable como en el caso de AG con cadenas carbonadas de diferente

longitud. Por esto ultimo es que se dificulta su separacion utilizando el método de destilacion.

Otro principio de separacion, el cual es muy utilizado industrialmente, es la diferencia de los
puntos de fusion. Los AG con igual nUmero de carbonos poseen puntos de fusion que varian
considerablemente dependiendo del grado de insaturacion, lo cual puede observarse en la
tabla 16.

Tabla 4.16. Punto de fusion para los diferentes AG.
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Acido graso Cantidad de carbonos: Punto de Fusion
insaturaciones ®)
Acido estearico 18:0 69
Acido linoleico 18:2 -5
Acido oleico 18:1 13
Acido palmitico 16:0 63

La mezcla de AG a separar estd compuesta principalmente por &cido oleico, estearico y en
menor proporcion los acidos linoleico y palmitico, a la temperatura de salida de la destilacion
(aproximadamente 200°C); por lo que se encuentra en estado liquido. Se debe tener en
cuenta que el comportamiento de una mezcla es diferente a los componentes por separado.

Se pueden establecer equilibrios S-L para cada mezcla.

Conociendo el diagrama de equilibrio, es posible establecer las temperaturas deseadas para
realizar la separacion. El objetivo es formar dos fases, una sélida y otra liquida, que puedan
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luego filtrarse. A la fase sdélida se la conoce como estearina (por ser rica en acido estearico)
y una fase liquida llamada oleina (por ser rica en acido oleico).

A simple vista, este proceso parece ser muy sencillo, aunque Haraldsson (1984) 8 afirma
gue el mecanismo de cristalizacion resulta complicado por la presencia de diversos AG, las
impurezas y la formacion de cristales mixtos. Ademas, deben realizarse varias etapas de

cristalizacion y separacion para poder llegar a la pureza deseada.

Una vez definido el principio de separacion a utilizar es necesario decidir qué método sera el
mas adecuado para nuestro proceso, ya que existen varias posibilidades a la hora de

cristalizar.

El proceso mas antiguo y simple industrialmente es conocido como el prensado mecanico.
En este método se realiza el enfriamiento lento para la obtencién de cristales en forma de
torta de los AG con mayor punto de fusion y los AG con menor punto de fusion ubicados en
los huecos entre los cristales formados. Como el nombre del proceso lo indica, la separacion
de las fases formadas se da por medio de la aplicacién de presion de 200 bares en prensas

(48]

El trabajo de Haraldsson 8 es un proceso que se realiza en forma discontinua ya que su
automatizacion es dificil de llevar a cabo, lo que conlleva un alto costo de inversion y la

utilizacién de pequefios caudales.

Hoy en dia uno de los métodos mas utilizados es la cristalizacion fraccionada, puede darse
con solventes o en seco, es decir, sin la presencia del mismo. La cristalizacion fraccionada
en seco actualmente es el método que méas se lleva a cabo debido a que es un proceso
economico y amigable para el medioambiente ya que no presenta efluentes nocivos, ni utiliza
quimicos. #° El uso de solventes organicos tales como hexano o acetona se considera un
proceso mas eficiente ya que se pueden obtener fracciones sdlidas de mayor pureza. Su uso
se da principalmente cuando se quieren obtener compuestos de alta pureza y que el valor
agregado de por lo menos uno de los productos sea lo suficientemente alto como para cubrir
los costos de produccién del mismo ya que incorporar un solvente implica su posterior

separacion (gasto energético). (410
En este trabajo no solo se busca beneficiarse econdmicamente de la produccion de AG de

alta pureza sino, como ya se ha mencionado en capitulos anteriores, se desea generar

productos a partir de procesos cuyo impacto al medioambiente sea el menor posible.
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Teniendo en cuenta este objetivo se decidid implementar la cristalizacion fraccionada en seco

para poder realizar la separacion de los AG saturados e insaturados.

4.1.3.1 Balances de masa para la cristalizacion

En el trabajo de Stein (1967) “1 se expone el diagrama de fases para el sebo de res, el cual
representa la relacion entre la fase rica en esteérico y la fase rica en oleico, en funciéon de la
temperatura de equilibrio. Nos referimos a la fase rica en oleico como la mezcla de los AG
insaturados (oleico y linoleico), mientras que la fase rica en estearico es la mezcla de los AG
saturados (estearico y palmitico). En la figura 4.23 se observan dos curvas donde la fase

liquida es representada por el oleico técnico y la fase sélida por el estearico técnico.
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Figura 4.23. Diagrama de fase para sebo de res.

Inicialmente se tiene una alimentacion con una composicion de relacidon 29%/71%
(aproximadamente) de AG saturados y AG insaturados respectivamente. En una primera
instancia se busco trabajar a una temperatura para la cual se obtienen las composiciones
deseadas para cada uno de los compuestos, ademés se tuvo en cuenta una buena

recuperacion en las fracciones del estearico y el oleico.

Como se observa, el diagrama de equilibrio representa justamente el equilibrio de fases de

una forma sencilla, esquematizandolo como una mezcla binaria de AG saturados e
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insaturados. Esto es necesario debido al elevado nimero de compuestos en la mezcla. Eckert
K. A'y sus colaboradores (2016) 12 han llegado a la conclusién de apoyar esta simplificacion
araiz de los resultados de sus trabajos.

Para la resolucion numérica se utilizé el programa Mathcad donde se graficaron los puntos
de las curvas de equilibrio en funcién de la temperatura y se plantearon los balances de masa
correspondientes cuyas composiciones en ambas fases varian dependiendo la temperatura

de trabajo.

A continuacion, se presentan las ecuaciones utilizadas para los calculos utilizando la regla de
palanca, donde “S” hace referencia a la fase sdlida e “I” a la fase liquida. Definiendo la
temperatura de cristalizacién se plantean dos ecuaciones para obtener los caudales de las
fases sdlidas y liquidas. Deben plantearse so6lo 2 de las 3 ecuaciones que involucran al

balance de masa globales, para no tener un sistema con ecuaciones dependientes.

Algunas simplificaciones debieron realizarse. Para ello se supuso que los AG se distribuiran
de forma arbitraria de forma tal, que la relacion de acido esteérico y palmitico se mantenga
igual en la fase sdlida que en la alimentacion. Se supuso lo mismo con la relacion de oleico
a linoleico. Por ultimo, la suma de acidos estearico y palmitico da el total de AG saturados.
En términos generales la presencia de TG en la corriente dificulta el tratamiento matemético,
ya que estrictamente el equilibrio se vera afectado por la presencia de los mismos. Resulta
complejo encontrar informacion en bibliografia sobre equilibrios de AG, y agregando la

presencia de mas componentes es aun mas dificil.

Afortunadamente, si se observa el porcentaje de la corriente que los mismos representan, se
puede afirmar que los mismos no afectaran significativamente el equilibrio de los AG,
pudiendo utilizar el grafico antes propuesto. No obstante, los TG deben ser incluidos en el
balance de masa y para la resolucion se supuso lo siguiente: Siendo que se encuentran en
muy baja proporcién y que el tamafio de las moléculas es diferente en comparacion a los AG,
nos enfocamos en el punto de fusion de los triglicéridos del sebo (37.4°C segun Razali et
al.*2%). Dado que los primeros dos cristalizadores trabajan a una temperatura inferior a la
misma, se supone que los TG se van con la fase saturada; mientras que, en el tercer

cristalizador, se supone que se quedan en la fase insaturada.
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F=S+1
F-xl.O: S-xt.5+ I-xﬂ
F'(l_xio)=S'(1_xfs)+1'(l_xﬂ)

Dado que las composiciones obtenidas del diagrama de fase son una generalidad, es decir,
no son especificas para la cantidad de cada AG, es necesario plantear mas balances de masa
para la obtencion de las composiciones de cada AG.

F'xol= I'xoll + S'xolS xesS+ xpaS+ xth=xS

F- Kos™ I X est +5- X ess xes&'+xpaS+xliS+ xalS+ xth=1
Frx,=1x,+5 x, X pr T X pr T Xt X =1
F-xrg=S-xrgS

xeSS=21 .92. X s

x05.=11.87.xh.s

Cabe destacar que estos balances de masa son utilizados para los dos primeros
cristalizadores, luego en el tercero, los TG se deberan agregar a los balances de la fase

insaturada y se elimina de la fase saturada.

Finalmente se plantearon las expresiones para el porcentaje de recuperacion de los productos

deseados.
%R 6 _ e 100
© ECMPEFGLIOHESTEARICO— F .
X ...
EsF
% R i6 o 100
o Recuperdacion ., ..., = . :
olF
Donde:

e F: caudal de alimentacion, [Kg/h].

e S: caudal de fase solida, rica en AG saturados, [Kg/h].
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I: caudal de fase liquida, rica en AG insaturados, [Kg/h].

® Xjo: composicion masica de AG insaturados en la alimentacion.
e X;: composicion masica de AG insaturados en la fase liquida.
e Xis: composicién mésica de AG saturados en la fase sélida.

® Xgs: composicion masica de 4cido oleico en la fase sélida.

® Xess: composicién masica de 4cido esteérico en la fase sélida.
® Xjs: composicién masica de acido linoleico en la fase sélida.

® Xpas: COMposicion masica de acido palmitico en la fase solida.
® Xgs: composicion masica de triglicéridos en la fase solida.

® Xqi: composicion masica de acido oleico en la fase liquida.

® Xesi: COMpoOsicion masica de acido estearico en la fase liquida.
e X composicién masica de acido linoleico en la fase liquida.

® Xpa COMposicion masica de acido palmitico en la fase liquida.
® Xes: COMpoOsicion masica de acido estearico en la alimentacion.
® Xq: composicion masica de acido oléico en la alimentacion.

e X;i: composicion masica de acido linoléico en la alimentacion.

Ya con el sistema de ecuaciones armado se procedi6 a buscar la temperatura para la cual
cumpla el requisito de fraccion masica y se obtenga un alto porcentaje de recuperacion. Con
una temperatura de 2°C se logré obtener una buena separacion, aunque la composicion del

acido estearico no cumple con el requisito.

De los resultados obtenidos se concluy6 que es necesario realizar otra etapa de cristalizacion,

como han indicado varios autores, con el fin de obtener acido estearico de mayor pureza.

La corriente que se ingresara a un nuevo cristalizador seréa la de AG saturados obtenida de
la primera cristalizacién pues esa corriente necesita ser mas pura. Utilizando los mismos
balances de masa descritos anteriormente, pero con el nuevo caudal de entrada y nuevas
composiciones se procedid a realizar la segunda cristalizacion. La nueva corriente de
alimentacion a diferencia de la inicial posee una relacion mayor para los AG saturados.
Observando el diagrama de fases para la cristalizacion de esta corriente se debe calentar la

alimentacion en el cristalizador para poder realizar la separacion.
Se encontré que a una temperatura de 26 °C se obtienen los valores 6ptimos, aungue los

resultados indican que se necesitara otra etapa de cristalizacidn, siendo asi necesario tres

cristalizaciones en total para llevar a cabo la operacion. Una vez mas se cristalizara la
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corriente con los AG saturados. A continuacion, se ven los resultados para esta tercera

cristalizacion donde la temperatura 6ptima es de 42 °C.

Las tres corrientes liquidas de cada uno de los cristalizadores finalmente se unen de forma
de no desperdiciar ninguna corriente. Las temperaturas de trabajo de los cristalizadores
pudieron ser determinadas de forma Optima debido al programa armado utilizando
Mathcadl4, de forma de ir viendo como variaron las composiciones y recuperaciones de

acidos con solo establecer las temperaturas de cada equipo.

Para finalizar esta subseccion, las tablas 4.17, 4.18 y 4.19 presentan un resumen de las
corrientes de salida de cada cristalizador.

Tabla 4.17. Resumen de caudales de salida para cada cristalizador

‘Primercristalizador Segundo cristalizador | Tercer cristalizador

Caudal de la fase 470.04 337.85 277.92
solida [Kg/h]

Caudal de la fase 935.49 132.19 59.93
liguida [Kg/h]

Tabla 4.18. Resumen de las composiciones de las corrientes sdlidas para cada cristalizador

‘Primercristalizador Segundo cristalizador | Tercer cristalizador

Acido esteérico 0.658 0.83 0.902
(fraccion mésica)
Acido oleico 0.285 0.117 0.053
(fraccion mésica)
Acido linoleico 0.024 0.0098 0.0043
(fraccién masica)
Acido palmitico 0.029 0.038 0.041
(fraccién mésica)
TG (fraccion 0.004 0.0056 -
masica)
Total 1 1 1

Tabla 4.19. Resumen de las composiciones de las corrientes liquidas para cada cristalizador
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Primer cristalizador

Segundo cristalizador

Acido esteéarico 0.081 0.216 0.498
(fraccion mésica)
Acido oleico 0.844 0.714 0.415
(fraccién masica)
Acido linoleico 0.071 0.060 0.035
(fraccién masica)
Acido palmitico 0.004 0.001 0.022
(fraccién maésica)
TG (fraccion - - 0.03
masica)
Total 1 1 1

Finalizado esto, se deben juntar todas las corrientes liquidas, para obtener finalmente la

corriente rica en &cido oleico. A continuacion, se detalla las corrientes de salida finales.

Tabla 4.20. Corrientes de salidas finales.

Caudal Acido Acido Acido Acido TG
(kg/h) estedrico oleico linoleico  palmitico (fraccion
(fraccion  (fraccion  (fraccién  (fraccién masica)
masica) masica) masica) masica)
Salida 277.91 0.902 0.053 0.0043 0.041 -
Soélida
Salida 1127.6 0.119 0.806 0.068 0.0055 0.00167
liquida

Finalmente, si se analiza la fraccion total de recuperacion de ambos compuestos se encuentra

lo siguiente.
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Tercer cristalizador

Tabla 4.21. Recuperaciones finales de compuestos.

Recuperacién de Ac. Esteéarico (%)

Recuperacién de Ac oleico (%)

65.1 98.4

183



4.1.3.2 Disefo de cristalizadores

En esta seccion se realizara el dimensionamiento de los cristalizadores que deberan ajustar

a las condiciones impuestas en los balances de masa de cada una de las cristalizaciones.

Para poder desarrollar un modelo matematico que permita representar correctamente el
comportamiento de un cristalizador, algunos investigadores han propuesto expresiones
basadas en un tipo de analogia a lo que seria una cinética quimica. El valor de la constante
se determina experimentalmente y para ello se requiere de estudios a escala laboratorio. A
su vez, cada mezcla de distinta composicién que se desea cristalizar posee caracteristicas
diferentes (tamafio promedio de cristal, velocidad de cristalizacién, entalpia de cristalizacién,
etc.), lo cual dificulta también la etapa de célculo. Dado que en el presente proyecto se
pretende realizar célculos preliminares, se ha trabajado con un modelo simplificado para el

dimensionamiento de cada cristalizador.

Takuji et al. (2017) * deducen en su trabajo una serie de expresiones matematicas
relativamente sencillas que permiten calcular la velocidad de cristalizacion bajo ciertas

suposiciones.

1. Elequipo a utilizar consiste en un tanque con un cilindro interno rotatorio. Este cilindro
interno es el que se encuentra a la temperatura de cristalizacion (si se desprecia el
gradiente térmico en la capa sélida que se va depositando).

Se asume analogia entre transferencia de masay de calor.
3. La velocidad de cristalizacion es constante. Esto implica que los cambios en el

Reynolds y Nusselt son despreciables a medida que la cristalizacién ocurre.

Por la geometria del equipo utilizado por los autores del trabajo a escala de laboratorio, se
puede intuir que los resultados de los calculos a realizar seran conservativos, siendo que a
nivel industrial los cristalizadores poseen un sistema de agitacion que permite generar una

eficiente transferencia de calor y masa.

Volumen de la capa sélida a cristalizar (Vs), donde “S” es la masa de sélidos a cristalizar y ps

es la densidad de la fase sdlida.
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Volumen total ocupado por el cilindro interno y la capa soélida:
D 2

int

V,‘,.=VS+ - -h

Expresion para el calor transferido en el sistema en cuestion:

K _-Nu(1)-(32-2)
L(1)

g(t) =

Con “Ks” la conductividad térmica de la capa solida y “L” la longitud caracteristica del sistema.
Esta Gltima no ha sido especificada por los autores, asi que se ha calculado como “Area
transversal/perimetro de transferencia de calor”. Si bien estrictamente dependen del tiempo

de residencia de la mezcla, se asumen constantes en los calculos.

Diametro del cilindro de volumen “Vt’

2
Velocidad de cristalizacion
_ g(1)
Pp. A Hf

Longitud caracteristica del sistema y niumeros adimensionales utilizados:

D 2 ) 2
ext it
71' —
L) [ 4 4 }
1) =
n-D. -h
mt
C 1
Re=L(r)-p-% Pr=”ksp Nu(t) =0.15-Re(t) 03 - Pr3

Si bien en las ecuaciones estrictamente se observa una dependencia del tiempo, ya se ha

afirmado que para los célculos esta dependencia no es tenida en cuenta.

Tabla 4.22. Propiedades de las corrientes de los cristalizadores.
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Primer cristalizador

Segundo cristalizador
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Tercer cristalizador

Densidad de
fase sélida
[Kg/m?]

929

934

940

Viscosidad [cp.]

85

38

22

Conductividad
térmica [W/m.K]

0.1257

0.1212

0.1191

Capacidad
calorifica
[J/Kg.K]

1832

1876

1892

El esquema de calculo para cada cristalizador se basé en un esquema iterativo (Figura 4.24):

Establezco las dimensiones

Inicio  —| o
del cristalizador

Supongo la
vel de cristalizacion

Calculo Re y Nu

Calculo g

No Si
Tiempo necesario < Tiempo de residencia?
u =u calculada Calculo el tiempo necesario para la cristalizacion
(Espesor de laca solidalvel. de cristalizacion)
Mo
Si

u supuesta = u calculada?

Calculou

Calculo el fiempo de residencia
de la SN en el cristalizador
(Volumen libre/Caudal volumétrico de entrada)

Figura 4.24. Esquema iterativo a resolver

Tabla 4.23. Caracteristicas de disefio para los cristalizadores.

Primer cristalizador

Segundo cristalizador

Tercer cristalizador

Fin

Diametro

externo (m)

15

13
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Diametro 2.5 1.25 1.15

interno (m)

Altura (m) 4.7 3.85 4.1
Volumen (m?3) 10.15 2.07 1.18

Tiempo de 5.88 3.81 3.09
residencia (h)

En realidad, como ya se menciond, los equipos industriales no estan constituidos con la
geometria de un doble cilindro concéntrico. No obstante, las dimensiones calculadas permiten
obtener de forma conservativa el volumen libre necesario en el equipo. Desde ya al poder
establecer 3 dimensiones posibles en el cristalizador, las soluciones para cada una de ellas

son multiples, pero el volumen necesario no cambia considerablemente.

4.1.3.3 Diseno de filtros rotativos

Luego de cada cristalizacion se debe realizar la separacion fisica de las dos fases obtenidas
en cada cristalizador, es por eso que se deben disefiar equipos para cumplir con este

propésito.

Aunque la separacion tedrica de los AG saturados e insaturados se estableci6 en las etapas
de cristalizacion, el proceso de separacion fisica es de gran importancia ya que determina el

rendimiento y la calidad de los productos.

Para poder tener en cuenta factores relacionados a eficiencias de filtrado a la hora de disefar
los equipos es necesario contar con datos experimentales. Como modo de simplificacion y
debido a la falta de datos se decidi6 trabajar de manera ideal, es decir conservando el

rendimiento proveniente de la cristalizacion.

Los principales sistemas de separacion que se presentan en las industrias son por medio de

filtros rotativos, filtros centrifugos o filtros prensa, siendo esta Ultima la opcién mas utilizada.

[4.10]
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La eleccion del equipo se baso principalmente en el requerimiento de que este funcione de
manera continua y que los costos sean minimos. Teniendo en cuenta ambas disposiciones
se descarto el uso de filtros centrifugos ya que este tipo de filtros presentan un alto costo

operativo.

Aunque los filtros prensa presentan ser equipos con menores costos operativos y alta
retencién de sélidos, estos tienen como desventaja que al utilizarlos en operaciones continuas
y con grandes volimenes, se vuelven incosteables al momento de su ensamblado luego de
su limpieza. Al compararlos con los filtros rotativos dejan de ser atractivos para el fin del
proyecto puesto que este tipo de filtro no sélo posee un caracter continuo con una buena
automatizacion, sino que permite el manejo de precipitados grandes y un bajo costo de mano
de obra. Finalmente se procedié con el disefio de tres filtros rotativos para cada una de las

cristalizaciones realizadas.

A continuacion, se muestran las ecuaciones utilizadas para el dimensionamiento de los filtros
rotativos. Los célculos fueron realizados despreciando la resistencia del medio filtrante y
suponiendo remocién total de la torta que se forma.

S
S—F Py 1—¢)?
Qp:u §s=— 5/ R:ISO.Q-y
Py (F-35) DPZ-£3
PE
Q.
L,=
AP ST—S§5 @05
N-1m DF. 2 . -
R SSs N

Donde:
e F: caudal de alimentacion al filtro.
e S: caudal de solidos en la alimentacion.
e pr: densidad de la alimentacion.
e ps: densidad de la fase soélida.
e Qy: Caudal volumétrico de filtrado.
e Dp: diametro del cristal.
e Dr: didmetro del filtro.

e ST: fraccién en volumen de sélidos en la torta.
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SS: fraccién en volumen de sélidos en la fase liquida.

€. porosidad de la torta.

AP: Vacio generado

a: fraccién sumergida.

Le: longitud del equipo.

En los célculos, debido a la falta de informacion se supuso una porosidad de lecho de valor
tipico, € = 0.5. Ademas M. A. F. Dominguez et al*!¥ exponen que los cristales para la
cristalizacion de lipidos por si solos tienen un diametro de 4 um aproximadamente. Por lo
tanto, nunca se encuentran solos, sino que forman aglomeraciones de entre 100 y 200 um.
Nuevamente, dada la falta de informacién se decidio extrapolar esta informacion para los AG,

tomando como diametro de cristales 150 um, el valor promedio del rango antes mencionado.

En la tabla 4.24 presenta los parametros que se mantuvieron constantes para los tres
equipos. Previo a los célculos se debieron fijar ciertos valores operativos en base a valores

base.

Tabla 4.24. Propiedades de las corrientes liquidas que entran a los filtros y variables operativas

Filtro N° 1 Filtro N° 2 Filtro N° 3
Viscosidad [cp] 85 38 22
Densidad [kg/m?] 890 873.5 864.8
AP [bar] -0.2 -0.1 -0.1
Fraccion sumergida /3 /6 /6

Tabla 4.25: Parametros

Diametro de particula (Dp) [m] 150.10°
Porosidad (&) 0.5
Velocidad (N) [rev/h] 10
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Tabla 4.26. Disposiciones para cada filtro.
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Filtro N° 1 Filtro N° 2 Filtro N° 3
Alimentacion (F) [kg/h] 1405.53 470.04 337.85
Solidos en la alimentacion 470.04 337.85 277.92
(S) [ka/h]
Diametro del filtro (Dg) [m] 0.75 0.2 0.15
Longitud del filtro (Lg) [m] 1.6 0.27 0.15

Debe quedar en claro que debido al elevado numero de posibilidades en cuanto a las
dimensiones y variables operativas los filtros presentados son solo algunos de los posibles.
Se escogié una combinacion de parametros tal que las dimensiones finales de los filtros

fueran ldgicas.

4.2 Purificacion de la glicerina

La purificacién de la glicerina es una etapa critica del proceso. Esto se debe a que ésta sera
la alimentacién del reactor de hidrdlisis y por las caracteristicas del catalizador a utilizar no
debe tener mas de un 0.5% p/p de agua**® De lo contrario se corre riesgo de la desactivacion

del mismo tiempo relativamente corto.

A la salida de la torre de hidrélisis, el agua dulce puede ser purificada por diversos procesos.
Dado que se estima que partes de los AG se solubilizan en la fase acuosa se plante6 primero
la factibilidad de utilizar un decantador (luego de disminuir la temperatura de la mezcla como
se vera en el capitulo siguiente) para minimizar las pérdidas. Este equipo fue simulado
mediante Unisim Design R460.1 como un separador de 3 fases. La recuperacion simulada
alcanza un 95% de recuperacion de AG, concluyendo que este equipo puede ser utilizado

satisfactoriamente para llevar a cabo una recuperacion de AG.
Como etapa subsiguiente, se analizaron las diferencias en los puntos de ebullicion del agua

y de la glicerina. Para el agua el punto de ebullicibn a presion atmosférica es de 100 °C,
mientras que para la glicerina es de 290 °C. Como se puede ver la diferencia de puntos de
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ebullicion es muy elevada a presion atmosférica por lo que se planteara una destilacion a esta

presion para evitar grandes consumos energéticos.

La corriente de interés que ingresa a la torre de destilacion posee las siguientes

caracteristicas:

Tabla 4.27. Caracteristicas de la corriente.

Temperatura Presion (kPa) Caudal de Caudal de Caudal de

(°C) agua glicerina Acidos

(kg/h) (kg/h) (kg/h)

JFﬁ CULTAD DE
INGENTERIA

114.8 200 1205.71 741.59 0.377

Como es acorde a un célculo de destilacion, en una primera etapa se realiz6 un célculo
preliminar mediante un método corto. Para ello se fijo una presion del reboiler de 150 kPa y
150 kPa de presion para el condensador (la caida de presion se supone nula ya que la
destilacion deberia ser muy baja). Ademas, se impuso una recuperacién de mas del 99% del

agua para evitar los problemas con el catalizador.

Para efectuar la simulacién por el método riguroso se escogid utilizar un reflujo de 0.002 con
4 etapas ideales y un 99% de recuperaciéon del agua. Los resultados obtenidos fueron muy

satisfactorios, siendo la convergencia del sistema instantanea.

Una vez mas, para poder culminar con el disefio de la torre es necesario tener en cuenta
codmo sera las caracteristicas constructivas (platos/relleno), la caida de presion, diametros y

eficiencias dentro de la torre.

El primer pardmetro a definir es la caracteristica constructiva de la torre. Segun R.
Brockmann®1¢l una forma conveniente de destilar la glicerina es por medio de una columna

empacada, debido a las bajas pérdidas de carga que esta ofrece.
Es por ello que se opto por utilizar un relleno aleatorio del tipo IMPT® ofrecido por la empresa

KOCH-GLITSCH #171 E| fabricante brinda en su catalogo diferentes opciones de tamarios,

como se puede ver en la figura 4.25.

191



FACULTAD DE
INGENTERIA

Fs, m/s-(kg/m’)'*
[ 1 ] 2 25 3 35
50
1200
45
1100
a0 \1TR 47 1000
35 R
30 IMTP #60 o
8 0 E
2 2 IMTP #50 =
£ o0 ar
ar 2
E n IMTP #40 00 T
=
15 400
IMTP #15 HETP H\lTP 300
bt System: rocanstaiuene 21 740 b
Diametar: 15.2 inches [306mm] 200
5 Packed Depih 10 et [305m]
Tota! Reflux Operation 1o
) 0
[ 0.5 ] 15 10 25 30
Fs. fus(Ib/ft') "
1] o5 1 mis 02 25 03 035 04 43
s, fifsec
Figura 4.25. HEPT para diferentes modelos del empaque.
33\1/2
Es. m/s-(kg/m’)
05 06 0.8 1 2 3 4 5 )
2 i 16
14
12
10
1 8
0.8 ?
| 6
0.6 13
0.5 L4
0.4
13
= -
--;:] 0.3 -é-.:,_
= 1z =
g o2 —g
) =
IMTP #25 {1
0.1 Liuid L oading 08
Top Ca.r\qeh Botiom |
0.08 omit* mim’h |
50 122 0.6
40 98
0.06 30 73 1 0.5
20 49
0.05 0 2 [ 04
4 10
0.04
0 0 | 03
0.03
System AirWater, Ambient
Tower: 30 in. Diameter 102
0.02
04 05 06 0.8 1 2 3 4 s
£ I Py 2
Fs. ft/s-(Ib/ft)1/2

Figura 4.26. Caida de presion del empaque
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Se seleccioné el modelo IMTP N°25 debido a que es el modelo que mas eficiencia posee a
costa de manejar menores caudales. Como ocurre en el caso actual, los caudales que se

manejan no son altos, es por ello que se tomo esta decision.

Los caudales de vapor y liquido dentro de la torre necesarios para calcular la caida de presion

se dan en la tabla 4.28.

Tabla 4.28. Caudales y propiedades para tope y fondo de la torre.

Caudal de liquido Caudal de Densidad del gas
(m3/h) gas(m?/s) (kg/m?)
Tope de latorre 0.001 0.392 0.85
Fondo de la torre 3 0.363 1.31

El gréfico de la caida de presion posee parametros de carga de liquido. De la tabla 4.28,
observamos un caudal de liquido promedio de 1.5 m®h. Para encontrar el valor de la caida
de presion es necesario primero estimar el didmetro de la torre (ya que las paramétricas estan
definidas en caudal de liquido por area de la torre), es por ello que definir un valor de Fs es

fundamental.

Dicho esto, se parte observando el grafico de la HEPT donde se puede apreciar que para
valores de Fs mayores a 1.5, para el empaque IMPT N°25 no es recomendable trabajar ya
gue comienza una zona de mayor sensibilidad. Por consiguiente, se propone trabajar con un
Fs de 1.3 teniendo asi un margen de seguridad apreciable. Con este valor ya definido y
sabiendo que el caudal promedio de gas en la torre es de 0.377m%s con una densidad

promedio de 1.08 Kg/m?3, es posible encontrar los demas parametros de la torre.

Tabla 4.29. Parametros de la torre.

AP Diametro Etapas Altura del
F (Pa®)

(mBar/m) (m) Ideales relleno (m)

15 1.3 0.5 0.38 4 1.52

Los caudales y composiciones de los diferentes compuestos de las corrientes de salida de la

torre se encuentran resumidos en la tabla 4.29.
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La destilacion realizada resulta ser una operacion sencilla y sin mayores complicaciones, es

por estas razones que no se considerd importante mostrar los perfiles dentro de la torre.

Tabla 4.30. Caudales y composiciones para las corrientes de salida de la torre.

Caudal total Agua (%p/p) Glicerina Acidos

(Kg/h) (%p/p) (%p/p)

Tope 1197.16 99.993 0.0068 0.0002
Fondo 761.71 1.13 97.35 0.05

Para finalizar, en la siguiente figura se resumen todas las caracteristicas del equipo.

DATOS GENERALES
DENOMINACION EQUIPO Columna de destilacion empacada
DATOS DE OPERACION
ENTRADA SALIDA POR TOPE SALIDA POR
FONDO
FLUIDO Agua Agua Glicerina
Glicerina | Trazas de glicerina | Trazas de agua
CAUDAL [Kg/h] 1947.67 1197.16 750.51
TEMPERATURA [2C] 114.8 111.6 257.9
PRESION [atm] 2 1.5 1.51
REFLUJO 0.002
DATOS DEL RELLENO
ETAPAS TEORICAS 4
ETAPA DEL ALIMENTACION 2
TIPO DE EMPAQUE IMTP N°25
HETP [m] 0.38
MAXIMA INUNDACION [%] 47
PERDIDA DE CARGA (mbar/m) 1
DATOS DE DISENO
MATERIAL CARCASA 316 55 VOLUMEN INTERIOR [m?] 0.3
NORMA DE DISENO ASME POSICION vertical
GEOMETRIA DEL CUERPO Cilindrico | PRESION DEL CONDESADOR (kPa) 150
ALTURA TOTAL [m] 1.52 TEMPERATURA DEL 1116
. CONDENSADOR (°C)
DIAMETRO INTERNO [m] 0.5 PRESION DEL REBOILER (kPa) 151
ESPESOR TOTAL [mm] ] TEMPERATURA DEL 257.9
REBOILER (°C)

Figura 4.27. Caracteristicas generales del equipo de destilacion de glicerina
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Como se puede notar, la concentracion de agua es superior al 0.5%, valor maximo permitido
para evitar problemas con el catalizador. Debido a que esta corriente se debe mezclar con la
de triglicéridos, la concentracion de agua cae, pero esta es superior al 0.5% admitido. Es por
ello que se propone un pequefio separador flash luego de la torre de destilacion a presion

atmosférica.

En la tabla 4.31 se detallan las corrientes de salida del separador, luego de una

descompresion de 0.5 bar en la corriente de fondo de la torre de destilacion.

Tabla 4.31. Caudal total de las corrientes de salida del separador.

JFA CULTAD DE
TNGENTERLA

Caudal Total Agua (%p/p) Glicerina Acidos
(Kg/h) (%p/p)
Corriente de 11.67 26.27 73.45 0.28
Tope
Corriente de 750 0.74 97.77 0.08
Fondo

Como se puede observar aun el requisito no se cumple, pero esto no es problema ya que al
unir esta corriente con la de triglicéridos, la concentracion de agua en la corriente final cae a

0.5% p/p, valor aceptable para realizar la reaccion de transesterificacion.

4.3 Decantador de glicerol

Como se plante6 en capitulos pasados, el glicerol ingresa en exceso al reactor de glicerdlisis.
Para efectuar su recuperacion es necesario disefiar un equipo que permita realizar dicha tarea

para poder reutilizar el reactivo.

Una forma econdmica y sencilla de separar 2 liquidos con diferentes densidades es mediante
una simple decantacion. El flujo de 2 liquidos inmiscibles se caracteriza por consistir en una
fase dispersay en otra continua, donde la fase dispersa se encuentra en forma de gotas. Esta

caracteristica permite separar ambos fluidos facilmente.

En especifico, para el caso que se trata a continuacion, este método resulta ampliamente
beneficioso dada la elevada diferencia de densidades entre las dos fases que se forman luego
de la glicerdlisis. Debe tenerse en cuenta también el equilibrio de solubilidad que se forma
entre ellas. La fraccion de una fase que es soluble en la otra resulta irrecuperable con un

decantador. Lo que se busca separar aqui sera la glicerina residual de la reaccion del resto
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de la mezcla. Un compuesto que resulta parcialmente soluble en la glicerina son los MG. Con
el fin de minimizar la pérdida del mismo a la salida del reactor se disminuye la temperatura
de la corriente de proceso, disminuyendo las pérdidas por solubilidad. La temperatura de
trabajo en esta separacion seria de 90°C.

A la hora de calcular el tamafio del separador es necesario tener en cuenta 2 fenémenos que
ocurren dentro del equipo. La primera etapa consiste en la decantacion propiamente dicha,
es decir el tiempo en que las gotas de fase dispersa se separan de la fase continua.

La segunda consiste en el tiempo de coalescencia de la fase dispersa.

En un principio es necesario definir qué fase sera la dispersa y cudl la continua. H.Silla/* 18l

brinda un criterio muy util para dilucidar este inconveniente (Tabla 4.32).

Tabla 4.32. Fase dispersa y continua segun el valor de 6.

2] Resultado

<0.3 Fase ligera seguramente sea la dispersa
0.3-0.5 Fase ligera probablemente sea la dispersa
0.5-2 Posible inversion de fase (peor caso)
2-3.3 Fase pesada probablemente dispersa
>3.3 Fase pesada seguramente dispersa

El parametro 6 se obtiene de la siguiente forma:

0 P i, )03
g L | L n

Qu \py #y

Donde
e Q. es el caudal volumétrico de la fase ligera
e Qu es el caudal volumétrico de la fase pesada
e p_es la densidad de la fase ligera
e px esla densidad de la fase pesada

e u es laviscosidad de la fase ligera
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e un es laviscosidad de la fase pesada

Este parametro resulta de 2.3, diciendo que la glicerina sea probablemente la fase dispersa.

Para los célculos se asumira que efectivamente se cumple lo anterior.

Ademas H.Silla**® brinda un criterio sobre los efectos negativos que pueden ocasionar
regimenes turbulentos en el sistema. Dicho criterio se muestra en la tabla 4.33.

Tabla 4.33. Efecto segun el niumero de Reynolds

Numero de Reynolds Efecto

<5000 Pequefios problemas
5000-20000 Algunos obstaculos
20000-50000 Serios problemas de separacion
>50000 Inseparable

Para finalizar H.Silla**® discute sobre el tamarfio de las gotas de la fase dispersa, llegando a
la conclusion que es muy dificil crear una correlacion para estimar de forma precisa el tamafio
de la burbuja. Es por ello que el autor recomiendo un tamafio de 150 micrémetros como un

valor recomendado para este tipo de sistemas.

A continuacidn, se realizan los céalculos para el dimensionamiento de un decantador. Primero
se determina el diametro del decantador seteando un Re maximo deseado. H. Silla*18! utiliza
un Re de 10.000 en sus célculos. Silla toma este valor como el limite maximo que se permitira

en el equipo, ya que a mayor turbulencia la operacion no da buenos resultados.

En este trabajo se ha optado por dejar el Re como una variable dependiente, y luego

seleccionar las dimensiones del equipo que permitan trabajar en condiciones Gptimas.
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D L

L7 (2+2) ., Re
8.F
D,= n
(m+2) .,uH.Re

Donde “F.” se refiere al caudal masico de la fase ligera, “Fy” se refiere al caudal masico de
la fase pesada, “D.” es el diametro del decantador basandose en la fase ligera'y “Dv” es el
diametro del decantador basandose en la fase pesada. De estos dos diametros obtenidos
se escoge el mas grande para obtener un disefio conservador. Puede demostrarse que para

nuestro sistema “D.” es mayor a “Dy”.

Si se asume Régimen de Stokes y gotas rigidas, entonces la velocidad de decantacion de la
fase dispersa es:

) (Pa=r.)

v =g-D
d 18-,

G

Donde el subindice “d” hace mencion a la fase dispersa y el subindice “c” hace mencién a la

fase continua.

La velocidad de la fase dispersa es

. 2
R'DL

V,=

La longitud del decantador necesaria para la decantacion es de

V. -D
d 7L
L =
2 v,
El espesor de la capa de dispersion es
H,=0.1-D,

El tiempo de residencia de las gotas por la capa de dispersion es:
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La longitud del decantador para la capa de dispersion es

A

L =—!

d D
L

Finalmente, la longitud final del decantador es de

L=L +L_
Escoger adecuadamente el Re maximo admisible dentro del decantador es vital para definir
un equipo de dimensiones coherentes. Para ello se ha graficado el didmetro y largo total del
decantador como funciéon del Reynolds (Figura 4.28). H. Silla también menciona que es
preferente un equipo con una relacién Largo/Diametro de 5 o cercano. A continuacién, se

muestran los graficos encontrados en funcion del numero de Reynolds.

20 . .
—— Diametro
—— Largo
«E 13 —
z
% Di(Reynolds)
— 10F -
7' L{Reynolds)
=
=
5 sk i
E- | 1
0 10 20 30

Revnolds

Numero de Eeynolds

Figura 4.28. Dimensiones del equipo en funcién del Re admisible.

199



Eel(Reynolds)
4 -

Relacion Largo/Diametro
)
I

Eeynolds

Numero de Reynolds

Figura 4.29. Relacion L/D para el decantador.

Como se observa del gréfico anterior, para obtener una relacién de 5, el Re maximo debe ser
de 17. Fijando esto, se obtiene un decantador de 1.5 m de diametro por 7.5 m de largo. Es
notable como en este proceso de separacién se buscan regimenes de flujo laminares, de

forma de lograr una buena eficiencia de separacion.

Una vez finalizada la decantacion, se asume que, debido al elevado tiempo de residencia, las
dos fases alcanzan el equilibrio de solubilidad. Se sabe que el MG debe ser mas soluble que

el DG, y este a su vez mas soluble que el TG por la estructura de la molécula.

Unisim Design es una herramienta muy Util, pero posee sus limitaciones. Al incorporar
compuestos hipotéticos, muchas veces no logra estimar correctamente equilibrios o
separaciones. La opcién correcta seria plantear el equilibrio termodinamico igualando
potenciales quimicos de las fases para asi estimar la solubilidad de los compuestos. Esto
requeriria a su vez de otros datos también complejos de hallar, y la relacion costo-beneficio

no es satisfactoria.

En bibliografia es sumamente complejo hallar informacién relacionada a la solubilidad en este
tipo de sistemas. Se encontrd que la solubilidad de la glicerina es de un 10% en base a MG
y DG a 90°C (temperatura la cual se hace la decantacion), junto con algunos resultados que
han sido citados en el capitulo 2. En la siguiente tabla se detallan las corrientes resultantes si

se tienen en cuenta dichos resultados. [4-21114-22]

Tabla 4.34. Corrientes para la decantacion.
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Caudal MG DG TG Glicerina Agua | Acidos

(kg/h)  (%p/p) (%p/p) (%p/p) (%op/p) (%p/p) | (Yop/p)

Corriente
de 2207.94 0.408 0.252 0.074 0.248 0.005 0.013
entrada

Corriente
ricaen 1795.02 0.5 0.309 0.092 0.082 - 0.017
MG

Corriente
rica en 412.92 0.002 - - 0.97 0.028 -
glicerina

4.4 Centrifugacion

Luego del proceso de decantacion se puede observar que la concentracion de glicerina es de
un 8.2%, mientras que la concentracion de AG es de un 1.7%. EI ANMAT #-24 pone un valor
limite a la concentracion de estas especies. Para el caso de los AG pone un limite de 3%
medido en base de jabones, es decir la totalidad de los acidos presentes. Mientras que, para
el glicerol libre, fija un maximo de 3%.

Para el primer caso, nuestro producto esta dentro de las especificaciones, por lo que no sera
necesario retirar mas AG. Con respecto a la glicerina, el limite se supera en gran medida,

siendo necesario colocar otra etapa de purificacion extra.

Es por ello que se propone utilizar una centrifugacion como Ultimo paso para asegurar la
separacion de componentes, lo cual se ve confirmado por los trabajos de Eaves et all*?3l, El
autor realizé una serie de estudios sobre la centrifugacién en continuo de diferentes mezclas
de MG vy glicerina. En él se concluye que luego de una centrifugacion a 12000 RPM la
concentracion final de glicerina en la fase rica en MG es de 1.54%, mientras que en el
producto de fondo es 92.4%. Las corrientes resultantes de la centrifugacion se detallan en la

siguiente tabla:

4.35. Corrientes para la centrifugacion.

Caudal MG DG TG Glicerina Agua | Acidos
(kg/h)  (%p/p)  (%p/p) (%op/p) (%p/p)  (%p/p)  (%p/p)
Corriente
de 1795.02 0.5 0.309 0.092 0.082 - 0.017
entrada
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Corriente

rica en 1663.19 0.535 0.334 0.098 0.0154 0.018
MG

Corriente

rica en 131.82 0.076 - - 0.924 -

glicerina
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Objetivos

e Analizar la posibilidad de integracion energética.
e Disefiar la red de intercambio de calor y estimar las areas de
transferencia.
e Disefar/seleccionar los sistemas auxiliares de calentamiento y/o
enfriamiento.
« Calderas (especificar caudal de vapor y temperaturas requeridas).
% Sistemas de refrigeracion (definir refrigerante, presiones de operacion, caudal
de refrigerante).
e Definir qué equipos/sistemas auxiliares se requieren.

e Seleccionar/dimensionar los equipos auxiliares mas importantes.

5.1 Introduccidén

A lo largo del desarrollo del presente proyecto se han realizado multiples disefios referidos a
las distintas operaciones que se necesitaran para transformar nuestra materia prima en
distintos productos con valor agregado. Cada uno de estos equipos representa una o

multiples operaciones que se llevan a cabo.

Hasta el momento las condiciones térmicas a la que las mismas eran realizadas fueron
definidas de una forma mas “cualitativa”, sin entrar en detalles sobre los intercambiadores
necesarios para alcanzar dichos requisitos. Al tener en cuenta la planta en su totalidad no es
sorprendente encontrar que tendremos secciones de la misma a altas temperaturas, y zonas
a bajas temperaturas. ¢Pueden aprovecharse estas corrientes de proceso para
calentar/enfriar otras corrientes dentro de la planta? Esta tematica ha sido raiz de multiples

estudios a lo largo de los afios, generando distintos métodos para efectuar este arduo analisis.

Considerando que el gasto energético representa una gran parte de los costos de operacion,
es conveniente minimizarlos de forma de aumentar la rentabilidad esperable (la cual se
evaluard en el siguiente capitulo). A su vez se buscard minimizar la cantidad de equipos

estaticos cuando sea posible, disminuyendo asi también la inversion fija.

Para finalizar esta breve introduccién, a lo largo de las siguientes subsecciones se iran

seleccionando/especificando los equipos auxiliares (bombas criticas, prensa, filtros, entre
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otras) que han quedado sin definir en capitulos anteriores (y también otros equipos nuevos

como se verd mas adelante).

5.2 Integracion energética

La integracion energética es un pilar fundamental a la hora del disefio de un proceso
productivo. Muchas veces el éxito o el fracaso de un proyecto esta relacionado con el buen
aprovechamiento de las corrientes de energia dentro del proceso. Es por ello que se le debe
proporcionar especial atencién y dedicar el tiempo necesario para obtener los mejores
resultados.

En la mayoria de los casos en un proceso productivo existen corrientes a ser enfriadas y otras
gue necesitan ser calentadas. Es por ello que se debe analizar la posibilidad de utilizar estas
corrientes para intercambiar energia y asi evitar la implementacion de corrientes auxiliares
innecesarias. Como se ha de esperar, a mayor cantidad de corrientes auxiliares mayor sera

el gasto econémico y por consiguiente se pone en riesgo la rentabilidad del proyecto.

Para facilitar el calculo, seleccionar mas facilmente que corrientes intercambiaran energia, y
poder realizar un analisis mas robusto, se han diseflado diversos métodos que permiten
observar a simple vista si es posible 0 no la integraciéon energética. Entre los mismos se
distingue el método PINCH, el cual permite obtener en un mismo grafico dos curvas
superpuestas. Una curva correspondiente a las corrientes “calientes de la planta” y otra
correspondiente a las corrientes “frias”. Usualmente este grafico se denomina “curvas
compuestas” y se representa en un grafico del tipo 2D (en el eje “y” se representan las
temperaturas (°C o K) de entrada y salida de cada corriente, y en el eje “X” la entalpia de las

mismas (kW o kJ/h)).

Para llevar a cabo lo anterior también debe especificarse cuanto es la diferencia de
temperatura minima que se quiere (0 en otras palabras, en cuanto se desea que las curvas
se separen respecto al eje “y”). Este punto de mayor acercamiento se llama punto PINCH y
fisicamente representa el punto de la planta donde se hace mas dificil intercambiar calor.
Existen mudltiples recomendaciones sobre qué valor tomar para dicha diferencia de

temperatura, siendo el mas utilizado 10°C para mantener una fuerza impulsora razonable.
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La principal utilidad de representar estas curvas es observar rdpidamente si se necesita una
fuente de calor externa o un sumidero de calor externo. El procedimiento para llevar adelante

la construccién de la gréfica es largo y sumamente tedioso si se optara por hacerlo a mano:

1. Debe listarse todas y cada una de las corrientes que se deseen incluir en el analisis.

2. Clasificar dichas corrientes en “Frias” o “Calientes”. Una corriente fria es aquella que
debe ser calentada, y viceversa.

3. Enellistado se debe incluir la temperatura de entrada y salida de cada corriente, junto
con la variacion entalpica (calor) que dicha corriente cede o recibe.

4. Graficar una curva para las corrientes frias, donde cada corriente tiene forma de recta
de pendiente m.cp .

5. Extraer conclusiones y proponer una red de intercambiadores de calor.

Afortunadamente, existen softwares que simplifican esta tarea, como pueden ser el programa
“Hint” o el “Online Pinch Analysis Tool“. Por supuesto la red de intercambiadores sigue siendo
tarea del disefiador, y si bien ambos programas permiten realizar los célculos, se han
encontrado diversos problemas a la hora de llegar a dicho punto. En base a lo anterior, las

redes de intercambiadores se propusieron y se comprobaron a mano.

Debe quedar claro que alcanzar la red intercambiadores éptima requiere de mucho tiempo y
esfuerzo. Lo que se presenta a continuacion es el resultado de la red se ha considerado la
gue mas se acerca a ese 6ptimo energético. No se considera relevante incluir todas las

opciones investigadas, sino que solo se mostrara la opcién mas viable a fines practicos.

5.2.1 Andlisis PINCH

Para comenzar con el analisis PINCH es necesario listar las corrientes que se tienen y

clasificarlas (Tabla 5.1y 5.2).

Tabla 5.1. Corrientes calientes de la planta.

Temperatura de Temperatura de
_ AH (Calor, kW)
entrada (°C) salida (°C)
Corriente 32 160.7 73.6 445.9
Corriente 34 210.9 43 146.2
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Corriente 20 250 169.6 152.7
Corriente 42 240 90 233.2
Corriente 37 111.4 1114 726.7
Corriente 27 223.7 143.7 5.07

Tabla 5.2. Corrientes frias de la planta. 520

Temperatura de Temperatura de
_ AH (Calor, kW)
entrada (°C) salida (°C)
Corriente 41 152.8 240 152.7
Corriente 51 2 46 31
Corriente 53 26 52 23
Corriente 2 18 100 1701

Cada corriente corresponde a una etapa distinta del proceso, y seria complejo explicar en
palabras que corriente corresponde a que parte. Por ello, adjunto a este trabajo se encontrara
el diagrama final de la planta propuesta, indicando en el mismo cémo interactian las
corrientes entre si. Los intercambiadores se encuentran numerados acorde a la numeracion

gue se encuentra mas abajo en este capitulo.

Las corrientes “51” y “563” representan a los cristales que salen de un cristalizador y deben
fundirse antes de ingresar a nueva etapa. La mezcla de AG presente en estas corrientes
dificulta el célculo preciso del calor que se debe entregar (la fusion de estos cristales no es
isotérmica segun se observa en el diagrama de equilibrio del capitulo 4). Tampoco resulta
viable utilizar el simulador UNISIM Design debido a que el mismo no es ideal para trabajar
con solidos. Esto ultimo fue notorio debido a que el calor calculado por el mismo era bastante

menor a cualquiera de los calores de fusion de los &cidos puros.

En vista de lo anterior se propuso estimar el calor de la siguiente forma. Se procedi6 a buscar
en bibliografia los calores de fusion del acido estearico y del &cido oleico (componentes
mayoritarios en las corrientes “51” y “53”). Luego para estimar el calor de fusion de la mezcla

se realiz6 un promedio ponderado de los mismos teniendo en cuenta la presencia relativa de
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cada componente. Finalmente, para tener en cuenta posibles efectos no considerados a este
valor se le adiciono un 10% y se multiplicé por el caudal de la corriente correspondiente. Los
valores que aparecen en la tabla 5.2 son el resultado de lo explicado anteriormente.

En cuanto a la corriente “2” (entrada de grasa vacuna a la fundidora); el calor que es necesario

brindarle se calculé6 mediante la siguiente ecuacion:

Tf 100°C
quna'ia’ora =Fseb0 ) f Cp sebo,soldT+ AHfus,sebo + f Cp sebo,h’da
18°C Tf

100°C

+Fy CP g, 0,147+ AH ,,
18°C

Una simplificacién que debi6 realizarse es que el chicharron posee una capacidad calorifica
similar a la del sebo, ya que su valor no pudo ser encontrado en bibliografia. “Fseno” €5 el

caudal masico de entrada de grasa y “Fu20” es el caudal de agua que viene con el sebo.

Utilizando la herramienta “Online PINCH analysis tool” se obtuvo la siguiente curva
compuesta. En el andlisis de integridad energética se han dejado afuera los siguientes

equipos.

1. Reactor de hidrélisis. Debido a las altas temperaturas y presiones que maneja, se
ha decidido proveer el calor directamente con vapor de caldera.

2. Reactores de glicerdlisis: Debido a las altas temperaturas que se manejan, se ha
decidido lo mismo que se mencion6 para la hidrolisis.

3. Los reboilers de las torres de destilacion: Por las mismas razones que se han

mencionado anteriormente.
Una vez aclarado este apartado, se procedi6 cargar las corrientes en el software online y se

decidié utilizar un AT min de 10°C para realizar el analisis. Los resultados obtenidos se

muestran en la Figura 5.1.
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Figura 5.1. Gréfico PINCH (Curvas compuestas) para la planta propuesta.

Si bien no se desprende rapidamente la conclusion, sera necesario un servicio auxiliar para
refrigerar parte de las corrientes calientes. Esto se debe a que como se explica mas abajo,a
la hora de realizar la red mas eficiente de intercambiadores que sean factibles, quedan
corrientes calientes a ser enfriadas. La opcidén que se ha considerado mas viable para esto
es la instalacion de una torre de enfriamiento que permita mantener gran parte del agua en
un ciclo “cerrado” (estrictamente hay que reponer agua de forma constante debido a la
evaporacion que se genera en el equipo). Esto se abordard con mas detalle un poco mas

adelante en el capitulo.

La segunda conclusion (la cual no es sorprendente) es que efectivamente puede realizarse
una integracién energética. Esto se evidencia ya que existen rangos del grafico en los cuales

las curvas se superponen.

A continuacion, se deben plantear las posibles redes de intercambiadores de calor para el
sistema. Como se mencion6 anteriormente, si bien el software utilizado ya trae incorporada
una herramienta para ello, tiene sus limitaciones. Por ejemplo, muchas de las corrientes que
se utilizaron en el analisis no intercambian calor sensible o latente por separado. La mayoria

de las veces es una mezcla de ambos.

209



Es facilmente visible en el gréafico del analisis PINCH, que el método considera a cada cambio
entalpico de cada corriente como una recta de pendiente “m.cp”; lo que puede generar
conclusiones erréneas y llegando a plantear inclusive un intercambiador que no puede
utilizarse ya que las temperaturas de las corrientes se cruzan (si se utiliza las opciones que
vienen definidas por los softwares) . Ademas, suponiendo que el intercambio sea posible,
existen limitaciones fisicas en los equipos, por ejemplo, en los limites de presion que
soportan. Este fue el caso que se tuvo con la fundidora de sebo (no se han encontrado
equipos que soporten mas de 10 bares). Por todo ello se decidi6é plantear y VERIFICAR la
factibilidad de las redes de intercambiador a mano, a modo de prueba y error hasta lograr

minimizar la cantidad de intercambiadores de calor y los requisitos energéticos.

La red de intercambiadores final se encuentra a continuacion:

Corriente 20, 250°C Corriente 20, 169.6°C
Vs \) 5
: . )
Corriente 41, 240°C Corriente 41, 152.8°C

Intercambiador 1

Figura 5.2. Intercambiador 1.

Corriente 37, 111.4°C

Vapor de caldera 120°C . ] vap sat Cotrients 37,
Lig sat, 120°C ;
- ‘ lig sat
* ] *
L( ) ( )
J' :;ndjdﬂ;;r Sebo+chicharrén+agua F{gdidu;e_- Grasa, 18°C, solida

Sebo+chicharréon+
agua,100°C

Figura 5.3. Serie de fundidoras.

Corriente 51, 2°C Corriente 53, 26°C

Corriente 51, 46°C Corriente 53, 52°C
» N\ » » N\ N
1 )\ { A
J' Intercambizdor 3 Corriente 34, 186.7°C  Inerambiador2  Corriente 34, 210.9°C

Corriente 34, 153°C

Figura 5.4. Intercambiadores 2y 3.
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Corriente 34, 73.6°C
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Agua de enfriamiento, 55°C

Intercambiador 4
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Figura 5.5. Intercambiador 4.

Corriente 42, 240°C

Corriente 42, 90°C

F

(

hY

&
b

N

)

Vs

Agua de enfriamiento, 55°C

Intercambiador 5

Agua de enfriamiento, 34°C

Figura 5.6. Intercambiador 5.

Corriente 27, 223.7°C

Corriente 27, 143.7°C
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Agua de enfriamiento, 55°C

Intercambiador 6

Agua de enfriamiento, 34°C

Figura 5.7. Intercambiador 6.

Corriente 34, 156.3°C

Corriente 34, 43°C
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Agua de enfriamiento, 55°C

Intercambiador 7

Agua de enfriamiento, 34°C

Figura 5.8. Intercambiador 7.
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Agua de enfriamiento, 55°C

Intercambiador 8

Agua de enfriamiento, 34°C

Figura 5.9. Intercambiador 8.
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Agua con fraccion de vapor,

1.5 bar Agua, 43°C
o/ \ ;
4 { )
Agua de enfriamiento, 55°C Agua de enfriamiento, 34°C

Intercambiador 9

Figura 5.10. Intercambiador 9

El intercambiador N° 8 debe existir ya que en la fundidora se evaporan 1800 Kg/h de agua
(aproximadamente). Soltarlo a la atmésfera no es viable desde un punto de vista econémico
0 ambiental. Tampoco puede utilizarse en la planta para calentar alguna corriente (se trabaja
a mayores temperaturas de 100°C en casi toda la planta). Por ello se ha decidido condensar
esta corriente y luego utilizarla como agua de reposicion en donde sea necesario. Mas

adelante se profundizard un poco mas sobre estas cuestiones.

El intercambiador “9”, por otra parte, también debe existir debido a que parte de la corriente
de agua que se recircula al reactor de hidrdlisis contiene una fraccion de vapor; generando
gue la compresion sea sumamente costosa. Como alternativa se propone condensar y
subenfriar esta corriente. El lector en esta instancia puede preguntarse por qué se subenfrian
las corrientes en los intercambiadores “8” y “9”. Dado que parte de estas corrientes acuosas
estan pensadas para utilizarse como reposicion para la torre de enfriamiento, se debe cuidar
de que no estén muy calientes para que no alteren significativamente la temperatura de salida
del agua de la torre de enfriamiento (33°C). Esto representa un ciclo iterativo tedioso ya que
el agua que enfria los intercambiadores no es el agua de salida de la torre, sino una vez que
se ha mezclado con la reposicién; pero es relevante mencionar que se consiguio

satisfactoriamente esta propuesta.

Los intercambiadores “2” y “3” no son en realidad intercambiadores de tipo tubo y coraza.
Debido a que los cristales que ingresan deben fundirse previo a nueva cristalizacion, su
disposicién geométrica se asemeja mas a unos tanques agitados. Dado que en la bibliografia
no se han encontrado coeficientes de transferencia para estos equipos, ho se han

considerado en los calculos.
Los intercambiadores 4-7 son aquellos en los cuales ya es necesaria la utilizacion de una

corriente auxiliar externa. Cémo se desarrollara en la subseccién siguiente, es recomendable

gue el agua ingrese a 55°C a la torre.
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Una ultima aclaracién es que la corriente “32” seria excelente utilizarla para calentar alguna
otra corriente en la planta. No obstante, debe tenerse en cuenta algunas cuestiones. En
primer lugar, es una corriente concentrada en AG (especialmente palmitico, ya que es el
vapor que proviene de la torre de destilacion). En una operacién continua esto puede generar
gue a través de diversos mecanismos de dafios (principalmente la corrosion), el material de
los cafios/tubos por donde circule se vaya deteriorando una vez que el acido condenso.
Ademads, la corriente sale a alto vacio con lo cual no es viable transportarlo una distancia
significativa. Comprimir vapores es energéticamente muy desfavorable (los costos son
altisimos), sin mencionar problemas de corrosion. Por todo lo anterior lo que se decidié fue
gue el condensador de este destilado se encuentre lo mas cerca posible de la torre

refrigerando con agua.

5.2.1.2 Red de intercambiadores

En esta seccién se resumen los resultados del area de intercambio de los intercambiadores
de calor. Como se ha mencionado, el intercambiador “2” y “3” quedan fuera del presente
andlisis. Las areas de intercambio se estimaron en base a los coeficientes globales de

transferencia sugeridos para el par de mezclas 5

Tabla 5.3. Datos intercambiadores 1.

Intercambiador N°1

Calor a intercambiar (kW) Coeficiente U (W/im2.°C) Area de intercambio (m2)
152.7 302 38.7
Corriente fria Corriente caliente
T de entrada (°C) 152.8 T de entrada (°C) 250
T de salida ("C) 240 T de salida ("C) 169.6
AT med log (°C) 12.98 AT med log (°C) 12.98

En el caso del primer intercambiador, se tiene de un lado una mezcla muy rica en agua
(corriente “3”) y del otro una mezcla rica en TG (corriente “7”). Dado que no existe un
coeficiente sugerido para aceite-agua, se procedidé a buscar los “h” sugeridos para cada
compuesto individualmente. Para el caso del agua, los “h” van desde 1500 hasta 15000 W/m?.
K. Dado que el intervalo es muy amplio y no tenemos cambio de fase, se escogié como valor

a utilizar 1500, tomando un caso que se considera que sera cercano a la realidad.
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En el caso del aceite los “h” van desde 70-700 W/m?2.K. Aqui se decidié tomar un promedio.
Finalmente se calculo el coeficiente global de transferencia (suponiendo que el espesor de
los tubos no afecta significativamente la transferencia de calor).

Tabla 5.4. Datos intercambiadores 2.

Calor a intercambiar (kW) Coeficiente U (Wim2.°C) Area de intercambio (m2)
23 - -
Corriente fria Corriente caliente
T de entrada (°C) 26 T de entrada (°C) 210.9
T de salida (°C) 52 T de salida (°C) 186.7
AT med log (°C) - AT med log (°C) -

Tabla 5.5. Datos intercambiadores 3.

Intercambiador N°3

Calor a intercambiar (kW) Coeficiente U {(W/m2.°C) Area de intercambio (m2)
31 - -
Corriente fria Corriente caliente
T de entrada (°C) 2 T de entrada (°C) 186.7
T de salida (°C) 46 T de salida (°C) 153
AT med log (°C) - AT med log (°C) -

Tabla 5.6. Datos intercambiadores 4.

Calor a intercambiar (kW) Coeficiente U(W/m2.°C) Area de intercambio (m2)
4459 818 8.07
Corriente fria Corriente caliente
T de entrada (°C) 34 T de entrada (°C) 160.7
T de salida (°C) 55 T de salida (°C) 73.6
AT med log (°C) 67.33 AT med log (°C) 67.33

Para el intercambiador 4, directamente se tomo el promedio del valor de “U” sugerido para

condensacién de solvente organico (mezcla de &cidos) y agua para la corriente fria.




Tabla 5.7. Datos intercambiadores

5.

Intercambiador N° 5

Calor a intercambiar (kW) Coeficiente U {W/m2.°C) Area de intercambio (m2)
233.2 658 3.28
Corriente fria Corriente caliente
T de entrada (°C) 34 T de entrada (°C) 240
T de salida (°C) 55 T de salida (°C) a0
AT med log (°C) 107.95 AT med log (°C) 107.95

En el caso del intercambiador N°5 se ha tomado el promedio del “U” recomendado para

agua-solventes organicos.

Tabla 5.8. Datos intercambiadores

6.

Intercambiador N° 6

Calor a intercambiar (kW) Coeficiente U(W/m2.°C) Area de intercambio (m2)
5.07 1200 0.031
Corriente fria Corriente caliente
T de entrada (°C) M T de entrada (°C) 223.7
T de salida (°C) 55 T de salida (°C) 143.7
AT med log (°C) 137.09 AT med log (°C) 137.09

Para este caso, la corriente de proceso es aproximadamente 80% p/p de aguay el resto es
acido. Por lo que se decidié utilizar el coeficiente promedio de transferencia de calor global

para el caso agua-agua.

Tabla 5.9. Datos intercambiadores 7.

Intercambiador N°7

Calor a intercambiar (kW) Coeficiente U {W/im2.°C) Area de intercambio (m2)
922 658 3.76
Corriente fria Corriente caliente
T de entrada (°C) 33 T de entrada (°C) 153
T de salida (°C) 55 T de salida (°C) 43
AT med log (°C) 37.27 AT med log (°C) 37.27

Para el intercambiador N°7 se optd por un “U” sugerido igual al caso del Intercambiador

N°5, ya que las caracteristicas del intercambio son analogas al caso mencionado.




Tabla 5.10. Datos intercambiadores 8.

Intercambiador N° 8

Calor a intercambiar (kW) Coeficiente U (Wim2.°C) Area de intercambio (m2)
1230 3000 (Cond.).y 1200 (Subenf.) 13.42
Corriente fria Corriente caliente
T de entrada (°C) 34 T de entrada (°C) 100
T de salida (°C) 55 T de salida (°C) 50
AT med log (°C) 58.39 (Condensacion) | AT med log (°C) 12.56 (Subenfriamiento)

Para el intercambiador “8” se tom¢ el promedio de “U” sugeridos para condensacion de

agua-agua fria.

Tabla 5.11. Datos intercambiadores 9.

Intercambiador N°9

Calor a intercambiar (kW) Coeficiente U(W/m2.°C) Area de intercambio (m2)
196 3000 (Cond.) y 1200 (Subenf) 3.21
Corriente fria Corriente caliente
T de entrada (°C) 34 T de entrada (°C) 120.2
T de salida (°C) 55 T de salida (°C) 44
AT med log (°C) 72.9 (Condensacion) AT med log (°C) 35.17 (Subenfriamiento)

5.2.2 Torre de enfriamiento de agua

Una parte fundamental en una integracién energética es el correcto disefio de los sistemas
de refrigeracion. La implementacion de estos sistemas se debe principalmente a que ciertas
corrientes no pudieron ser enfriadas con otras y por consiguiente es necesario utilizar fluidos
auxiliares para realizar dicha accion. Como fluido auxiliar se utilizard agua, siendo este el
fluido por excelencia para los propésitos que se necesitan. Ademas, se dispondra de una

torre de enfriamiento de agua atmosférica para acondicionar el fluido.

El primer paso para poder disefiar correctamente un sistema de refrigeracion utilizando una
torre de enfriamiento atmosférica, es asegurarnos que la misma trabaje correctamente aun
en los dias mas humedos y calurosos del afio, evitando de esta manera paradas de planta
innecesarias que perjudican la economia de la empresa. Para ello se deben definir las
condiciones de temperatura y humedad de la localidad donde se radicara el proyecto. Como

se ha mencionado en el capitulo 1, la empresa se encontrard ubicada en Avellaneda. Gracias
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a un informe del andlisis ambiental de la zona elaborado por J.C Molinas, se encontré que la
humedad promedio de la localidad es de 70% 2. En la pagina “Weather Spark”®3l, se informa
gue las méximas temperaturas de la localidad no ascienden de los 33°C. Es por ello que se
tomara este peor caso para el disefio de la torre de enfriamiento de agua.

A su vez se sabe que, si se tuviera una torre infinitamente grande, el agua de entrada podria
ser enfriada hasta la temperatura de bulbo humedo (Tbh) del aire que ingresa a la torre.
Debido a cuestiones practicas (costo de mano de obra, materiales, sentido comun), no es
recomendable un equipo demasiado grande. Es por ello que un criterio heuristico para el
disefio de estos equipos es que el agua de salida se refrigere hasta 5°C por encima de la
temperatura de bulbo himedo. Un rapido vistazo al diagrama psicométrico nos permite
observar que para una humedad relativa del 70% y 33°C, la Tbh es de 28°C. En base a lo

anterior el agua debe salir a 33°C.

Una segunda cuestién que debe considerarse y es de vital importancia es la definicién de la
temperatura a la cual llegaré el agua desde la red de intercambiadores. Esta temperatura
estard relacionada con el caudal de agua de intercambio. Si se le impone que el agua puede
sufrir un aumento de temperatura muy bajo en los intercambiadores, entonces el caudal de
la misma sera extremadamente alto (la inversa también se cumple). Sin embargo, lejos se

encuentra este analisis de ser trivial. Deben tenerse en cuenta dos puntos:

e Imponer un AT muy bajo, trae como consecuencia un aumento del costo de bombeo
por los altos caudales que se manejan. No obstante, que el agua ingrese a bajas
temperaturas a la torre de enfriamiento disminuye la cantidad de agua que se pierde
por evaporacion

e Imponer un AT alto, genera lo opuesto.

¢, Qué es lo més conveniente? ¢ Cual de los factores se presenta con mayor peso relativo?
Como se puede observar estamos ante una decisién que tomar, donde entrard en juego la
energia que sera necesaria entregar al sistema de bombeo vs el costo de reposicion del agua
evaporada. Es por ello que se decidio plantear tres situaciones diferentes y realizar un breve

andlisis para tomar una decision.
En base a lo anterior se han calculado la cantidad de agua evaporada y la potencia gastada

en bombeo para el caso en que el agua de la torre de enfriamiento ingrese a 45°C, a 55°C y
a 70°C (Tabla 5.12).
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Conociendo la capacidad calorifica del agua e imponiendo la variacién de temperatura
maéaxima que esta puede sufrir en los intercambiadores, se han obtenido los caudales de agua
gue circularan por la torre de enfriamiento. Ademas, en todos los casos analizados se ha
supuesto que el aire a la salida de la torre se encuentra saturado. Por ultimo, para la
estimacion de la potencia consumida por bombeo se ha utilizado el simulador UNISIM Design
R460.1, suponiendo que la bomba correspondiente elevara la presiéon del liquido en 1 bar en
todos los casos.
Por dltimo, para cada uno de los casos se ha trabajado con una cantidad de aire igual a 1.5

veces la minima cantidad de aire que se puede hacer circular en la torre.

Tabla 5.12. Resultados para los casos analizados en las torres de agua.

Humedad
absoluta :
Temperatur : Potencia
Temperatur _ Caudal del aire a Agua _
a de salida . consumida
a de entrada de agua la salida evaporada
. 0) de agua (Ka/h) (K (Ka/h) en bombeo
eagua (° o g g g
4 (kW)
H.O/Kg
aire seco)
45 33 172434.4 10.5 0.0517 3017 6.43
55 33 90322.8 10.5 0.0759 2885 3.39
70 33 54478.2 10.5 0.1131 3109 2.18

El precio del consumo eléctrico se ha conseguido de la pagina web del Ente Regulador de la
Electricidad (ENRE)®™4. Para los casos en estudio se ha decidido realizar el analisis con un
precio ponderado del kWh en las franjas horarias Pico, Resto y Valle, acorde al cargo que
impone EDESUR.

Para usuarios NO residenciales con consumo eléctrico por debajo de 300 kW (esto se
demostrarad mas adelante que es asi), el precio es de $2.378/kwWh. Un kWh equivale a 3.6.10°
kJ. Segun la cotizacion del dia 1/01/2021 el dolar equivale a $85.71. En resumen 1 kJ de
energia eléctrica cuesta 7.76.10° U$D.

En cuanto al precio del agua de reposicion, la misma se obtuvo de la pagina web de AYSA
(Aguay Saneamientos Argentinos) %1, El mismo asciende a $25.58/m? de agua. Teniendo en
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cuenta la misma cotizacion del délar mencionada anteriormente, se llega a que por cada hora

se gastan entre energia eléctrica y consumo de agua:

Tabla 5.13. Conclusiones del breve andlisis econémico.

Dinero invertido (U$D) entre
Temperatura de entrada de Temperatura de salida de agua de reposicion y energia

agua (°C) agua (°C) eléctrica para bombeo en 1
hora de operacion

45 33 1.09

55 33 0.96
70 33 0.99

Como puede observarse de lo anterior, lo mas conveniente es trabajar con una temperatura
de agua de ingreso de 55°C. De hecho, esto coincide con las reglas heuristicas que utilizan
muchas industrias (donde establecen la temperatura de ingreso alrededor de los 50°C). Por

esto, para la operacion se establecera que el agua ingrese a 55°C.

El consumo principal de agua de enfriamiento es el correspondiente al Intercambiador “8”,
debido a que se deben condensar 1796 Kg/h de vapor que provienen de la fundidora de sebo.
Visto desde el punto de vista térmico puede parecer ineficiente tener que aumentar la cantidad
de agua que circula por la torre de enfriamiento (de hecho, se duplica si se compara con el

caso en el cual no hay que condensar el vapor de la fundidora).

A continuacion, demostraremos que no solo conviene del punto de vista medioambiental
condensar el agua, sino también econdmicamente. Solo haremos el analisis para agua
entrando a 55°C ya que es la operacion elegida. El agua que se pierde por evaporacion en la
torre de enfriamiento aumenta en 1611.5 Kg/h si se comparan ambos casos. No obstante,
ahora se dispone de 1796 Kg/h de agua que puede servir para reposicion. En el balance neto
se termina ahorrando 184.5 Kg/h de agua de reposicion si se condensa el agua de la

fundidora.

No hay que perder de vista también que se genera un aumento de la potencia de bombeo
(aproximadamente se duplica de un caso al otro). Como se ha visto antes el costo de la
energia eléctrica es bastante menor al del agua; y por ello termina siendo econémicamente

conveniente gastar un poco mas en bombeo, pero ahorrar en agua.
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En la Figura 5.11 puede verse la recta de operacion para el enfriamiento de agua y el

correspondiente calculo de las etapas tedricas necesarias.
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Figura 5.11. Grafico de la entalpia del aire vs Temperatura del liquido. La curva roja representa el equilibrio y la
azul la recta de operacion.

En cuanto a la seleccién del equipo, la empresa GOHL presenta en su folleto el procedimiento

para seleccionarla segun la temperatura de operacion de la torre. Los célculos se presentan

a continuacion [5.6]

En nuestro caso el agua sufre un cambio de 22°C. Dicho gréafico no se encuentra disponible,
pero si el de 20 y 25 °C. Para asegurar el enfriamiento de agua se decidi6 utilizar el gréfico

para un cambio de 25°C en el agua, asegurdndonos el intercambio.

Q a intercambiar= L.cp . AT = 2307.24 kW

factor k1l = 2.7

Q, =854.53 kW
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Esto nos indica que deberiamos usar la unidad 2/42Z. Ahora calculando la relacion de
caudales, la misma nos da 0.7. Por ende:

k2=0.995

o =858.28 kW

n nuevo

La unidad 2/42Z no es capaz de cumplir los requisitos ya que brinda 856 kW. Si

seleccionamos la unidad 2/46Z, la relacién de caudales es ahora 0.68.

k2 = 0.99
Qn ieve = 863.17W
Q n Torre =886 kW

El calor a intercambiar nominal del equipo es mayor al calculado, asi que la unidad
efectivamente sirve. Respecto a la seleccion de los ventiladores, se debe aclarar el rango de
presiones que queremos que suministren los ventiladores. Esto vendra muy ligado con la
ubicacién de la planta. Para la zona de Avellaneda la época mas ventosa del afio corresponde
entre agosto y diciembre; pero aun asi los vientos no superan los 18 km/h. Por ello se

considera gue si los ventiladores aportan de 0-40 Pa son suficientes.
5.2.3 Equipo de refrigeracion para los cristalizadores

El método de cristalizacion disefiado en el capitulo 4, consiste en trabajar a baja temperatura
para favorecer la purificacion del acido estearico. Para llevar a cabo este procedimiento es
necesario suministrar una corriente a baja temperatura a los cristalizadores. Es por ello que
la utilizacion de un equipo de refrigeracién es fundamental para realizar con éxito esta

operacion si se tienen en cuenta las temperaturas de operaciéon que se deben alcanzar.
Un equipo de refrigeracién industrial consta de un refrigerante primario, donde este sufre un

ciclo de compresion y descompresion. Gracias a las caracteristicas de este refrigerante se

puede llegar a obtener temperaturas muy bajas. Es posible enviar este refrigerante primario

221



directamente a enfriar el/los equipo/s necesario/s; aunque también suele utilizarse un

refrigerante secundario.

Si se opta por esta Ultima opcion, el refrigerante primario enfria el refrigerante secundario, y
este Ultimo es el encargado de bajar las temperaturas donde se requiera en la planta. Esta
via es utilizada dentro de la planta piloto de la facultad de ingenieria de la UNMDP.

Nuevamente se debe tomar una decisién sobre cémo se implementara esto en la planta.

Si se decidiera NO utilizar un refrigerante secundario, es evidente que en principio se requiere
de una menor inversién (no se gasta dinero en adquirir otra sustancia). No obstante, existen

una serie de cuestiones a tener en cuenta.

En primera instancia debido al tipo de productos y al mercado al cual se dirigen, no es
recomendable refrigerar directamente con el refrigerante primario, ya que se trata de
garantizar la inocuidad del producto. Ademas, si el refrigerante se transporta por zonas de la
planta en la cual exista circulacion de trabajadores, una posible fuga puede provocar una

intoxicacion.

La empresa VCM también menciona las siguientes ventajas sobre utilizar un refrigerante

secundario -7

e La planta de refrigeracion principal puede ser construida en forma compacta.

e Todos los componentes principales se ubican en una zona central, solo se montan en
el exterior los componentes inherentes directamente a los procesos (consumidores),
o0 sea: los equipos de intercambio, las tuberias de refrigerante secundario y cableados
de fuerza y control de los mismos.

e Se simplifica el control de temperatura de cada espacio refrigerado con dispositivos
(valvulas de control modulantes, tres vias, diverters, etc.) muy simples, confiables y
de precision.

e Todo el sistema de control puede ser centralizado en un solo punto, facilitando la
regulacion y supervision.

e En caso de aplicaciones de tratamiento de aire (HVAC) se opera todo el afio con los
mismos intercambiadores ya sea para los ciclos de refrigeracion o calefaccion.

e Todo el sistema de tuberias y controles del refrigerante secundario es mas seguro e
implica menores exigencias constructivas y de operacion.

e También el sistema es mas ventajoso en situaciones en las que los consumidores

estan alejados de la ubicacion de las Salas de Maquinas ya que su piping es mas
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sencillo que el de los refrigerantes primarios, cualquiera sea el tipo de refrigerante o
sistema utilizado por los mismos.

En base a todo lo anterior, se ha decidido trabajar con un refrigerante secundario. A nivel
industrial las mezclas de glicoles son ampliamente utilizadas. Para estimar el calor que debe
removerse en cada cristalizador, se utilizdé el mismo criterio mencionado anteriormente para
las corrientes “8” y “9” de la integracién energética. Ademas, se debe tener en cuenta que es
recomendable como minimo una fuerza impulsora de 10°C entre refrigerante y fluido a
refrigerar. Dado que la temperatura de operacion del primer cristalizador es de 2°C, el
refrigerante secundario se debe calentar como maximo a -8°C. El mismo criterio aplica para

los otros dos equipos.

Para seleccionar el refrigerante secundario debe tenerse en cuenta que el mismo debe poseer
una temperatura de congelacién muy baja, permitiendo trabajar en las temperaturas antes
mencionadas. En nuestro caso trabajaremos con una mezcla 45% p/p de agua helada (agua
+ etilenglicol), la cual permite operar en fase liquida sin problemas a temperaturas bajo cero.
La mezcla seleccionada posee un punto de congelacion de -30°C (Figura 5.12). Para evitar

problemas se permitira que el refrigerante secundario alcance como minimo una temperatura
de -20°C.

-10 —
A5 =
20 - N\, propilenglicol

-25 +— atilenglicol \,

_30 4

temperatura de congelacion ("C)

a5
| | | | 1N
-40 | | |

0 10 20 30 40 50

concentracion (% en peso)

Figura 5.12. Temperatura de congelacion para soluciones de etilenglicol (58]

223



Se puede calcular facilmente el caudal minimo de refrigerante secundario para cada

cristalizador imponiendo la variacion maxima de temperatura que el mismo puede sufrir.

En el capitulo anterior se han dimensionado los 3 cristalizadores que se utilizaran en planta
siguiendo el procedimiento del célculo para un equipo de laboratorio. Esto ya se ha
mencionado, pero el volumen que hemos obtenido es conservativo. En planta nuestro
cristalizador poseera una agitacion que permita mejorar la transferencia de masa y calor. Por

ende, en el peor de los casos tendriamos un equipo como el calculado.

No obstante para la estimacion del area de transferencia de calor correspondiente debemos
tener en cuenta la geometria real del equipo (como si estuviera puesto en planta). Por ello,
imaginese un tanque agitado a efectos practicos donde la cristalizacién se da sobre el
serpentin. Los célculos son asumiendo un caudal de refrigerante igual al minimo para ahorrar

en costos.

Con esto en mente deben estimarse todas las resistencias a la transferencia de calor (que
son 2 para cada cristalizador). Se tiene una resistencia convectiva en el interior del tubo y una

convectiva en la fase liquida del agitador.

Para estimar el coeficiente de transferencia de calor del refrigerante secundario se escogio
un serpentin cuyo didmetro permite que la velocidad del liquido interno sea de 1.5 m/s (se
recomienda una velocidad entre 1 y 2 m/s). Luego se calculé el nimero de Reynolds para

cada serpentin y se estimé mediante una correlacion adecuada el coeficiente “h”.

Tabla 5.14. Condiciones para el etilenglicol para cada cristalizador.

J FACULTAD DE
INGENTERIA

Temperatura :
: Temperatura Caudal de Diametro
de ingreso : . :
de salida del refrigerante nominal del
(o[=] : " . Reynolds
: refrigerante minimo serpentin
refrigerante
) (°C) (Kg/h) (pulgadas)
C)
Serpentin del -20 -8 2600 1 (SCH 40) 4282
Cristalizador
N°1
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Serpentin del -20 16 700 % (SCH 40) 2009
Cristalizador
N°2

Serpentin del -20 32 400 Y4 (SCH 40) 1485
Cristalizador
N°3

Para el calculo del primer coeficiente, se utilizé la publicacién de J.P Abraham, et.al 9. En
ella se hace un estudio del nimero de Nusselt para flujo dentro de tuberias con bajo nimero

de Reynolds.

Para el segundo y tercer coeficiente, debido a que caen dentro de la zona laminar, el nUmero

de Nusselt es una constante igual a 3.66.

Para calcular el coeficiente de transferencia de calor del lado de los AG a cristalizar se utilizd
la correlacion de Chilton introducida en el capitulo 3. Para ello, se asumié que los
cristalizadores poseen un diametro de 2 m, 1.25 m y 1 m respectivamente y que el impulsor

era un tercio de dichos diametros.

En base a lo anterior se llega a:

Tabla 5.15. Resultados finales para cada cristalizador.

Coeficiente U AT medio Area de

(W/m2.K) logaritmico (°C) intercambio

necesaria (m?)

Cristalizador N°1 53.22 15.2 34.62
Cristalizador N°2 45.12 23.6 20.33
Cristalizador N°3 51.01 27.17 13.20

Puede demostrarse que, para las areas y diametros de cafierias necesarios, la resistencia de

la capa sdlida que llegase a depositarse en los serpentines no es importante.
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En cuanto al refrigerante primario, el mismo debe ser capaz de refrigerar al agua helada de
nuevo a -20°C para cerrar el ciclo. El calor que el refrigerante debe ser capaz de remover es
de 68.01 kW.

La empresa Intarwatt®1% ofrece diferentes soluciones de acuerdo a las diferentes
necesidades de refrigeracion. Entre ellas se ofrecen equipos de frio que permiten utilizar las
nuevas generaciones de refrigerantes como por ejemplo el R-449A. El mismo es una mezcla

compleja de varias sustancias:

e 11,1 2-Tetrafluoroetano (R134a).
e 2.3,3,3-Tetrafluoroprop-1-eno (HFO1234yf).
e Pentafluoroetano (R125).

e Difluorometano (R32).

El cual permite minimizar los posibles riesgos debido a su baja toxicidad comparado con otros
y no dafia la capa de ozono.

El diagrama P-H del mismo se presenta a continuacion donde se marca en violeta el ciclo que
se recomienda seguir (Asegurando tanto en la condensacion como en la evaporacién una

fuerza impulsora de 10°C con los fluidos correspondientes).
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Figura 5.13. Diagrama P vs H para el refrigerante principal.
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Por ultimo, conociendo el AH del refrigerante principal y el calor que el mismo debe extraer,

se puede calcular el caudal del mismo, el cual corresponde a unos 0.498 Kg/s (1794 Kg/h).

El equipo de frio seleccionado de la empresa se muestra en la siguiente figura:

LB agre————

Figura 5.14. Equipo de frio serie DW a utilizar.

5.2.4 Necesidad de corrientes auxiliares calientes.
Caldera de la planta

En las subsecciones anteriores se ha aclarado que en el analisis de la integracion energética
no se han tenido en cuenta algunos equipos. Su requisito de calor sera brindado por vapor
generado en una caldera, debido principalmente a las altas temperaturas que se necesitan

en los reactores y en los reboilers.

Ademas, debe tenerse en cuenta el vapor que debe ser alimentado a la fundidora para
terminar de evaporar el agua que proviene con el sebo, y el vapor necesario para generar el
vacio en la torre de destilacion de acido palmitico. Existen ciertas limitaciones que se deben
tener en cuenta para estos casos. En el caso de las fundidoras industriales para este tipo de
procesos, las mismas no suelen soportar mas de 10 bares de presion; y si lo hacen el costo
se eleva desproporcionadamente; con lo cual inyectar vapor de caldera directo NO es una

opcion viable.
Para el caso del vapor de los eyectores, existen recomendaciones a tener en cuenta. Segun

Wallas®>!Y, suele utilizarse vapor a 8 bares que se encuentre 10-15°C sobrecalentado (de

forma de minimizar la condensacion en los eyectores).
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Los requisitos de vapor se presentan en la Tabla 5.16.

Tabla 5.16. Requisitos de vapor de la planta.

Equipo/Operacion Requisito de Vapor (Kg/h)
Reactor de hidrolisis 770.9
Reactores de Glicerdlisis 146.3
Reboilers de ambas torres de destilacion 2604.6

28.25 (se considera 32 por cualquier
Eyectores )
eventualidad)

Fundidora 1633.0

Debido a que los Eyectores y la fundidora trabajan a presiones muy distintas de la presién de
la caldera (50 bares), se estudié la opcion de generar solo el vapor necesario para los
reactores y los reboilers; y una vez condensado el mismo, re-utilizarlo mediante vélvulas de
descompresion isoentélpicas. Esto permite como una ventaja adicional, pero muy importante,
disefnar un ciclo “cerrado” donde el agua que se genere de la caldera sea recirculada

nuevamente a la misma.

Se deben realizar algunas aclaraciones con lo anterior. En primer lugar, no es estrictamente
un ciclo cerrado debido a que el vapor que se consume en el reactor de hidrélisis no se
recupera (como se ha mencionado en el capitulo 3). Por ello debe adicionarse esta cantidad
de forma continua al ciclo; sin mencionar eventuales pérdidas que se generen por la

necesidad de purgar la caldera (acumulacion de sales).

Explicar en palabras el ciclo seria tedioso, e inclusive hasta confuso para los lectores. Dentro
del diagrama de la planta se presenta como interactla el ciclo de la caldera con la planta de

proceso.
Para fines préacticos aqui solo se menciona que si fue posible realizar la opcién que se

menciond, con algunos detalles que se apreciara en el archivo adjunto. El requisito de

produccion de caldera final es de 4250 Kg/h.
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Finalmente se busco en catalogos el equipo que mejor satisface nuestras necesidades. La
empresa “Mackenzie” disefia calderas acuotubulares que operan a alta temperatura, dentro

de ellas se seleccioné el modelo PWT. La Figura 5.15 muestra las caracteristicas principales

del equipo.
PWT series:
Steam Capacity : 3,000 - 80,000 kg per hour
Working Pressure :8-75 barg
Steam Temperature  : up to 535°C
Type : Watertube (Mono Drum Corner Tube)

Mackenzie-ERK Boiler (German Design)

The Mackenzie-ERK Boiler is a natural circulation boiler. Itis
distinguished by a robust and clear design best fitted for the demands
of power plants or industrial applications. Unlike the conventional
Watertube Boiler, Mackenzie-ERK Boilers are designed and built for
low maintenance and high reliability. It is well proven in many
installations worldwide for customers who require safety, efficiency
and reliability.

Figura 5.15. Caldera Mackenzie-ERK.

5.3 Equipos auxiliares

Como ultima etapa del disefio preliminar del proceso de la planta se encuentra la definicion
de los equipos auxiliares. En esta seccién se buscara terminar de definir todos aquellos

equipos importantes que no han sido tratados hasta el momento.

La mayoria de los mismos que se definen a continuacion son equipos criticos para el proceso.
Dejando de lado aquellos utilizados en el pretratamiento de la materia prima, los equipos
auxiliares que se presentan son los que no estdn relacionados directamente con la

transformacion de la materia prima en los productos finales.

Como principales equipos auxiliares se encuentran: Bombas, eyectores de vacio, transporte
de solidos, prensa, entre otros. Cabe destacar que la cantidad de etapas ya ha sido fijada con
anterioridad en el Capitulo 4. Es por ello que no se le dedicara espacio en las secciones

siguientes.

5.3.1 Transporte de solidos

El proceso comienza con la recepcion de la materia prima, tal como se definié en el Capitulo

1. Los principales proveedores seran las carnicerias. La recoleccion del sebo en rama se hara
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en camiones estancos volcadores, y una vez que se encuentren en la planta, la materia prima

serd descargada en tolvas.

Desde la tolva de almacenamiento el sebo sera transportado hacia el equipo de trituracion, el
cual permite disminuir el tamafio del solido para una efectiva transferencia de calor mas

adelante.

Luego de analizar las principales opciones de transporte se optd por utilizar un tornillo sin fin.
El tornillo transportador es un equipo versatil que posee facilidad al trabajar con diferencias
de altura pudiéndose inclinar hasta 30 grados. Ademas, este equipo garantiza la continuidad

del proceso debido a que elimina los atascamientos que pueden producirse entre la tolva y la

trituradora. (5121

Haarslev Processing Technology es una empresa que brinda equipamiento orientado a la
industria de extraccion de subproductos de la carne, dentro de los equipos de transporte se
encuentra el tornillo transportador. Del catalogo provisto por la empresa se seleccioné el
tornillo transportador universal, disefiado para instalaciones de procesamiento estandar y

construido de acero inoxidable.

Cubierta Cubierta atornillada

antidesborde de acero inoxidable
con sensor de

proximidad

Rotor de tornillo de acero
dulce instalado sobre placa
protectora

Caja de engranajes montada enel
eje con motor estandar IE3

Figura 5.16. Tornillo sin fin de la empresa Haarslev Processing Technology.[s'lz]
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5.3.2 Trituradora

El equipo de trituracion es primordial para el procesamiento del sebo ya que este es el
encargado de adecuar el tamafio de la materia prima, reduciéndolo de manera uniforme para

brindar una mejor eficiencia a la hora de fundir la misma.

Para la seleccion del equipo se debe tener en cuenta el caudal de materia prima a utilizar,
como se ha determinado en el primer capitulo se trabajar4 con un caudal de disefio 6.09
ton/h. Una vez mas utilizando el catalogo suministrado por Haarsley Processing Technology
se decide utilizar el Triturador Haarsley modelo PB 10/20. La Tabla 5.17 muestra los datos

técnicos del equipo seleccionado.

Tabla 5.17. Caracteristicas de la trituradora. [>-13

Equipo Triturador Haarsley PB 10/20

Capacidad (Ton/h) 6-8
Espacio del Yunque (mm) 30
Longitud (mm) 2500
Altura (mm) 1750
Ancho (mm) 1050
Potencia (Kw) 37

Par de Torsion (KNm) 7.8
Peso (kg) 3200
Tamafo de particulas (mm) <30

El triturador Haarslev se adecua perfectamente a los requerimientos del proceso, su disefio
le permite adaptarse al sistema de alimentacion seleccionado previamente. Cuenta con una
estructura resistente y esta disefiado para triturar todo tipo de residuos provenientes de la
industria de la carne tales como huesos y visceras. Es de facil mantenimiento y en caso de
necesitar reemplazar alguna pieza permite que la interrupcion del proceso sea minima. La

Figura 5.17 muestra el equipo seleccionado.
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Los materiales se trituran contra El eje triturador de rotacion El eje esta provisto de rodillos esféricos de
un yungue fijo lenta esta provisto de cuchillas alta resistencia que pueden soportar impactos
cementadas radiales y axiales de hasta 80 toneladas

El cuerpo desmontable de El sensor electranico giratorio apaga
conexion directa hace que el automaticamente el motor si se detectan
reemplazo de las piezas sea facil objetos extranos grandes

y rapido

Figura 5.17. Triturador Haarsley.>3]

5.3.2 Bomba de sebo

Desde la trituradora debe transportarse el sebo hacia la fundidora. Con el sélido triturado,
ahora es posible manipular el mismo con una “bomba de sebo”. Este equipo, como su nombre
lo indica, ha sido especialmente disefiado para nuestra materia prima. Permite trabajar con el
sebo en estado sdlido o liquido, hasta 100°C. Por esto, es la mejor eleccion para nuestro
caso. Debe tenerse presente que se necesitaran 2 bombas de sebo. Una que lleva el sebo

hacia la fundidora, y otra que lo transporta hacia la separacion del chicharron.
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Motor .
Tolva de alimentacion

que funciona por
gravedad

Bomba

Tornillo de alimentacion
que garantiza el fiujo
constante a la bomba

Figura 5.18. Bomba de sebo a utilizar. >4

Tabla 5.18. Caracteristicas de la bomba de sebo. 514

Equipo Bomba AS 7.5

Capacidad (m3h) 18
Presion (bar) 2

Manejo de las particulas sélidas SI (25 mm)
Potencia (kW) 4

5.3.3 Fundidora

Continuando con las etapas del pretratamiento, luego de la trituradora se debe disponer de
un equipo que sea capaz de remover el agua que se encuentra en la materia prima, y ademas
fundir la misma para. Al comienzo de este capitulo se mostro que en la integracion energética
se logro disminuir significativamente la cantidad de vapor a utilizar para esta operacion. En
consecuencia, la fundidora se subdivide en dos partes (cada una alimentada por una
alimentacion de vapor distinta). Las fundidoras industriales son complejas, utilizan un haz de
tubos rotantes que permiten mejorar la transferencia de calor para con el sebo. Esta es la
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razén por la cual no se ha dimensionado este equipo, sino que se ha seleccionado de

catalogos.

La subdivisién de la fundidora en dos partes puede resultar curiosa. Técnicamente seria
posible unificar las dos fuentes de vapor y utilizar la fundidora en una unica “etapa”. El
inconveniente es principalmente que una de las fuentes de vapor posee impurezas de
glicerina. Si bien se encuentran en muy bajas proporciones se considera mejor mantener el

vapor que viene de la caldera limpio.

Podria pedirse a la empresa un disefio “personalizado” en el cual se incorporan dos ingresos
para vapor (que circulen en tubos diferentes y nunca entren en contacto). De esta manera

también se puede compactar el equipo a uno solo.

Sistema de descarga que Domo de vapor de longitud total gue Se puede equipar con un ciclén para extraer
ayuda a prevenir blogueos y reduce el arrastre y ofrece un facil acceso las particulas del agua evaporada antes de
cualquier interrupcion de servicio para el mantenimienta del equipo gue regresen al digestor

subsecuente

\\
Control de nivel y temperatura y transmisor Todo el conjunto de eje de acero al carbono Gran superficie de calentamiento
de presion diferencial para recircular el seboy rota para garantizar una transferencia gracias al eje de varios tubos
garantizar una coccion optimizada térmica eficaz calentados 2l vapor que rota

dentro de la carcasa en forma de U

Figura 5.19. Fundidora continua a utilizar. %!

Tabla 5.19. Caracteristicas de la fundidora. 1%

Equipo Fundidora CC 0600-US

Potencia eléctrica (kW) 45

Capacidad de evaporacion (Kg/h) 2000
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Largo (m) 8.5
Altura (m) 2.5
Ancho (m) 1.6

5.3.4 Separacion del chicharron

La mezcla de sebo liquido libre de agua y chicharrén sélido debe ser separada. El chicharrén

luego serd prensado para liberar gran parte de la grasa que ha quedado absorbida en el sélido

(optimizando la recuperacion de la misma). Para ello la empresa Haarslev Processing

Technology, propone el uso del tambor rotativo.

El tambor rotativo alimentado por bomba Haarslev le permite separar eficazmente los liquidos

de la carne antes de enviarlos al prensado.

Figura 5.19. Tambor rotativo a utilizar. 26!

Tabla 5.20. Caracteristicas del tambor rotativo Haarslev. 16!

Equipo Tambor rotativo Haarslev HI-10

Capacidad (ton/h) 1-10
Potencia (kW) 2.2
Altura (m) 0.8
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Largo (m) 3.2

Ancho (m) 0.95

5.3.5 Prensa de Chicharron

Como se ha mencionado, luego de la separacion del chicharrén es necesario una etapa de
prensado. Esto se debe a que aproximadamente un 25% p/p de esta corriente es sebo Uutil

para el proceso, siendo la prensa un equipo fundamental para su recuperacion.

La empresa Haarslev Processing Technology, dispone de una serie de equipos de prensado
acorde a nuestras necesidades.

El equipo que mas se destaca es la Prensa de extraccién de grasa ST-1000. Este ultimo
equipo cumple con los requisitos de alimentacion necesarios. En la tabla 5.21 se detalla la

informacion técnica.

Tabla 5.21. Caracteristicas de la prensa Haarslev.*”!

Prensa de extraccion de grasa ST-1000

Capacidad de Chicharréon (kg/h) 560-700
Potencia (kW) 45
Longitud (m) 3.17
Altura (m) 1.72
Ancho (m) 1.6
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Tolva de entrada Tornillo de alimentacion de Barras de cuchillas longitudinales
velocidad variable que rompen las acumulaciones de

torta y evitan que el material gire con
el tornitlo

PO R S R et i

a5 | | v : g - —\

Pistan hidraulico o fijo,
dependiendo del modelo

Prensa de extraccion de
grasa

Canal colector para mover la
grasa y los finos hacla la salida

Figura 5.21: Prensa de chicharron. (5171

5.3.6 Tanques de mezclado (Desgomado)

La dltima etapa del pretratamiento es el desgomado, el cual se realizar4 en dos tanques
consecutivos agitados. En el primero se realizara un agregado de acido citrico concentrado;
mientras que en la segunda etapa se afadira agua para precipitar los fosfatos. Ringers et
al>8 mencionan en su patente que los tiempos de residencia recomendados son de 10 min
y de 1 hora respectivamente. Estos tiempos surgen de un promedio del rango de tiempos

recomendados.

Conociendo que al primer tanque ingresan 4.3 m®h y que el tiempo de residencia que se
quiere es de 10 minutos, se obtiene que el primer tanque debe tener un volumen de 0.7 m3,

Para el segundo tanque, siguiendo el mismo razonamiento se obtiene un volumen de 4.3 m3.
Debe aclararse que el caudal volumétrico no varia significativamente de una etapa a la

siguiente. Debido a que ambos tanques poseen agitacion para optimizar el contacto, se debe

estimar el gasto energético de los mismos.
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Para ello se ha asumido que ambos tanques poseen un diametro de 1 m, con un impulsor de
diametro igual a un tercio del diametro del tanque, y que se utilizan turbinas de 6 palas
curvadas con baffles, tal que el ancho de baffles sea el 10% del ancho del tanque. Finalmente
se supusieron 200 RPM para la agitacion del tanque, dado que ha sido demostrado que

mayores agitaciones no generan cambios significativos 191,

Re=N-D 2. 2
Lou

Pot=Po-p- N3 Di?
De esta forma, se obtienen los siguientes resultados para las dos etapas:

Tabla 5.22. Consumo energético para ambas etapas del desgomado.

Re Po Potencia (kW)
Etapa 1 29970 2 0.27
Etapa 2 76713 2 2.85

5.3.7 Centrifugacion

Luego de realizar la etapa de desgomado, es necesario separar los fosfatidos y el agua del
sebo. Debido a la proporcién entre el agua y el sebo se recomienda realizar una centrifugacion
para eliminar por completo estos productos.

La empresa “Drycake” ofrece el equipamiento acorde a nuestros requisitos, siendo el equipo
DR250 el seleccionado. En la tabla 5.23 se enumeran las principales caracteristicas técnicas

del equipo. 529

Tabla 5.23. Caracteristicas de la centrifuga.

Equipo Centrifuga DR250

RPM 6000
Capacidad Maxima (m?h) 6
Potencias (kW) 55
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Longitud (m) 211
Ancho (m) 0.61
Alto (m) 1.02

DRYCAKE

2 Phase 3 Phase

6. Cyclo-gearbox

l]i

B
& : - 9. Second liquid
¥ 4 \ 4 discharge for
9 3-phase decanter
71

2.261
Figura 5.22. Centrifuga DR250.5-2%

5.3.8 Bombas de alta presion (Bombas criticas de la
planta)

El ultimo de los equipos auxiliares de suma importancia para incluir en este analisis son las
bombas criticas de la planta. ¢Por qué se habla de bombas criticas? Lo cierto es que el
namero de bombas en cualquier planta es muy elevado, y resultaria ineficiente e impreciso
establecer cada una de las bombas necesarias para el proyecto. Se debe recordar que

estamos en la etapa de ingenieria basica. Por esto, la idea es presentar y seleccionar las

23
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bombas méas importantes (las que no pueden faltar), pudiendo luego estimar el consumo

eléctrico de las mismas.
En el presente proyecto se estima que se tendran 3 bombas criticas:

1. La bomba que permitird presurizar el sebo a 50 bares para el reactor de hidrdlisis.
Debe considerarse que el sebo luego debe ascender los 24 m de alto que posee el
reactor.

2. La bomba que permitira presurizar el agua que se recircula a 50 bares. También debe
tener en cuenta que el agua debe elevarse unos 24 m aproximadamente (segun la
altura del reactor calculado en el Capitulo 3).

3. La bomba que permitird presurizar el agua de la caldera que se encuentra en un ciclo
pseudo-cerrado, hasta 50 bar también. No hay cambios de altura considerables ya

gue se estima que la caldera se encuentra al nivel del suelo.

Pudiendo estimar estos 3 consumos de energia (que son los mas grandes en cuanto a

bombas se refiere), se puede obtener una idea del consumo eléctrico de las bombas.

El calculo de la potencia consumida (Trabajo) por cada bomba se puede realizar a través de
un balance macroscopico de energia mecéanica, o como se conoce en la jerga, con la ecuacion
de Bernoulli. Se realizan dos simplificaciones. La primera es que no se tienen en cuenta
pérdidas por friccion (luego al sobredimensionar el consumo energético total se tendran en

consideracion).

La segunda simplificacion es que los cafios de entrada y salida de la bomba son de igual

diametro (evitando cambios considerables en la velocidad).

W 0 AP

A

Pot = — E.p. g-Q [=]| Watts
g

De esta manera, se obtienen los siguientes resultados.
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Tabla 5.24. Resultados de las potencias consumidas por las bombas.

Consumo eléctrico (kW)

Bomba N° 1 3.34
Bomba N° 2 1.16
Bomba N° 3 6.20

Una aclaracion para tener en cuenta es gue muchos fabricantes de bombas advierten que las
mismas no superan mas de los 60° u 80°C. Debido a las temperaturas que se manejan en
los 3 casos, fue necesario buscar un proveedor mas especifico. La empresa “Star Pump
Alliance” 521 provee bombas que cumplen todos los requisitos necesarios. En el caso del
sebo también se debe prestar especial atencion a la viscosidad que presenta antes de entrar

al reactor.

La bomba de pistones (desplazamiento positivo) que ofrece la empresa es de gran utilidad.
Incluso para impulsar agua es necesaria ya que no se han encontrado bombas centrifugas

gue impulsen agua hasta 50 bar, y si lo hacen no soportan méas de 60°C.

[5.21]

Figura 5.23. Bomba de pistones a utilizar.
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5.4 Consumo eléctrico de la planta

Como se ha venido mencionando es muy importante establecer una estimacion del consumo
eléctrico que generara la planta. En las secciones anteriores se han ido realizando los
célculos correspondientes y algunos ya fueron realizados a lo largo del desarrollo del proyecto
(caso de la potencia de agitacion de los reactores de glicerdlisis). A continuacién, se muestra

una tabla resumen.

Tabla 5.24. Resumen del consumo eléctrico.

Equipo Consumo eléctrico (kW)

Trituradora 15

Bomba de sebo 8

Fundidora 45

Tambor rotativo 2.2

Prensa 45
Tanques de mezcla para el desgomado 3.12
Centrifuga 5.5
Bombas criticas (1, 2y 3) 10.7
Tanques de mezcla de los reactores de 4.5

glicerdlisis

Equipo de Frio 57.6

Forzador de la torre de refrigeracion 11

Total 207.62

En los célculos no se han tenido en cuenta pérdidas de carga o la cantidad total de las
bombas, por ello un criterio utilizado en estas etapas del disefio del proyecto es sobreestimar
el consumo por un 20%. No obstante, debe tenerse en cuenta que hay equipos cuyo consumo
es significativamente elevado y por ello no se los incluira para este sobredimensionamiento

del 20% (el equipo de frio, la fundidora y la prensa).
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Realizando el célculo se llega a que el consumo total + 20% de sobreestimacion es de:

Potencia total de la planta= 220 kW

Esto avala lo mencionado en la seccién 5.2.2 para el cuadro tarifario del consumo eléctrico.

5.5 Consideraciones finales

A modo de cierre del capitulo, es importante incluir consumos secundarios pero que seran

necesarios en el capitulo siguiente, donde se define la rentabilidad final de la planta.

> Agua

Tanto el ciclo de la caldera como el de la torre de enfriamiento deberan poseer sus respectivas
purgas. En el primero, las sales que posee el agua se concentran una vez que la misma se
vaporiza. Existe un limite maximo recomendable para el valor de total de sélidos disueltos
(STD) con el que puede trabajarse (2000 ppm en nuestro caso) 2%, Si se conoce el valor de
STD del agua con que se repone, puede calcularse el “numero de ciclos de concentracion”
como la relacion entre estos Ultimos dos valores. La inversa representa el porcentaje de la
alimentacion a la caldera que debe purgarse. AySA menciona que 400 ppm de STD es el
maximo que posee su agua ™22, lo que nos da que un 20% debe ser la purga de agua.

Para el ciclo de la torre de enfriamiento, el razonamiento es analogo, s6lo que en este caso
los ciclos de concentracion se calculan como el valor de sales en el agua del ciclo de torre
sobre el valor de las sales en el agua de reposicion. Los valores méaximos de los fabricantes
de torres para cloruros son de 500 ppm y para sulfatos 500 ppm 524, AySA informa 250 ppm
del primero y 200 ppm del segundo. Si se calcula el nimero de ciclos para cada sal y se

escoge el peor caso, se obtiene un valor de “2”. Luego, el caudal de purga es:

Agua evaporada

Caudal de Purga=
( Numero de ciclos de concentracion — 1)

En nuestro caso, el caudal de purga es de 2885.55 Kg/h.

Teniendo en cuenta que para reponer contamos con 2460.3 Kg/h de agua, entonces:
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e Consumo de agua de red = 2119.4 Kg/h (Para la reposicién de la torre y la caldera)

El agua considera que las respectivas purgas son liberadas al desagiie. Como una alternativa
a tener en cuenta, puede resultar factible utilizar columnas ablandadoras para recuperar estas
corrientes, disminuyendo considerablemente el agua de reposicion. Lamentablemente, esta

opcion no pudo ser explorada en profundidad por problemas de tiempos.

Respecto al agua que se pierde en el desagle, la temperatura maxima permitida para llevar
a cabo lo anterior son 45°C. Esto se ha verificado satisfactoriamente mediante el simulador
Unisim Design R460.1.

> Combustible
Para el consumo de combustible para la caldera, se debe decidir cual sera utilizado. Los mas
utilizados son el Fuel-Oil y el GNC por su elevado poder calorifico. Para evitar excesivos
gastos de transporte se ha decidido seleccionar el gas natural.

El poder calorifico del mismo se encuentra en cualquier bibliografia y asciende a 38874 Kj/m®.
Siendo que el calor necesario para brindarle a la caldera es de 2856 kW, se deben entregar
0.0734 m®/s (0 264.5 m3/h) a la caldera.

Si se considera que en realidad la combustién no es perfectamente eficiente, debe en realidad
alimentarse una cantidad mayor de gas natural. Para calderas de este estilo la eficiencia suele

ascender hasta un 80%, por lo que la cantidad de gas a alimentar es de 330.6 m%/h.552]

Todos estos valores seran de suma utilidad en el capitulo siguiente.
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Objetivos

Introducir conceptos basicos asociados a los aspectos econémicos de un proyecto de
ingenieria.

Presentar una estimacion del costo de inversién (CapEXx) requerido para el proyecto.
Presentar una estimacién del costo de operacion (OpEx) para cada uno de los
productos y subproductos que permita realizar una comparacion con los precios de
mercado.

Presentar un cronograma preliminar del proyecto.

Realizar un analisis de la justificacion de la inversion:

0 Cuadro de fuentes y usos o flujo de caja

o Utilizacién de indicadores de rentabilidad (TIR; tiempo de repago; punto de
equilibrio; etc.)

o Analisis de sensibilidad (variaciones en variables criticas).

6.1 Capex

6.1.1 Inversion en equipos

Una gran parte de métodos econdmicos para la estimacion de la inversion fija se basa en

conocer la inversién de los equipos ya instalados en planta. Este es el caso del método de

factores de Chilton (1949), y es el que se utilizara para tener una nocion del capital econémico

necesario para poner en marcha el proyecto. Una salvacion que debe considerarse es que,

como todo método, posee un margen de error (+/- 30%), el cual serd analizado con mas

detalle mas adelante.

Un equipo ya instalado en planta posee (de forma simplificada) tres componentes a tener en

cuenta para saber su costo:

1. El precio del equipo en si: Materiales, construccién y transporte hasta puerto de

origen (Precio FOB).

El traslado y nacionalizacion: Si el equipo se compra a un proveedor del exterior,
deben considerarse el cargo de Flete, seguros, e importacion.

La Instalacion: Una vez que el equipo llega a la planta, operarios especializados
aseguran su correcta instalacion. Este gasto no se incluye en el precio del equipo, si

bien (en general) es realizado por la empresa a quien se los compra.
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Para conocer el precio de los equipos, lo mas preciso seria contactarse directamente con
proveedores especificos. Debido al tiempo que requiere este proceso, ya que muchos de ellos
ni siquiera estan dispuestos a pasar la informacion a estudiantes, se reservé esta via para
dos equipos que son sumamente especificos de la operacién: La torre de hidrdlisis y la
fundidora. En este punto se le realizan agradecimientos a las empresas Phoenix Ltd. y Anco
Eaglin por la excelente predisposicion a la hora de brindarnos los presupuestos.

La estimacién del resto de precios se realizaron mediante paginas web disefiadas para este
propdsito como por ejemplo, la provista por la editorial McGraw Hill®Y. No obstante, los
precios que se encuentran cargados en estos sitios son desactualizados. Para corregirlos es
necesario conocer el “factor de tiempo”. Existen multiples fuentes de donde sacar esta
informacion; en este proyecto se utilizaron los datos de la pagina web del banco federal de
St. Louis!®2,

Factor de tiempo del afi o actual

Inversién actual (US$ D) =Inversién en el aiio "t" :
Factor de tiempo de afio "t"

Siendo que en general las estimaciones de costo se realizan en funcion de los parametros de

disefio, no es necesario hacer correcciones por capacidad.

Para los costos de flete, seguro y nacionalizacion se considera que los mismos equivaldra a
un 30% del precio de los equipos, segun la recomendacion vista en la materia “Ingenieria
Econdémica”. Calculos con mayor precision son complejos para realizar debido a los
numerosos items y aranceles que la aduana tiene en cuenta. Los equipos que se consideran
exentos de este cargo (o, en otras palabras, que pueden ser construidos en el pais debido a

su amplia necesidad) son:

e Torres de destilacion.
e Tanques de almacenamiento.

e Tanques agitados.

Por dltimo, a todos los equipos ya nacionalizados en el afio actual se le sumara un porcentaje
de instalacion del 37,5% del precio original. Se toma este valor ya que es el promedio entre
los valores propuestos por la catedra de “Ingenieria Econdémica”: 20% para ingenieria

inmediata y 55% para instalacion compleja.

Tabla 6.1. Precio de los equipos necesarios.
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Costo de los equipos (transporte

+ seguro + instalacion)
(Us$D)

Tornillo sin fin
Trituradora
Bomba de tornillo
Sistema de 4 eyectores
Filtro de sebo
Prensa
Tanque desgomado 1
Tanque desgomado 2
Centrifugas
Bomba Critica 1
Bomba Critica 2
Bomba Critica 3
Fat Splitting
Reactores de glicerdlisis
Decantador de 3 fases
Decantador simple
Separadores Flash
Torre de destilacion palmitico
Torre de destilacion glicerina
Cristalizador 1
Cristalizador 2
Cristalizador 3
Filtro 1
Filtro 2
Filtro 3

Torre de enfriamiento

12.588,9
33.064,4
76.480,7
111.685,3
30.790,7
57.192,9
12.367,1
33.453,6
81.652,0
8.169,8
9.990,5
5.841,3
550.000,0
69.503,7
11.690,0
43.200,3
71.000,0
309.355,1
17.404,1
53.568,6
22.406,6
16.406.2
124.454,6
43.467,7
43.467,8

163.797,0

21.086,4
55.383,0
128.105,1
187.073,0
51.574,4
95.798,0
17.004,7
45.998,7
136.767,1
11.233,5
13.737,0
8.031,8
921.250,0
95.567,5
19.580,7
72.360,5
118.925,0
425.363,35
23.930,7
89.727,55
37.530,5
27.580,6
208.461,5
72.808,5
72.808,5
274.359.9
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Caldera 397.133,2 665.198,1
Equipo de frio 176.500,0 295.637,5
Intercambiador 1 133.744,6 224.022,2
Intercambiador 4 8.701,7 14.575,4
Intercambiador 5 20.741,1 34.741,4
Intercambiador 6 1.192,0 1.996,6
Intercambiador 7 3.456,8 5.790,2
Intercambiador 8 18.714,7 31.347,1
Intercambiador 9 20.621,9 34.541,7
Fundidora 500.000,0 837.500,0
Catalizador 103.752,0 128.133.72
Tanque de almacenamiento de oleico 296.800,0 408.100,0
Aislante 43.821,5 60.254,52

6.1.2 Inversion directa e indirecta

A continuacién, se procedera con la estimacion de la inversion fija acorde al método de los
factores. EI mismo le asigna a cada componente de la inversién un factor (cuyo valor varia
segln qué componente se esté analizando). EI método propone un rango de valores
aceptables a tomar para cada componente, pero es decision de quien realice el método

seleccionar los valores exactos.
Por un lado, la inversién directa se compone de:

e Tuberias de proceso (f1): Dado que en la planta se manipulan tanto liquidos, como
gases, como solidos se ingresa en la categoria de tuberias de proceso mixtas. No
obstante, gran parte de la planta maneja fluidos con lo cual se decide utilizar un factor
de 0,3.
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e Instrumentacion (f2): Debido a las altas presiones de algunos equipos y sus
respectivos sistemas de control, se considera que la planta posee un control complejo
centralizado. Se asume un factor de 0,125.

e Edificacion (f3): Al analizar plantas ya existentes, se ha observado como practica usual
gue la torre de hidrélisis (por ejemplo) se encuentre en el exterior. Por ello se considera
a la planta como una construccion semi-abierta. De igual forma la gran mayoria de los
equipos se encontraran en lugares cerrados y por ello el factor que se asume es de
0,6.

e Plantas de servicio (f4): Siendo que se planea instalar en un parque industrial, no se
considera que deban adicionarse plantas de servicio adicionales significativas. Se

toma un factor 0,05.

e Conexiones entre unidades (f5): Por lo mencionado en el factor “f3”, es evidente que

algunas secciones de la planta quedaran espaciadas. Se asume un factor de 0,1.

Inversion directa (ID) = Inversion en equipos- (1+f 1+ f2+f3+f4+f5)

La inversion indirecta, por otro lado:

e Ingenieria y construccién (fl1): Nuevamente, debido a los recaudos que se deben
tener por las altas presiones que se manejan en la planta y por la complejidad de los
equipos a utilizar a lo largo del proceso, se considera un factor de 0,425.

e Factores de tamario (fl2): Por la capacidad de disefio de la planta, no se espera que
sea una unidad comercial grande (como si lo seria una empresa multinacional). Se

asume un factor de 0,1.

e Contingencias (fI3): Por cualquier inconveniente no previsto se asume un factor de
0,25.

Inversion Fija (IF) = ID- ( 1+ fI11+ FI2+ f13)
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Tabla 6.2: Factores de la inversion directa.

Factores de lainversion directa. Valor adoptado

f1 Tuberias de Proceso 0,3
f2 Instrumentacion 0,125
f3 Edificios de Fabricacion 0,6
4 Plantas de servicios 0,05
5 Conexiones entre unidades 0,1
Total 1,075

Tabla 6.3: Factores de la inversion indirecta.

Factores de lainversion indirecta Valor adoptado
fl1 Ingenieria y Construccion 0,425
fl2 Factores de tamafio 0,1
fI3 Contingencias 0,25
Total 0,775

De lo anterior resulta:

IF =22.027.410,1U$ D

6.1.3 Terreno

En el Capitulo 1 se definié que nuestra planta se ubicara en el parque industrial Villa de Lujan,

en Avellaneda.

Se requiere de una estimacion del area necesaria para la planta. Con dicho fin, se encontr6
en bibliografia el método Guerchet, el cual permite estimar el area de proceso necesaria a

partir del area de cada equipo. 6]

Este método define 3 superficies:

251



JFﬁ CULTAD DE
INGENTERIA

1. Superficie estética (Ss): Es el area que ocupan los equipos y maquinas. Sale del
dimensionamiento de equipos.

2. Superficie de gravitacion (Sg): Es la superficie que utilizan los operarios para utilizar
los equipos. Se obtiene multiplicando la superficie estatica de cada equipo por el
namero de lados que se considera que se utilizara cada uno de ellos.

3. Superficie de evolucion (Se): Es la superficie que se reserva para la movilidad del
personal y de los eventuales medios de transporte (Ej: Zorras, montacargas). Se
obtiene multiplicando a la suma de Ss y Sg, por un factor “K” que depende del tipo de

industria.

Para los equipos cilindricos o esféricos, se considera que los operarios lo operaran de 2

“lados”. El area total para la zona de proceso sale de la suma de Ss,Sg y Se.

Para una industria como la nuestra, “K” suele tomar un valor de entre 2 y 3. Se asume el

promedio (2,5).

Tabla 6.4: Método de Guerchet

Cantidad de
lados que se
operan los (Sg+Ss+Se).Numero
Equipo equipos Se Sg+Ss+Se de equipos
Tornillo sin fin 1,61 2 3.22 12.075  16.905 16.905
Trituradora 2,5 2 5 18.75 26.25 35.75
Bomba de tornillo 1 4 4 125 17.5 35
Filtro de sebo 3,04 2 6.08 22.8 31.92 31.92
Prensa 5 4 20 62.5 87.5 87.5
Tanque
desgomado 1 0,8 2 1.6 6 8.4 8.4
Tanque
desgomado 2 2,02 2 4.04 15.15 21.21 21.21
Centrifugas 2.56 2 5.12 19.2 26.88 26.88
Bomba Critica 1 0,5 4 2 6.25 8.75 8.75
Bomba Critica 2 0,5 4 2 6.25 8.75 8.75
Bomba Critica 3 0,5 4 2 6.25 8.75 8.75
Fat Splitting 0,39 2 0.78 2.925 4.095 4.095
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A fines practicos, y para redondear se considerara 2500 m? como el area de proceso. Este
método, si bien es util, no permite estimar el area necesaria para el comedor, las oficinas,

estacionamientos, areas ociosas, almacenamiento, etc.

Dado que en la bibliografia no ha sido posible encontrar métodos de estimacion para ellas,
se considera que el terreno a comprar serd 4 veces mayor al area de proceso calculada (es

decir, 1 hectérea), de forma de no subestimar la inversion necesaria para el terreno.
Llegados a este punto, se le realiza un nuevo agradecimiento a los trabajadores del parque

industrial Villa de Lujan, por brindarnos el precio promedio del m? sin edificar en dicho parque
(80 U$D/m?)

Costo del Terreno ( US$ D) = 800.000

| | ! ESPOSITOP

Il
PTE. LUCENA

PERGAMINO}

O c0iFICACIONES/TERRENDS LIBRES
@ sccrorceestEIALY

LARRALDE *»

. SECTOR AZULT1D AL1B

CASACUBERTA

. SECTOR NARANJA 19 AL 39

____1'_;

. SECTCR VERDE 40 AL 59

MADARIAGA) LA FUEli‘lTE

Figura 6.1. Plano del parque Villa Lujan.
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Como se observa, existen numerosos espacios disponibles.

6.1.4 Inversion fija total

Inversion Fija Total (IFT) =IF + Terreno

Inversion Fija Total (IFT) = 22.827.410,1 U$ D

6.2 Costos de produccion

Para definir correctamente la factibilidad del proyecto, es necesario estimar a cuanto
ascienden los costos de produccién. Los mismos se subdividen en dos categorias: Costos
Fijos y Costos Variables. Los costos fijos son aquellos que son independientes de la cantidad
de unidades, mientras que los variables son dependientes de cuanto se fabrique. Todos los

calculos se realizaran en base anual.

Tabla 6.5. Costos variables y fijos.

Costos variables Costos Fijos

Costo de Materia Prima Costos de Depreciacion
Costo de envases Costos de impuestos
Costo de mano de obra Costos de seguros
Costo de supervision Costos de financiaciéon
Costo de servicios Costo de ventas y Distribucion
Costo de mantenimiento Costo de Direccion y Administracion
Costo de suministros Costo de Investigacion y Desarrollo
Costo de laboratorio
Costo de Regalias y Patentes
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6.2.1 Costos Variables

6.2.1.1 Costo de Materia Prima

El costo de materia prima suele representar en las industrias un monto considerable de los

costos totales. No obstante, en este proyecto debe recordarse que como materia prima se

tiene la grasa que es considerada un desperdicio muchas veces; repercutiendo en un bajo

valor de venta.

Dado que no se ha tenido informacion actualizada y precisa sobre el precio de la grasa, se

ha optado por realizar un relevamiento primario de la informacién. Para ello se han realizado

consultas en Mar del Plata, Balcarce y Miramar; asi también como en Buenos Aires (pero con

una tasa de respuesta casi despreciable). La informacion del relevamiento se puede observar

en la siguiente tabla:

Tabla 6.6. Datos relevados de forma primaria

Establecimiento

Direccion

Precio del
sebo ($/KQg)

(Pesos

Argentinos)

J FACULTAD DE
INGENTERIA

(Carniceria)

Carniceria “La Ternerita” Av. Jara 3098 (Mar del Plata) 0,8
Carniceria “El Tello” Rodriguez Pefia 5198 (Mar del Plata) 0,05
Compafiia Argentina de - 0,1
Carnes “Pampeana”
Carniceria “Lo de Bruno” Av. Constitucion 8872 (Mar del Plata) 0,23
Frigorifico 90 Libertad 5009 (Mar del Plata) 4
Frigorifico San Jorge Libertad 4559 (Mar del Plata) 4
Autoservicio San Antonio Calle 23 2266 (Miramar) 0
(Carniceria)
Autoservicio “Lo de Juampi” Calle 0y 699 (Chapadmalal) 0
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Carniceria PCJ Premium Calle 11y 21 (Balcarce) 2
Carniceria Las Nenas Calle 31y 12 (Balcarce) 0,5
Carniceria San Cayetano Ituzaing6 5774 (Mar del Plata) 2
Frigorifico La Piara Av. Larrazabal 2480, CABA 2
Frigorifico ABC Calle 27 y Av Kelly (Balcarce) 2
Carniceria Todo Carne Calle 27 y Av Kelly (Balcarce) 1

Como puede observarse el precio de la grasa no es Unico. Si bien se ha planteado la
posibilidad al comienzo del proyecto de buscar la materia prima tanto en carnicerias como en
frigorificos, puede resultar incorrecto suponer un promedio pesado, siendo que no se conoce
con exactitud cual es el porcentaje de la materia prima que ingresa a la planta, proveniente
de carnicerias o de frigorificos. Por ello se ha decidido tomar como precio el peor caso de los
precios del relevamiento realizado.

Costo MP = 4%/ KG =46,69 U$ D/ Ton

Dado que la capacidad de la planta fue proyectada para 5 ton/h (43.800 ton/afio), el costo de

la MP asciende a:

Costo MP= 2.044.102,2 US$ D/ aiio

No obstante, seria incorrecto asumir este costo como el Unico de la materia prima, siendo
gue, al ser tan barato, es probable que el transporte sea significativo. En el Ministerio de
Transporte 4 se encontrd las tarifas vigentes a diciembre del 2019 para transporte terrestre.
Considerando un radio de busqueda de 33 km a la redonda, la tarifa de transporte asciende

a.

Costo de transporte de MP = 400,05 $ /ton = 5.12 U$ D/ ton
Costo de transporte de MP = 204.435,7 U'$ D/ aiio

Costo total de MP = 2.248.537,9 U$ D/ aiio
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6.2.1.2 Costos de envases

El producto terminado debe considerar los envases necesarios para su logistica y distribucion
hasta llegar a los clientes. Es por ello que debe decidirse la forma de comercializaciéon de

cada producto.

Debido a que los productos tendran destinos internacionales se ha decidido adoptar una
logistica del tipo “FCA (Free Carrier)”, en la cual el transporte desde el puerto de origen en

adelante, queda a cargo de los clientes.

e Productos sélidos: En esta categoria entran el acido estearico, el acido palmitico, la
harina de carne (como producto secundario) y el emulsificante GMS 40 (Mezcla
MG+DG): Debido al volumen de productos a manejar y que deben ser exportados, se
ha decidido comercializar todos estos productos en lo que se llama “Bulk Bags” o “Big

Bags”.

|

Figura 6.2. “Bulk Bags”

Las mismas poseen capacidad de almacenamiento de hasta 2,1 m® o0 1360,7 Kg de
producto. Sabiendo la cantidad de producto que se espera producir al cabo de un afio

se puede estimar la cantidad de “Big Bags” necesarias. Puede comprobarse que
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debido a la densidad de los productos siempre se alcanza primero el limite de peso
de la bolsa.

Tabla 6.7. Cantidad de producto terminado al cabo de un afio (Produccién nominal).

Producto Cantidad producida al 100% de

capacidad de la planta (ton/afio)

Acido estearico al 90% 1.997,3
Acido palmitico al 95% 4.286,9
Acido oleico (liquido) al 80% 8.098,9
Harina de Carne (Chicharrén) 4.607,7
Emulsificante GMS 40 11.947,0

En la pagina web de “Bag Corp” se encuentra que el precio de cada “Big Bag” es de 37,04
U$D. (6101

De los datos expuestos anteriormente se puede calcular la siguiente tabla:

Tabla 6.8. Cantidad de producto terminado al cabo de un afio.

Producto Big Bags Necesarias en Costo del envase
un afio (Us$D/afo)
Acido estearico al 90% 1.469 50.048,8
Acido palmitico al 95% 3.151 107.422,7
Harina de Carne 3.387 115.395,1
(Chicharrén)

Emulsificante GMS 40 8.781 299.168,7
Total 16.790 572.035,3

e Producto liquido: En esta categoria entra el &cido oleico. El mismo sera almacenado

en un tanque diseflado para este propésito en planta. Luego camiones cisterna
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contratados transportaran el contenido hasta el puerto de origen donde sera enviado

a su destino. Debido a la logistica que se plantea para el transporte, no se asignan

cargos en esta seccidn; sino que se asumen que se ya se encuentran incluidos dentro

de “Costos de venta y distribucion” mas adelante.

6.2.1.3 Costos de Mano de Obra

Otro aspecto fundamental a la hora de estimar los costos de operacién es precisamente los

costos por mano de obra. Estos ultimos incluyen los sueldos a los obreros y/o empleados que

estan relacionados directamente con el proceso productivo.

La cantidad de operarios a emplear suele ser dificil de estimar si no se posee experiencia

previa en el rubro, afortunadamente Henry Wessel desarroll6 un método para estimar este

valor en funcién de la capacidad de la planta y sus caracteristicas. A continuacion, se muestra

el grafico.

Figura 6.3. Requerimientos de mano de
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Sabiendo que la capacidad de produccion de la planta es de aproximadamente 82 ton/dia

(considerando todos los productos y subproductos), y considerando que el proceso a
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desarrollar ha sido estudiado en profundidad, se puede concluir qgue se conocen las mejores
condiciones para el mismo; donde se han desarrollado también los procesos de control
necesarios. Asi, se encuentra que se necesitan 30 horas hombre/etapa.dia.

Ahora bien, se puede subdividir a la planta en 12 etapas claramente diferenciadas:

Trituracion

Fundicion

Filtracién y prensado
Desgomado y centrifugado
Reaccion de hidrolisis.
Destilacién del acido palmitico
Cristalizacion

Decantacion de los AG

© © N o 0o s~ w DN

Destilacién de glicerol

10. Reaccion de glicerolisis

11. Produccion de vapor (Caldera)
12. Enfriamiento de agua

Esto da como resultado un total de por lo que seran necesarias 360 horas hombre por dia. Y
siendo que en la planta se deciden adoptar turnos de 8 hs diarias para cada empleado, se
requeriria un total de 45 operarios/dia. Debe tener en cuenta que deben cubrirse los francos
de los empleados, con lo cual la cantidad de personas contratadas en la empresa sera mayor.
Si se adopta un esquema de rotacién 6x2 (es decir, que los empleados trabajan 6 dias y
descansan 2), basta con agregar una cantidad de personas equivalente a las que hay en un

turno de trabajo (es decir 15). En resumen, se necesitaran 60 operarios contratados/dia.

1z |3 |a|s5]|e|7]|8|9|w| n|nr||w|nv|w|w|s.|w|220|21|22|2 24|25|26| 2728|2930 3
Lu |Mar| Mie | Jue |Vier| Sab|Dom| Lu |Mar| Mie | Jue |Vier| Sab Dom| Lu |Mar| Mie | Jue |Vier| SabDom| Lu |Mar| Mie | Jue |Vier|Sab |Dom| Lu [Mar|Mie
Grupo I [ T|T|T|T[(D|ID|M|M|[M|{M|M|{M|D|D|[N[N|N|[N|N[N|D|D|T|T|T|[T|T|T|D|[D]|M
Grupo 2| D [ D N|[N|NIN[N[N|D[D|[T|T|T|T|(T|[T|D|D/M|M|M{M|[M M|D|D|[N|N|N|N[N
Grupo 3| M [ M| M|M|MI[M[D|[D|N|[N[N|IN|IN|N[D|[D|T|T|T|T|T|T|(D/DI[M|M[M|M|[M]|M|[D
Grupo 4[N [N [D|D|TIT[T[T|T|[T[D|IDIMIM[M|I{M{M|M|[D|[D|N|[N|[N[N[N|N[D|D|T|T|T

Figura 6.4. Grilla de horarios en un sistema 6x2

En Argentina, el precio que se le paga a los operarios de plantas Quimicas es en promedio
de 161 $/h.5% Considerando un recargo que debe realizarse por cargas sociales para los

empleados (se asume un 37,5%), el precio final de la hora hombre queda en 221,37 $/h.
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De todo lo anterior es facil calcular que el costo de mano de obra anual es de:
Costo de MO = 425.413,1 U$ D/aiio

6.2.1.4 Costo de supervision

Este componente del costo comprende los salarios del personal responsable de la supervision
directa de las operaciones realizadas en la planta. El costo de supervision puede considerarse
entre el 10- 25% del costo de la mano de obra directa.

En este caso se emplea un valor promedio (17,5%).

Costo de supervision = 79.189,8 US$ D/ arni o

6.2.1.5 Costo de servicios

Este componente del costo contempla los servicios que se requieren para realizar la
produccion del bien. Entre los servicios, en general, se incluyen energia eléctrica, gas natural,

agua, vapor, aire comprimido, entre otros.

No existe una estimacion para su costo, sino que debe calcularse acorde a las tarifas de cada

pais/provincia/ciudad.

6.2.1.5.1 Costo de Energia Eléectrica

En el capitulo anterior se estimé que la potencia eléctrica consumida por la totalidad de la
planta era de 220 kW. Dado que el parque industrial donde se radicara la planta se encuentra
en la zona Sur de Buenos Aires, corresponde utilizar los cuadros tarifarios de EDESUR como
proveedora de este servicio. Los mismos pueden encontrarse en la pagina Web del Ente

Nacional Regulador de Energia 661,

Nuestra planta recae sobre la clasificacién de “Usuarios Generales, consumo de baja tension

para menos de 300 kW”.
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Tabla 6.9. Cuadro tarifario de EDESUR a agosto del 2020.

Cargo Fijo 4439,38 $/mes

Cargo por potencia contratada 306,61 $/kW-mes
Cargo por potencia adquirida 62,43 $/kW-mes
Cargo variable en horario valle 2,279 $/kWh
Cargo variable en horario pico 2,488 $/kWh
Cargo variable en horario resto 2,383 $/kWh

Se define como horario “pico” al gasto de energia que se realiza entre las 18 y las 23 hs del
dia. El horario “valle” corresponde al horario entre las 23 y las 05 hs. Finalmente el horario
‘resto” abarca a lo restante del dia (de 05 a 18 hs). Debido a la diferencia de precio se
establece un precio tomando un promedio ponderado (es decir, se pondera segun cuantas

horas del dia abarca cada seccion):

5-2,488+6-2,279+ 13- 2,383
Precio ponderado ( $ 1 kWh) = ” =2,378 $ / kWh

Conociendo ademas que un kWh equivale a 3600 kJ, y que un kW-mes son 2.592.000 kJ,

se puede establecer todas las tarifas como funcién de los kJ consumidos.

Consumo de energia anual de la planta (kJ) =6.937.920.000,0
Costo de la energia elé ctrica = Cargos f ijos anuales + Cargos variables anuales

Costo de la energia elé ctrica = 55.071,3 US D/ ario

6.2.1.5.2 Costo de agua

En el capitulo anterior también se estableci6 la necesidad de agua para el proceso, que

asciende hasta 2,12 m®/h. Pasado a consumo anual se necesitan 18.562,4 m3/afo.

Segun como indica el siguiente mapa, nuestras instalaciones seran provistas de agua por

parte de la empresa AySa.
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Figura 6.5. Zona de cobertura de AySa.

El valor de agua se obtiene de la pagina web de AySA (aguas y saneamientos argentinos)
671 obteniéndose un valor de 25,5822 $/m3.

Costo de agua = 5.540,4 US$ D/ario

6.2.1.5.3 Costo de Gas Natural Comprimido

Un ultimo servicio vital para el funcionamiento de la planta es el de GNC, siendo que sera el
combustible de la caldera. Sin el mismo, no se podria llevar a cabo el proceso y por ende no
puede ser excluido. El consumo de gas necesario fue calculado en el capitulo anterior.

Las tarifas para el gas se buscaron en la pagina web de Metrogas 9, encontrandose para
una planta como la aqui expuesta (usuarios categoria P3):

Tabla 6.10. Cuadro tarifario mensual de Metrogas para Usuarios P3 (SIN IMPUESTOS).
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Cargo fijo 2.119,31 $/mes

Cargo Variable (de 0 a 1000 m3) 10,58 $/m?
Cargo Variable (de 1001 a 9000 m?3) 10,36 $/m?
Cargo Variable (de 9001 en adelante) 10,14 $/m?3

El consumo mensual de gas de la planta es de 238.039,2 m?, dando un gasto por mes de
2.415.924,5 $. Realizando las conversiones a afios:

Costo anual de GNC = 338.236,1 U$ D/afio

6.2.1.6 Costo de Mantenimiento

Este rubro incluye costos de materiales y mano de obra (empleados y supervisores),
empleados en planes de mantenimiento preventivos y en reparaciones debidas a roturas o

desperfectos en el funcionamiento.

En caso de no tener informacion adicional, este costo se puede estimar como un porcentaje
de la inversion en equipos. Una buena practica de mantenimiento programado y no
programado suele abarcar entre un 2 y un 3% del capital de los equipos instalados. En el
capitulo siguiente se profundizara un poco sobre recomendaciones y lineamientos dados por
API para la integridad mecanica de los equipos estaticos. Para los fines econdmicos, el

mantenimiento se considerara un 3% de lo antes mencionado.

Costo de mantenimiento = 179.418,9 U$ D/ aiio

6.2.1.7 Costo de suministros

El costo de suministro incluye los materiales usados en la planta excluyendo los items que ya
fueron considerados en los rubros correspondientes a materia prima, materiales de
reparacion o embalaje.Jelen considera este costo como un 0,5 a 1 % de la inversion fija de la

planta. Para su estimacion se consider6 un valor promedio (0,75%).

Costo de suministros = 165.205,57 US$ D/ afi o
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6.2.1.8 Costo de Laboratorio

Los gastos por laboratorio incluyen el gasto de los ensayos de laboratorio para el control de
las operaciones y el control de la calidad de los productos. Si no se conocen los costos, a
priori se los puede estimar como un 11% de la mano de obra directa.

Costo de Laboratorio = 49.776,4 U$ D/ afio

6.2.1.9 Costo de regalias y patentes

Cualquier licencia de produccion que deba pagarse sobre la base de produccién debe ser
considerada como costo de produccién. No obstante, la rama de la oleoquimica tiene
aproximadamente un siglo desde su auge, y los procesos que se utilizan no se encuentran

en la actualidad patentados. Por ello, este costo es nulo.

Costo de regalias = 0U$ D/ aiio

6.2.2 Costos Fijos
6.2.2.1 Costo de Depreciacion

Depreciacion significa una disminucion en valor. La mayoria de los bienes van perdiendo valor
a medida que crece la antigliedad. Los bienes de produccién comprados recientemente,
tienen la ventaja de contar con las ultimas mejoras y operan con menos posibilidades de
roturas o necesidad de reparaciones. Excepto para posibles valores de antigiiedad, el equipo

de produccion gradualmente se transforma en menos valioso con el uso.

En nuestro pais, la legislacion permite depreciar Unicamente mediante el método de la linea

recta, donde:

Cp=L1(Ip—1L)

Co: Costo de depreciacion.

n: Afios de vida util del proyecto.

Ir: Inversion fija.

L: Valor residual al final de la vida util (Se asume un 10% de I).
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En otras palabras, los equipos pierden igual valor afio tras afio. Para un proyecto de esta

magnitud se considera factible tomar una vida util de unos 20 afios.

Costo de Depreciacion = 991.233,4 U$ D/ aiio

6.3.2.2 Costo de impuestos

Los costos de impuestos corresponden a impuestos fijos a la propiedad y no incluyen los
impuestos sobre la ganancia. Este costo varia de acuerdo a las leyes. Ademas, dependera

del lugar donde est4 ubicada la planta. Su valor se estim6 como un 1,5 % de la Inversion fija.
Costos de Impuestos = 330.411,1 U$ D/ aiio

6.2.2.3 Costo de seguros

Este costo engloba a todos los seguros necesarios para la propiedad, para los productos y
para los operarios de la planta. Se estima generalmente entre un 0,5% y un 1 % de la

Inversion. Para su estimacion se tomo el valor promedio de 0,75%.
Costos de Seguros = 165.205,6 U$ D/ ario

6.2.2.3 Costo de venta y distribucion

Los mismos abarcan la logistica necesaria para el transporte necesario de los productos
terminados. Su valor suele encontrarse entre el 1 y el 5% del ingreso por ventas anual. Es
por ello que llegados a este punto se debe calcular cuanto sera el ingreso por venta. Se desea
extender los agradecimientos hacia la empresa “Oleoline” por acercarnos el precio del acido
oleico al 80% actualizado al 9 de octubre del 2020. También a la empresa “Grabya S.R.L” por
cedernos el precio de la harina de carne y a la empresa “Wellgochem” por el precio del
emulsificante GMS 40.

Para el precio del 4cido esteéarico y el acido palmitico, los precios fueron brindados por
“‘Wilmar International”’, pero lamentablemente solo nos pudieron ceder los precios CIF en
puerto de Argentina. Con el objetivo de no sobreestimar los ingresos de la planta se decide
que el valor FOB a utilizar en los célculos sea un 70% del valor CIF, dando un precio un poco

por debajo de lo informado para los mismos acidos de pureza proxima; pero entendiendo que,
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si el proyecto da rentable tomando estas consideraciones, seguira siendo factible para precios

de ventas mayores.

Tabla 6.11. Precios de los productos terminados.

Producto Precio

Acido oleico al 80% 945 U$D/ton
Acido estearico al 90% 840 U$D/ton
Acido palmitico al 95% 820 Us$D/ton
Emulsificante GMS 40 1220 U$D/ton

Harina de Carne (Chicharrén) 371,5 U$D/ton

Tomando los datos de la tabla 6.8 y la tabla 6.11 se pueden calcular los ingresos por ventas
para una capacidad de la planta del 100%. Debe considerarse que la produccion de la planta

es nominal.

Ingreso por ventas (U$ D) = Produccién de dcido Estedrico- Precio de dcido Ested rico

+

Produccion de dcido Oleico - Precio de d cido Oleico
+

Produccién de dcido Palmitico- Precio de dcido Palmitico
+

Produccion de Emulsif icante - Precio de Emulsif icante
+

Producciéon de harina de carne - Precio de harina de carne

Ingreso por ventas =29.133.637,4 U$ D/ afio

El costo de ventas y distribucion se asume como el 3% del ingreso por ventas.
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Costo de venta vy distribucion = 869.022,2 US$ D/ aiio

6.2.2.4 Costo de Direccion y Administracion

Este componente incluye todos los gastos de la administracion de la empresa y gastos
generales, tanto insumos como servicios (telefonia, internet, energia eléctrica, limpieza de
oficinas, seguridad, etc). Este costo se puede estimar como un 30% de la mano de obra
directa.

Costo de Direccion y Administracion =135.753,9 US$ D/ ario

6.3.2.4 Costo de Investigacion y Desarrollo.

Este costo, tiene en cuenta todo lo relacionado a la innovacion de los productos y de los
procesos, usualmente se estima entre un 0,5 y un 5% del ingreso por ventas. Siendo que la
industria viene siendo estudiada desde hace décadas, muchos de los procesos se encuentran
estudiados. No obstante, en este proyecto se ha propuesto la utilizaciéon de un catalizador
heterogéneo para la glicerdlisis, y siendo que no existen muchos datos aun se ha decidido

estimar este costo como un 2,75% de las ventas anuales de emulsificante.

Costo de Investigacién y Desarrollo = 400.822,7 US$ D/ afio

6.2.3 Costos totales

La tabla 6.12 muestra un resumen de los costos obtenidos anteriormente.

Tabla 6.12. Costos variables y costos fijos.

Costos variables Costos Fijos
Costo de Materia Costos de
2.248.538,0 o
Prima Depreciacién 991.233,4
Costo de envases 572.035,3 Costos de impuestos 330.411,2
Costo de mano de 452.513,1 Costos de seguros 165,250.6
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obra
oL Costo de ventas y
Costo de supervision 79.189,8 o
Distribucion 874.009,9
o Costo de Direccion y
Costo de servicios 398.847,7 o .
Administracion 178.869,6
Costo de
Costo de L
o 179.418,8 Investigacion y
mantenimiento
Desarrollo 400.822,7
Costo de suministros 165.205,6
Costo de laboratorio 49.776,4
Costo de Regalias y 0
Patentes
Total 4.145.524,9 Total 2.897.436,0

Costos totales = 7.042.960,9 U$ D/ ario

Estructura de Costos del proyecto

1&D

5.6% ] T e
Aministraciony direc... = ——

1.9%

Venta y distribucion Materia Prima

_._F-_'_'_,_,,_.-a

12.3% 31.6%
Seguros
2.3%
Impuestos
4.6% Envases AP solido
3 1.5%
?: ggzclaclon Envases AE solido
Laboratorio 0.7%
0.7% Envase Chicharron
Rl 1.6%
g:;r::lnlstrus Envase Emulsificante
Mantenimiento 4.2%
2.5% Mano de obra directa
Servicios 6.4%
5.7 Supervision
e 11%

Figura 6.6. Estructura de costos del proyecto.
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Costos Fijos

40,

Costos Variables

99.3%

Figura 6.7. Importancia relativa de los costos fijos y variables.

6.3 Cuadro de Usos y Fuentes de Fondo

El cuadro de usos y fuentes de fondo permite discernir para cada afio cuél sera el flujo neto

de caja, lo cual terminara decidiendo la rentabilidad del proyecto planteado.

6.3.1 Capital de Trabajo

El capital de trabajo representa el monto de dinero necesario para operar la planta en sus
primeros meses. Incluye la compra de materia prima, gastos de servicios, mano de obra, etc.

hasta que se comience a recibir dinero por las ventas de los productos terminados.

Existen dos formas de estimarla. Puede estimarse como un 10% de la Inversién Fija, o bien
como los costos de producciéon SIN depreciacion durante los primeros dos meses. Debido a
gue ya se han realizado todos los calculos se considera mas preciso utilizar la segunda forma
mencionada.

Costos mensuales de produccién ( Sin depreciar) = 504.310,6 U$ D/ mes
Capital de Trabajo (Iw) = 1.008.621,3 US$ D

6.3.2 Beneficio Neto Antes de Impuestos y tasa
impositiva
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El beneficio neto antes de impuestos representa las ganancias netas de la empresa, entre el
dinero que ingresa por producto terminado y el que sale en costos de produccién. Esta exento
de los impuestos de cada localidad/region.

BNAI = Ingreso por ventas — Costos de produccion

De tenerse algun otro gasto debe por supuesto, incluirse. Una vez obtenido este beneficio,
debe tenerse en cuenta los impuestos que la empresa debe abonar. En Argentina el impuesto
tipico es el impuesto a las ganancias, el cual asciende a un 35% de los ingresos por ventas.
Dependiendo del sector pueden existir tasas impositivas adicionales.

El cuadro de Usos y Fuentes se encuentra anexado a este informe debido a su extension. Es
importante recalcar que se ha considerado la compra del terreno dos afios antes de arrancar
la produccion (afio “-17) y el afio “0” se ha definido como el afio siguiente a la compra del
terreno. En este Ultimo se realiza la inversion en activos fijos y capital de trabajo; y NO hay

ganancias ya que no se comienza a producir.

A partir del afio “1” comienza a haber ingresos por ventas, pero por supuesto que debe
incluirse una curva de aprendizaje de parte de los trabajadores. Es por ello que el primer afio
se decide comenzar a un 80% de capacidad de produccion. Se considera que luego del primer

afio ya es posible alcanzar el 100% de capacidad (6ptimo).

Una ultima observacién del cuadro es que se evidencia como los ingresos por ventas son
mayores a los costos de produccién, con lo cual puede esperarse un resultado econémico

favorable como se analizara a continuacion.

6.4 Rentabilidad del Proyecto

Como cualquier proyecto de inversion, es Idgico llevarlo a cabo si finalmente el mismo retorna
una ganancia neta para los inversores y encargados. El analisis de los mismos se realiza a
través de la evaluacion de la rentabilidad. En funcién de los resultados obtenidos de la
evaluacion de la rentabilidad en comparacion con los criterios de decision que se definan, el
proyecto se acepta, se rechaza, o bien se proponen cambios para ajustar los puntos criticos

del proyecto (aquellos que consumen mayor dinero).

Los criterios para la evaluacion de la rentabilidad de los proyectos pueden clasificarse segun

tengan en consideracion (métodos estaticos), o no, al valor temporal del dinero (métodos
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dinamicos). Para los analisis que se proponen aqui se considera que el capital para la
inversion es capital propio.

El valor temporal del dinero es un concepto vital en los analisis economicos. Implica que un
cierto monto de dinero no tiene el mismo valor que hoy, respecto a “X” tiempo en el futuro. En

Argentina, esto es algo que se observa cotidianamente con la devaluacion de la moneda.

-Métodos Estaticos:

e Tasa de retorno sobre la inversion original (ilO)
e Tasa de retorno sobre la inversion promedio (iP)

e Tiempo de repago (nR)

-Métodos Dinamicos:

e Valor presente (VP)
e Tasa interna de retorno (TIR)

Dicho todo lo anterior, es evidente que es conveniente utilizar los métodos dindmicos. Aun
asi, en la préactica lo mejor es combinar un método dinamico con uno estatico, como se
realizara a continuacion. En este caso, se decidid utilizar el método de la TIR en combinacion

con el tiempo de repago.

Como se menciond antes, se espera una ganancia de dinero durante la vida Gtil del proyecto.
Esta rentabilidad esperada sera favorable si es superior a la tasa de rentabilidad minima
aceptable (TRMA) definida por la empresa. Con lo cual esto implica que en principio la tasa

a elegir no es algo fijo, si bien existen criterios para tener en cuenta a la hora de su seleccion.
Algo que si debe cumplirse en cualquier caso es que la TIR sea mayor a la tasa “pasiva” de

retorno que se espera de una inversiéon como es un plazo fijo. El banco Nacién informa que

esta tasa en délares es del 1,25%, la cual es sumamente baja y no es representativa.
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6.4.1 Método de la tasa interna de retorno

La tasa interna de retorno que se obtiene por este método es equivalente a la maxima tasa
de interés que podria pagarse para obtener el dinero necesario para financiar la inversion y
tenerla totalmente paga al final de la vida util del proyecto.

Numéricamente la TIR se calcula en base a la siguiente expresion:

n FC

Z—j_]T=O

(14

Donde FC representa el flujo de caja del afio “” (Ver Cuadro de usos y Fuentes), “r’ es la TIR

a despejar, “j” son los afios respectivos e “Iv” es la inversion total.

En el dltimo afio de vida util del proyecto, ademas del flujo de caja debe tenerse en cuenta
el dinero que se recupera por el terreno, el capital de trabajo y el valor residual.

La inversion total puede calcularse como:

It=IF+ terreno+ IW
Ir=23.836.031,4U% D

Esta ecuacion que resulta imposible de despejar algebraicamente, hoy en dia es sencilla de

resolver gracias a los métodos numéricos y planillas de calculo.

TIR = 59%

Viendo los flujos de caja, era esperable imaginar una buena rentabilidad del proyecto. Algunas
empresas asumen una tasa interna de 12% como referencia, aunque un 25% es mas

razonable. Dado que la TIR es mayor a este valor, el proyecto hasta este punto es rentable.

6.4.2 Método del tiempo de repago

El tiempo de repago se define como el minimo periodo de tiempo tedricamente necesario

para recuperar la inversion fija depreciable en forma de flujos de caja del proyecto. Una

274



observacioén a tener en cuenta es que el resultado que se obtiene aqui no es definitivo. Como
se ha mencionado, este método es estatico por lo cual cualquier pérdida de valor de la unidad
monetaria podria afectar este resultado.

Al trabajar con flujos de caja NO constantes en el tiempo, es importante calcular el tiempo de
repago de forma grafica. Para ello se grafica el flujo de caja acumulado vs tiempo en afios.
En el afio en el que se comienza la produccién el flujo de caja acumulado es igual a la
inversion fija depreciable. En este caso, el tiempo de repago resulta de la lectura directa en
el gréfico de aquel tiempo para el cual el flujo de caja acumulado se hace cero (corta al eje

de abscisas).

Flujo de Caja Acumulado (millones de UsD)

=

\
(=)
(S5]

I

wn
on
o
5]
(Y=

10 11 12 15 14 15 16 17 1B 19 20

Tiempo (Afios)

Figura 6.8. Método del tiempo de repago de forma gréfica.

Se observa que la curva de Flujo de caja acumulado corta al eje “x” en un tiempo igual a 1,6
afos aproximadamente. Por cémo fue construido el grafico, debe tenerse en cuenta que esto
implica que a los 1,6 afios de comenzar la produccién el proyecto retorna un monto de dinero
equivalente a la inversién necesaria para poner en marcha el mismo. En otras palabras, esto

se alcanzaria mas o menos en el punto medio del afio 2 y 3 del cuadro de usos y fuentes.
Dado que la TIR cumple los criterios impuestos, y el tiempo de repago es bastante menor a

la mitad del tiempo de vida atil propuesto para el proyecto, el mismo se considera

econémicamente RENTABLE.
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6.4.3 Analisis de sensibilidad

Sabiendo que el proyecto es factible en esta etapa, es conveniente observar que tan sensible
es respecto de algunos cambios en variables de interés. Es sumamente importante realizar
este analisis ya que algunas fluctuaciones leves pueden ocurrir, y es necesario que la
rentabilidad del proyecto NO dependa de las mismas. Para realizar el analisis se modifica
UNA UNICA variable dejando el resto como en el caso base.

Como variables a analizar se proponen:

e Un aumento del 15% en el precio de la MP (incluyendo transporte).

e Una disminucion del 15% en el precio de la MP (incluyendo transporte).
e Un aumento del 10% en el precio de venta de los AG.

e Una disminucion del 10% en el precio de venta de los AG.

e Un aumento del 10% en el precio de venta de emulsificante.

e Una disminucion del 10% en el precio de venta de emulsificante.
Ademas, resulta interesante observar la sensibilidad del proyecto a:

e Una inversion fija 30% mayor a la estimada en el caso base (acorde al error que tiene
el método de factores).

e Una inversion fija 30% menor a la estimada en el caso base (acorde al error que tiene
el método de factores).

e Un aumento en el costo de envases (Bulk Bags) de un 20%.

e Una disminucién en el costo de envases (Bulk Bags) de un 20%.
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Figura 6.9. Andlisis de sensibilidad para el precio de la MP, de los AG y del costo de envases.
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Figura 6.10. Andlisis de sensibilidad para una sub y sobre-estimacion de la inversion fija.

Alun a pesar de todas las variaciones anteriores, se observa como el valor de la TIR

permanece en todo momento en valores aceptables.

6.5 Cronograma de trabajo

Los proyectos de una magnitud similar a la aqui presentada suelen tener como referencia una
duracién de dos afios (24 meses). A continuacién, se propone un itinerario a seguir para el

mismo teniendo en cuenta cada etapa necesaria (incluyendo el primer afio de produccién).
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Etapa del proyecto a realizar /
Meses

Desarrollo del Proyecto (Ing.
Basica)

Desarrollo del Proyecto (Fase
intermedia)

Desarrollo del Proyecto (Ing. de
detalle)

4

10

12

14

16

18

20

22

24

26

28

30

32

34

36

Construccion en parque
industrial

Compra de equipos

Montaje eléctrico y de servicios
en el parque industrial

Montaje de equipos

Reclutamiento del personal

Tramites burocraticos
necesarios para operar

Capacitacion del personal

Realizacion de pruebas
hidraulicas por inspectores
capacitados

Puesta en Marcha de la planta

Optimizacion del proceso hasta
alcanzar la produccion nominal

6.7 Conclusion

En el desarrollo de este capitulo se ha demostrado la factibilidad econémica de la planta

propuesta en las condiciones actuales. Con una TIR del 59% y un tiempo de repago de 1,6

afios desde el comienzo de la produccion, el proyecto demuestra una correcta seleccion y

disefio de los sistemas propuestos para cada una de las etapas.

Siendo que en Argentina la grasa vacuna se vende a un precio muy bajo por tratarse de un

desperdicio, es importante aprovechar la oportunidad no solo econdémica, sino también

medioambiental.
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Los flujos de caja esperados superan los 10 millones de U$D por afio, y si bien este valor se
puede ver afectados por tasas impositivas que no fueron tenidas en cuenta en este analisis,
los mismos no pueden tornarse negativos (lo cual es légico ya que los costos de produccion

son menores a los ingresos por ventas).

Se recomienda fuertemente continuar con el desarrollo del proyecto, es decir, con la etapa de

ingenieria de detalle para finalizar algunos aspectos del disefio de equipos.
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Objetivos

e Definir los principales mecanismos de dafios que pueden estar presentes en los
equipos fundamentales de la planta.

e Explicar y realizar un andlisis de riesgo de falla para determinar los planes de
inspeccion de la torre y la caldera.

e Explicar y definir en qué consiste la “Aptitud para el servicio” y cual es la metodologia
sobre la que se basa.

e Definir los ensayos no destructivos (END) a utilizar en cada caso.

7.1 Introduccion

La gestién de la integridad mecénica se puede definir como la ejecucion de los programas de
aguellas actividades necesarias para asegurar que los equipos criticos estaran aptos para
cumplir su funcién durante su vida atil. Puede ocurrir que el lector se pregunte por qué los

equipos no llegan satisfactoriamente a cumplir su funcion.

En la realidad todo equipo en servicio sufre un deterioro con el tiempo causado a partir de los
denominados mecanismos de dafio. Un mecanismo de dafio es el proceso o los procesos por
los cuales los materiales con los que han sido construidos los equipos sufren dafios
reversibles o irreversibles (casi la totalidad de las veces es la segunda). A lo largo del capitulo

se iran mencionado aquellos que se consideren mas relevantes para el proyecto.

Para detectar a tiempo estos mecanismos es que se realizan inspecciones guiadas bajo
alguna normativa nacional o internacional, que recopilan las mejores practicas de la industria,
asi como también los procedimientos y calculos necesarios para afirmar que un equipo puede
seguir en servicio. En caso que el dafio sea muy avanzado, un equipo puede ser reparado,

re-clasificado (Rerating) o reemplazado segun el alcance y la severidad del deterioro.

Una gran limitacion en esta etapa es que no se tienen datos de los equipos en servicio, que
es donde se basa la integridad mecénica, por lo cual algunas suposiciones deben de
realizarse. Para el desarrollo de esta parte se ha recurrido principalmente al cédigo ASME y
las normas API, ambos reconocidos internacionalmente. Debido al alcance/limitaciones que
poseen estas normativas, se busca abarcar a aquellos equipos ESTATICOS maés importantes

para la planta.
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Para finalizar esta breve introduccién el lector también puede preguntarse por qué es
importante estudiar la integridad mecanica de equipos estéaticos. En general, se afirma que el
costo el mantenimiento de los mismos puede llegar a ser del 50% del costo de mantenimiento
total (preventivo y no preventivo), con lo cual establecer un buen plan de inspeccién es vital
para evitar costos excesivos en esta area; sin mencionar de las consecuencias mortales que

puede traer consigo la falla de una torre presurizada.

7.2 Principales mecanismos de dafno

En primera instancia, antes de definir cualquier forma de dafio en un equipo, se realiza la
siguiente pregunta ¢Qué es una falla? Esta Ultima se puede definir como la finalizacion de la
capacidad de cumplir una funcién requerida por un componente o equipo. Comunmente una
falla se suele relacionar con la inmediata salida de de servicio del equipo y suele estar
relacionada con la acumulacion de dafio a lo largo del tiempo. Es por ello que el analisis de
los principales mecanismos de dafio que ocurre en el proceso es de vital importancia y dara

pie al posterior analisis de integridad.

Como se ha mencionado anteriormente, un mecanismo de dafio es un proceso capaz de
introducir un dafio a un equipo. Estos pueden ser de diversa naturaleza, asi como también
afectar a diversos materiales de construccién. Son procesos sumamente complejos que
dependen de multiples factores. Luego de una investigacion profunda, se resumen a
continuacion los mecanismos que se consideran gue son mas propensos a ocurrir con los

datos que se poseen.

7.2.1 Corrosion

La corrosion es el mecanismo por el cual el material reacciona quimicamente (o
electroquimicamente) con el fluido que lo rodea, deteriorandose con el tiempo. Su velocidad
de degradacion esta determinada por factores del medio corrosivo (composicion quimica,
pureza, etc.), del material del equipo (tenacidad, dureza, etc.) y de variables secundarias

(como puede ser la formacion de peliculas en el espesor).

Este mecanismo se subclasifica en multiples tipos, siendo los mas relevantes:
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7.2.1.1 Corrosion generalizada

Implica un adelgazamiento o pérdida de espesor en toda la superficie del equipo/componente.
Debe tenerse especial atencion en no confundir lo anterior con que se pierda la misma
cantidad de material en todas las zonas (lo cual implicaria una velocidad de corrosion
uniforme). Esto Ultimo no es cierto. Un ejempilo tipico es lo que ocurre en el exterior de tanques

0 equipos al exterior (Figura 7.1).

Figura 7.1. Ejemplo visual de corrosién generalizada.

Los materiales mas susceptibles son acero al carbono, aceros de baja aleacion y aleaciones

de aluminio y cobre.

7.2.1.2 Corrosion bajo Aislacion (CUI)

Este tipo de corrosion sucede principalmente en equipos o tuberias que se encuentran
aisladas térmicamente. El fundamento de este tipo de mecanismo de dafio, es la infiltracion
de humedad dentro de la aislacion. Esta retencion de liquidos dentro del aislante aumenta en
gran medida la velocidad de corrosion normal que tendria un equipo. Este mecanismo es
especialmente riesgoso debido a que no se percata visualmente del deterioro ya que se

encuentra oculto bajo la aislacion.
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Figura 7.2. Ejemplo de CUI.

Los principales materiales susceptibles a este mecanismo son aceros al carbono, aceros de
baja aleacion, aceros inoxidables serie 300. Mientras que las condiciones de operacién mas
favorables a esta forma de dafio son a una temperatura de entre 100 y 125°C y en proceso
ciclico. A mayores temperaturas el mecanismo estara presente, pero en menor medida debido

a que la humedad tendera a evaporarse.

7.2.1.3 Picaduras (corrosion localizada)

Este tipo de corrosion es sumamente peligrosa ya que se presenta en zonas localizadas de
pequefio tamafio, pudiendo ocasionar la pinchadura de los equipos si no se detecta y mitiga.
Es causada por compuestos como por ejemplo iones sulfuro que pueden romper la barrera
protectora de los materiales en ciertas zonas y generar corrosion alli. Su nombre se origina

de las marcas que deja en los materiales.

Figura 7.3. Ejemplo de corrosién por picaduras.
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La corrosion por picaduras es propensa a ocurrir principalmente en aceros inoxidables y
aleaciones de niquel. Este mecanismo es informado como el predominante en el caso de AG

con acero inoxidable [,

7.2.1.4 Corrosion galvanica

Esta forma de corrosion suele ocurrir en la unién de dos metales distintos. Debido a esto se
produce una reaccion redox, donde un material juega el papel de ser el &nodo y otro el de ser

el catodo. En este caso, el &nodo sera el material menos noble y recibira todo el dafio.

Hay que tener especial cuidado con este tipo de corrosién ya que puede dafiar de forma
permanente las uniones entre dos metales. Un ejemplo comun es la unién de acero al carbono

con acero inoxidable.

Figura 7.4. Ejemplo de corrosion galvanica.

Sila unién se encuentra en un medio fuertemente electrolitico se vera aumentada la velocidad
de corrosiéon en gran medida. Con respecto a las condiciones de operacion que se vera
favorecido este mecanismo de dafio, se puede decir que ocurre a cualquier temperatura. Por

lo que se debera buscar otras formas para mitigar su actuacion.
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7.2.1.5 Corrosion - Erosion

Los ingenieros de procesos tienen mucha experiencia con el mecanismo de erosion. El dafio
al material ocurre por el desgaste ocasionado por las fuerzas de friccion (esfuerzos cortantes)
gue se originan entre el fluido y el material (o entre particulas sélidas y el material). Su
velocidad depende de variables hidrodinamicas como pueden ser la velocidad del fluido (o

s6lido), el tamafio de las particulas, propiedades del medio (viscosidad, por ejemplo), etc.

Las zonas afectadas por erosion pueden sufrir dafios adicionales traidos por la corrosion.

Figura 7.5. Ejemplo de erosion (notar las marcas que se denominan vulgarmente como herraduras de caballo).
7.2.2 Creep (o Termofluencia)

La termofluencia consiste en la deformacién del material en el tiempo cuando se encuentra
sometido a altas cargas térmicas. En general este mecanismo puede ocurrir cuando el metal
se encuentra en un medio de temperatura superior al 40% de la temperatura de fusién (en
Kelvin) . Las altas temperaturas junto con las tensiones que el material debe soportar
deforman la microestructura del material, pudiendo llegar a causar macro-fisuras con el

tiempo que terminan en una fractura del equipo.
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La tension es un concepto muy utilizado en mecénica, pero para efectos practicos puede
verse como la fuerza soportada por el material para simplicidad.
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Figura 7.6. Gréfico cualitativo del avance del Creep en el tiempo.

La termofluencia presenta un sintoma clasico que es el pandeo del metal (tipico de las
calderas).

7.2.3 Fisuras

Antes de definir el mecanismo de fisuracién, es necesario mencionar cuales son sus causas,
es decir zonas de concentracion de tensiones. Este concepto es sumamente complejo en su
desarrollo, pero para dar una explicacion simplificada cualquier discontinuidad del equipo
genera que las llamadas “lineas de tension” que todo material posee se acumulen en ciertas

zonas, generando puntos vulnerables donde el material es mas propenso a fisurarse.

Es por ello que una fisura es un defecto planar, es decir con grosor muy pequeiio. EI mayor
problema de este tipo de dafio es la propagacion y crecimiento de las mismas, ya que cuando
se llega a un tamafo determinado es posible que se produzca un colapso plastico o una
fractura fragil, sacando de servicio cualquier equipo. Por lo tanto, se le debe prestar especial

atencion y tener un seguimiento muy cercano para evitar grandes problemas.
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Figura 7.7. Ejemplo de fisuracion y su potencial peligro (fractura fragil).

7.3 Mecanismos de dafno en el proyecto

Habiendo introducido brevemente los mecanismos de dafio mas relevantes, se procedera a
mencionar cudles de los equipos que se poseen en el proyecto son propensos a sufrir qué
mecanismo de dafio (MD). Se deja exento a las fisuras y a la erosion, ya que pueden aparecer
siempre. Ademas, que los mecanismos de corrosion galvanica no se producen directamente

sobre equipos sino en uniones de cafierias.

Tabla 7.1. Andlisis de los posibles MD.

Equipo Principales Mecanismo de Dafio

Fat Splitting tower Corrosion generalizada/Picaduras/CUI
Caldera Creep/Corrosion generalizada
Intercambiadores de calor Corrosion generalizada/Picadura
Torre de enfriamiento Corrosion generalizada
Tanques agitados Corrosion generalizada
Fundidora Corrosion generalizada
Reactores de glicerdlisis Cul

288



En el andlisis anterior, se estan asumiendo condiciones idealizadas sobre la composicion de
los fluidos, con lo cual es posible (mejor dicho, probable), que una vez en servicio se
encuentren mas mecanismos de dafio. Estos deberan ser incorporados a los planes de

inspeccion sin excepcion.

Realizar un analisis detallado de cada uno de los equipos seria demasiado extenso y no es
la idea de este capitulo. En secciones futuras se buscara analizar la Fat Splitting tower que

es el equipo mas critico, junto con la caldera.

7.3.1 Mitigacion

El dafio causado por los distintos mecanismos, una vez detectado, debe ser minimizado. Lo
ideal seria eliminarlo, pero esto rara vez es posible dado que implicaria cambiar las

condiciones de operacién o el fluido que circula por el equipo, lo cual no es coherente.

La mayoria de las corrosiones pueden ser mitigadas por ejemplo utilizando un revestimiento
sobre el material. Esta capa protectora impide el contacto directo entre el metal y el medio
corrosivo, por lo tanto, no se produce un adelgazamiento. El revestimiento no es eterno, por
lo general sufre un desgaste, lo cual implica que a largo plazo se debera aplicar un refuerzo.
No obstante, es sumamente Util ya que permite alargar la vida remanente del equipo. Un

ejemplo es la pintura epoxi que se coloca sobre el exterior de algunos equipos.

Otro medio de mitigacion muy utilizado, aunque mas costoso es lo que denomina proteccion
catodica. Consiste en utilizar los fundamentos de la corrosion galvanica a favor del usuario.
Para ello se conecta al metal del equipo a un segundo metal menos noble, transfiriendo asi
los efectos de corrosion al segundo metal. Este metal menos noble suele encontrarse
enterrado bajo tierra, o en zonas de poco transito. Es importante que la conexién que se haga
entre metales debe ser por medios conductores de electricidad para cerrar el circuito. Con el

paso del tiempo el &nodo se va desgastando y necesita un reemplazo.

En el caso del creep, hay poco que los usuarios puedan hacer para minimizar el dafio ya que
viene dado por las condiciones de operacion. Si la temperatura no puede ser disminuida,
entonces debe seleccionarse un material adecuado que permita resistir los niveles
tensionales. En algunos casos realizar un tratamiento térmico a las soldaduras puede resultar

beneficioso.
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Las fisuras también son complejas de prevenir. Suelen ocurrir cuando se somete al equipo a
cargas ciclicas (batch), lo cual genera fatiga en el equipo. Una vez detectada la presencia, si
es importante tomar medidas rapidamente, ya que una fisura que se propaga puede causar
una falla catastrofica en el equipo. Como regla general, siempre se recomienda amolar las
fisuras hasta eliminarlas. Esto genera por supuesto una zona de menor espesor en el equipo,

y debe evaluarse su aptitud para el servicio segun API 579 parte 5.

7.4 Ensayos no destructivos (END)

Son factores criticos en las inspecciones de equipos en servicios. Seleccionar un END
incorrecto no permitiria detectar las consecuencias de un determinado mecanismo de dafio,

subestimando el deterioro que posee el equipo.

Los END consisten en técnicas que permiten evaluar de forma cualitativa o cuantitativa las
zonas de dafio y la progresion de los mismos. Su hombre puede resultar redundante ya que
resulta notorio que no es correcto destruir una pieza del equipo para examinarlo, como si

ocurre cuando se desea hacer un ensayo mas preciso como lo son réplicas metalogréficas.

Buscar presencias de dafio en un equipo puede ser como buscar una aguja en un pajar si el
equipo es muy amplio, o si el dafio puede resultar dificil de ver a simple vista. Con esto en

mente se disefiaron técnicas que permiten facilitar estas tareas.

7.4.1 Inspeccion visual

Es el ensayo méas econdmico y generalmente es el primer paso en una inspeccion correcta.
Generalmente se basa en que un experto revise el equipo en busca de defectos,
complementéandolo junto a otras técnicas de medicion para cuantificar dichos dafios.

Como todo método tiene sus ventajas y desventajas.

Dentro de las principales ventajas se encuentran como se menciond el bajo costo, ser
relativamente rdpido y no requiere equipamiento sofisticado. Como principales desventajas
se encuentran su bajo nivel de cuantificacién de los defectos ademas de que solo se limita

danos superficiales y a la sensibilidad del ojo humano.
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7.4.2 Particulas magnetizables

Este ensayo tiene su fundamento fisico en las leyes de Maxwell y permite detectar defectos
superficiales y sub-superficiales (si no se encuentran muy profundos). El procedimiento a

seguir es el siguiente:

1. Primero se impone un campo magnético en una direccién determinada sobre el equipo
en cuestion.

2. Si el equipo posee defectos superficiales o sub-superficiales no profundos, el campo
magnético se distorsionara sobre estas zonas.

3. Se agregan via seca o mediante sprays particulas magnetizables sobre la superficie
del equipo (pueden ser particulas visibles o bien fluorescentes).

4. Las particulas se ven atraidas a las zonas de campos magnéticos distorsionados.

Este ensayo permite detectar las zonas donde debe prestarse especial atencién para las
mediciones cuantitativas. Como ventajas puede mencionarse que es un ensayo relativamente
barato si se compara por ejemplo con radiografias; aunque solo puede aplicarse a materiales

ferromagnéticos para detectar defectos superficiales.

Figura 7.8. Representacion gréfica de las lineas de campo magnético y su distorsion en las zonas de defectos.

291



JFﬁ CULTAD DE
INGENTERIA

7.4.3 Liquidos Penetrantes

La principal funcién de este método es muy similar al del caso anterior pero solo se limita a
fisuras superficiales. Esta forma de inspeccion es muy préactica, ya que solo basta con limpiar
la pieza de estudio, aplicar el liquido, aplicar el revelador, dejar secar y rdpidamente los
defectos existentes en el equipo saldran a la luz.

Figura 7.9. Visualizacion de una fisura gracias a la aplicacion de liquidos penetrantes.
Como ventajas se pueden encontrar:

e Rapido y eficaz.

e Barato y confiable.

e Independiente de la geometria del equipo.
e No se necesitan fuentes de energia.

e Aplicable a todo tipo de materiales.

Aunque este método solo es cualitativo y cubrir grandes areas implica gastar una gran

cantidad de reactivos.

7.4.4 Ultrasonido

El ultrasonido es el END mas utilizado en la industria en los ultimos afios debido a que permite

extraer conclusiones en campo si el inspector es experimentado. Esta técnica puede utilizarse
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con dos fines: para la medicién cuantitativa de espesores o para la caracterizacion de

defectos.

1. Medicién de espesores: El equipo de ultrasonido emite una sefial eléctrica al palpador

que luego es convertida a una sefial sonica. La misma viaja a través del material y
una vez que recorre el espesor, rebota y regresa al palpador, donde es transformada
de nuevo en una sefal eléctrica. Conociendo el tiempo transcurrido entre que la sefal
sonica fue emitida y recibida, y sabiendo la velocidad del sonido en el material (esto

se conoce o se puede saber facilmente), el instrumento calcula el espesor remanente.

2. Caracterizacion de defectos: Si por alguna razén la sefial s6nica se encuentra en su

trayectoria con un defecto dentro del material, se producira un efecto de reflexién. En
realidad, es muy similar a lo que ocurre en el caso anterior, con la diferencia que ahora
el instrumento Pulso-Eco (asi es el nombre que recibe el instrumento de ultrasonido)
compara intensidades acusticas entre sefial emitida y recibida, pudiendo dar una idea
del tamafio del defecto.

El ultrasonido no es muy diferente a una ecografia que se realiza en los hospitales o al
funcionamiento del sonar de los submarinos. Este END presenta una excelente sensibilidad
en las mediciones, pudiendo hacerlo sin necesidad de parar el funcionamiento del equipo.
Como desventajas, este ensayo permite medir un area muy reducida del equipo si se utiliza

el método convencional, con lo cual analizar todo un equipo llevaria un tiempo excesivo.

Figura 7.10. Ejemplo de Medicién de Ultrasonido.
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Existen técnicas méas sofisticadas de ultrasonido que permiten realizar un escaneo de una
gran area del equipo a expensas de mayores costos (Ultrasonido Phased-Array). Estas
técnicas permiten que la emision de onda de sonido barra diferentes angulos (sectorial scan)

o0 bien que una sonda posea varias emisoras en el palpador con &ngulo fijo (lineal scan).

7.4.5 Radiografia

Otra técnica utilizada para encontrar y cuantificar defectos es la radiografia. Principalmente
se basa en un equipo de emision de rayos X, que son utilizados para analizar la zona de
estudio y revelar posibles dafios en el interior de la estructura del metal.

El método sirve tanto como para analizar fallas en equipos como para analizar defectos en
soldaduras. Desde el punto de vista de la cuantificacion de los dafios, debe mencionarse que
deben utilizarse indicadores de imagen (IQl) como principal herramienta para tener una
referencia de escala y precision.

Como principal desventaja de este procedimiento es que se utiliza energia ionizante, siendo
ésta perjudicial para la salud. Es por ello que a la hora de realizar este estudio se debera
procurar que se encuentre la menor cantidad de personas posible en las cercanias del equipo.
Otra potencial desventaja es que no se puede aplicar en zonas poco accesibles de los

equipos (complicaciones fisicas del espacio en planta).

Figura 7.11. Radiografia hecha sobre una soldadura.
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7.4.6 PEC (Corrientes Inducidas)

Este método es no convencional, pero se menciona debido a su aplicacién para deteccion de
CUI. Se basa también en los fundamentos de las Leyes de Maxwell. Una sonda emite un
campo magnético hasta alcanzar una intensidad estacionaria. Luego se apaga la emision de
este campo, lo que induce corrientes eléctricas sobre el material y a su vez generan campos
magnéticos. Sobre las zonas de defectos se generan distorsiones de estos campos, los
cuales son detectados por la sonda.

Este método permite detectar satisfactoriamente la corrosion bajo aislacion sin necesidad de

removerla.

7.4.7 Flujo Magnético Disperso

Otro método no convencional, es el flujo magnético disperso. Este se basa en la utilizacién
de campos magnéticos generados por un potente iman. La idea es medir las distorsiones del
campo a medida que el iman barre el area para principalmente cuantificar pérdidas de
espesor, fisuras y deformaciones en cuerpos ferromagnéticos. Este método es especialmente
Gtil para equipos de dificil acceso tales como intercambiadores de calor o ductos. A modo de
finalizacién de esta seccién se deja un cuadro resumen con los END recomendados para la

deteccién de algunos mecanismos de dafio.

Tabla 7.2. Deteccion de mecanismos de dafio.

Mecanismo de Morfologia del Zonas criticas de ElEELD no
~ - : = Destructivo
dafo dafio inspeccion
recomendado
Zonas de fluido Visual, Ultrasonido,
Corrosion Pérdida de espesor estanco o de baja | Radiografia, PEC (si
velocidad es CUI)

Ampollamiento L
p Zonas expuestas a | Medicion de dureza,

Creep Pandeo del metal . g g
. . fuego directo réplica metalografica
Fisuracion
Ultrasonido Phased
. . . . L Cerca de Array, Liquidos
Fisuracion/Fatiga Fisuracion . T penetrantes,
discontinuidades B
Particulas
magnéticas
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7.5 Inspeccion basada en Riesgo (RBI)

La inspeccion basada en riesgo es una herramienta que define API para poder redefinir los
periodos de inspeccidn de algunos equipos acorde al nivel de riesgo de falla que poseen.

API define al riesgo como la combinacion de probabilidad de que ocurra una falla en un equipo
combinada con las consecuencias que dicho evento trae hacia las personas, los objetos o el

medio ambiente.

La norma API 580 establece el método conocido como RBI para poder ubicar de forma
cualitativa a los equipos por el nivel de riesgo que representan. Esta metodologia sera
explicada mas adelante. Este primer método sencillo se realiza siempre sobre la totalidad de
la instalacion, con el fin de ubicar rapidamente cuales equipos necesitan un analisis mas

profundo.

API 581 permite establecer luego un método de RBI semi-cuantitativo mas preciso. Este
método solo se puede llevar a cabo para ciertos mecanismos de dafio (por ejemplo, el Creep

no esta contemplado).

Dado que los equipos estéticos tienen como fin dltimo el contener fluido, cuando se habla de
falla en una inspeccion basada en riesgo, se considera el punto en que el equipo deja de ser
capaz de contener al fluido. Una falla catastrofica esta asociada al peor caso posible, una
liberacién instantanea de fluido.

El alcance del RBI esta limitado a:

e Recipientes sometidos a presion estaticos

e Carfierias

e Tangues a presion y atmosféricos

e Equipos rotativos (Sélo las partes sometidas a presion)
e Calderas

e Intercambiadores de calor

e Reductores de Presion
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7.5.1 RBI Cualitativo

Como se menciond anteriormente el analisis cualitativo de riesgo es el primer paso para
definir la prioridad de inspeccion en la instalacion. De esta forma se puede armar una rapida
matriz de riesgo. Estas matrices son ampliamente utilizadas debido a que permiten ubicar
facilmente los equipos que representan un riesgo elevado. Las matrices de riesgo pueden ser
de varias dimensiones. En este caso para un andlisis simple se utilizar4 una matriz de 5x5,
suponiendo en este primer analisis la probabilidad de falla como la estadistica de fallas de la
industria (el mejor caso). Esto no es erréneo de suponer para un andlisis preliminar siendo

gue se esta en la etapa de disefio.

Alto

Medio/Alto
Medio
Bajo

PROBABILIDAD

A = R T B E
CONSECUENCIAS

Figura 7.12. Matriz de riesgo utilizada por API.

Donde la probabilidad y la consecuencia se asigna segun las tablas siguientes:

Tabla 7.3. Probabilidad de falla. %!

Estadistica de

Categoria de Probabilidad probabilidad de falla de la Significado fisico

industria

J FACULTAD DE
INGENTERIA

Menos de 1 en 10.000

equipos fallan

1 <10*

Entre 1 en 10.000y 1 en
1.000 equipos fallan

2 10*- 103

297



JFA CULTAD DE
TNGENTERLA

Entre 1en 1.000y 1 en 100
3 103 -107? _
equipos fallan
Entre 1en 100y 1 en 10
4 102-0.1 .
equipos fallan
Més de 1 en 10 equipos
5 >0.1
fallan

Tabla 7.4. Consecuencias [%

Categoria de consecuencia Se basa en

A No hay consecuencias

Heridas que requieran primeros auxilios
B basicos o dafios medioambientales

insignificantes

Heridas leves o dafios medioambientales a

C
corto plazo
Heridas graves o dafios medioambientales
D significativos
Incluye fatalidades o dafios
E medioambientales catastréficos o a largo

plazo

Este andlisis se realizara para los equipos principales de la planta que cumplan con el

alcance de la norma. Estos son:

e Fundidora de grasa vacuna

e Tanques de desgomado (solo el recipiente, no el impulsor)
e Fat Splitting Tower

e Torre destiladora de Glicerol
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e Separador de 3 fases

e Tanques Slurry de glicerdlisis

e Decantador de glicerol

e Cristalizadores

e Intercambiadores de calor presurizados (50 bares)

e Caldera
La torre destiladora de palmitico no se considerara debido a que se encuentra sometida a

presion externa y requiere un analisis mas profundo. Las frecuencias genéricas de falla se

han buscado en bibliografia. [7-317:4]

Fundidora de grasa vacuna

Tabla 7.5. Resumen para la fundidora.

: Consecuencia
Frecuencia

s que podria

Temperatura Presion de genérica de
_, ., causar una
de operacion operacion falla
_ falla de este
catastrofica :
equipo

7,9.10* (tomado

como
20-100°C 1-2 bares 2do o 3er grado Medio
condensador

Quemaduras de

(Categoria D)
por los tubos)

Tanques de desqgomado

Tabla 7.6. Resumen para el tanque de desgomado.

Consecuencias

Frecuencia 5
» - que podria
Temperatura Presion de genérica de
> > causar una
de operacion operacion falla
- falla de este
catastrofica _
equipo
Quemaduras _
80°C 1 bar 5.10* Medio

2do o 3er grado
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grado
(Categoria D)

Fat splitting tower

Tabla 7.7. Resumen para la fat splitting tower.

Temperatura Presion de

de operacion operacion

Frecuencia

genérica de

falla

catastrofica

Consecuencias

que podria
causar una
falla de este

equipo

250°C 50 bar

6.10°

Fatalidades o

destruccion
significativa de
la
infraestructura

(Categoria E)

Torre destiladora de Glicerol

Tabla 7.8. Resumen para la torre destiladora de glicerol.

Temperatura Presion de

de operacion operacion

100-250°C

Frecuencia
genérica de
falla

catastrofica

Consecuencias
que podria
causar una
falla de este

equipo

Fatalidades

(Categoria E)
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Separador de 3 fases

Tabla 7.9. Resumen para el separador de 3 fases.

_ Consecuencias
Frecuencia :
que podria

Temperatura Presion de genérica de

_, _, causar una
de operacion operacion falla
o falla de este
catastrofica _
equipo

Quemaduras de
80°C 1 bar 5.10° 2do grado Medio
(Categoria C)

Tangques Slurry de Glicerdlisis

Tabla 7.10. Resumen para los tanques slurry de glicerdlisis.

_ Consecuencias
Frecuencia :
» ,_ que podria
Temperatura Presion de genérica de
causar una

de operacién operacién falla

- falla de este
catastrofica _
equipo

Quemadura de
3er grado. El
fluido no saldra _
240°C 1 bar 8.10° Medio
con una onda
expansiva

(Categoria D)
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Decantador de glicerol

Tabla 7.11. Resumen para el decantador de glicerol.

Frecuencia

Temperatura Presion de genérica de

de operacion operacion falla

catastrofica

90°C 1 bar 5.10°%

JFA CULTAD DE
INGENITERLA

Consecuencias

gue podria

causar una
falla de este

equipo

Quemaduras de
2do grado Medio

(Categoria C)

Cristalizadores

Tabla 7.12. Resumen para los cristalizadores.

Frecuencia

Temperatura Presion de genérica de

de operacion operacion falla

catastrofica

Consecuencias
que podria
causar una
falla de este

equipo

Sin

consecuencias

Caldera

Tabla 7.13. Resumen para la caldera.

Frecuencia

Temperatura Presion de genérica de

de operacion operacion falla

catastrofica

Consecuencias
gue podria
causar una

falla de este

equipo

Fatalidades o
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destruccién de
la
infraestructura

(Categoria E)

Intercambiadores presurizados a 50 bares

Tabla 7.14. Resumen para los intercambiadores presurizados a 50 bares.

_ Consecuencias
Frecuencia :
que podria

Temperatura Presion de genérica de

» > causar una
de operacion operacion falla
o falla de este
catastroéfica _
equipo

Fatalidades o

destruccion de
250-264°C 50 bar 6.10° la
infraestructura

(Categoria E)

7.5.2 RBI Semicuantitativo

El método cualitativo es util para un primer andlisis, pero es muy subjetivo también a la
experiencia del analista. Es por ello que API desarrollé un método semicuantitativo que

permite calcular la probabilidad de falla genérica de forma mas precisa.
Pof (t) =Gff .fms.Df ,total( 1)

Donde “Pof” es la probabilidad de falla por sus siglas en inglés, “fms” es un factor relacionado

al sistema de gestién de la planta y “Df,total” es el factor de dafo.

El factor de dafio es un concepto introducido por API, definido como una medida cuantitativa
del deterioro sufrido por el equipo como una medida de incertidumbre del verdadero dafio. Es
importante mencionar que la probabilidad de falla depende del tiempo, como se puede
observar. ¢Por qué? Esto se debe a que entre mas tiempo pase sin una inspeccién, menos

se conoce sobre la condicion del equipo, es decir, aumenta la incerteza.

303



El factor “fms” esta intimamente relacionado con la politica de gestion que se decida utilizar.
Para su calculo se deben responder 101 preguntas detalladas en API 581, las cuales permiten
detectar los puntos débiles del sistema de gestion y luego cuantificar el valor de “fms” por
tablas también disponibles en las normativas. En el estado de avance que se encuentra el
proyecto esto no puede realizarse, pero no es muy importante, dado que puede hacerse igual

a “1” en analisis basicos.

Finalmente, el factor de dafio se calcula por procedimientos también descritos en la horma.
Se calcula un factor de dafio por cada mecanismo de dafio existente. Los factores de dafio

de cada mecanismo luego se suman y se obtiene el “Df,total”.

La utilidad del método semicuantitativo de RBI es que permite establecer los periodos de
préxima inspeccion. Como la probabilidad es una funcion del tiempo, una vez que se alcance
el llamado “limite de riesgo aceptable”, se realiza una inspeccién para evaluar el estado del
equipo. En general, se analiza el factor de dafio en vez de la probabilidad de falla debido a
que es el unico término dependiente del tiempo. Cada empresa establece su “limite de riesgo
aceptable”, con lo cual no existe un criterio universal; pero suele considerarse que cuando
“Df” es levemente superior a 10, se debe realizar una nueva inspeccion, ya que estariamos

subiendo un orden de magnitud la frecuencia genérica de falla.

Nivel de riesgo tolerable

/
f | Inspeccion /
| /
4 7
Il =

Riesgo

>

"

Tiempo en
servicio

v

Figura 7.13. Base del RBI semi-cuantitativo.

Al inspeccionar, se disminuye la incertidumbre y por ende el factor de dafio.

A continuacion, se realiza el procedimiento de célculo para evaluar el factor de dafio por

corrosion de la “Fat Splitting tower”. Puede analogamente aplicarse el procedimiento para
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otros equipos. La idea es mostrar la metodologia de aplicacién, pero no desperdiciar mucho

tiempo en el andlisis de cada equipo siendo que aun se esta en etapa de disefio.

En el Capitulo 3 se calculd que el espesor de disefio de la torre era de 15 mm contando el
sobre espesor por corrosion. Dobson y Chapman ["Y reportaron en su trabajo la velocidad de
corrosién de AG a altas temperaturas y presiones, para acero inoxidable 316. Su valor es de
0.02 mm/afio, un valor relativamente bajo. El valor de corrosion del agua es complejo de
estimar en estas etapas, pero aparenta ser menor al de los acidos "¢,

La norma establece el calculo del término “Art” segun

trd—Vc.Age
tmin+CA

Donde “trd” es el espesor remanente medido, “V¢” es la velocidad de corrosion, “Age” son los

Art = 1 —

afnos que pasan desde la inspeccion, “tmin” es el espesor minimo requerido por norma y “CA”
es el sobre espesor por corrosion. Para el caso del andlisis como se esta estableciendo el
periodo de primera inspeccion, “trd” =" tnom + CA”.

Luego se ingresan a las tablas (Figura 14) con el valor de “Art” y se obtiene el valor del factor
de dafo segln cuantas inspecciones se hayan realizado y cuales fueron sus efectividades.
La efectividad de la inspeccion se define en base a cuan profunda haya sido la inspeccion,
es decir, cuanta area del equipo fue revisada. No es lo mismo inspeccionar un 5% del area
gue un 50%, ya que la incertidumbre no disminuye de la misma forma.

Factor de dafio por adelgazamiento

Efectividad de la inspeccion

A 1 inspeccion 2 inspecciones 3 inspecciones

. D C B A D c B A D Cc B A
02 - - - . . s .
0.04 3 3 - 3 . 3 - - 1 .
008 3 3 3 3 - - - 3 ~ 1
T - i - : - = g - = .
0.10 2 2 1 1 1 1 1
012 5 5 3 2 2 2 1 3 1
0.14 20 17 10 8 1 13 8 1 10 3 1
0.16 80 70 50 20 3 50 20 & 40 10 1 1
0.18 250 200 130 70 7 170 70 10 1 130 35 3 1
0.20 400 300 210 110 15 280 120 20 1 280 &0 5 1
025 520 450 290 150 20 350 170 30 2 240 B0 H 1
0.30 850 550 400 200 30 400 200 40 4 320 110 B 2
0.35 750 650 550 300 0 §00 300 80 10 540 150 20 5
040 00 BOO 700 400 130 700 400 120 30 800 200 50 10
045 1050 800 810 500 200 800 500 160 40 700 270 60 20
0.50 1200 oo 870 800 270 1000 800 200 &0 300 380 80 40
055 1350 1200 30 700 350 100 750 300 100 1000 500 130 a0
0.60 1500 1400 | 1250 850 500 1300 800 400 230 1200 620 250 210
065 | 1800 1700 | 1400 | 1000 700 1600 | 1105 670 530 1300 880 550 500

Figura 7.14. Tabla de valores del factor de dafio para corrosion. [-2
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Con respecto a la efectividad de las inspecciones, estas Ultimas se definen en funcién de
cuanto se desea inspeccionar. La tabla 7.15 muestra las principales caracteristicas de cada

inspeccion.

Tabla 7.15. Efectividades de inspeccion. [7.2]

Tipo de Inspeccidn Efectividad Analisis Intrusivo Andlisis Externo

50-100% de

. i _ 50-100% del equipo
A Alta Efectividad inspeccion de la

o por ultrasonido
superficie

_ y hasta un 20% del
o 20% de inspeccion _
B Efectividad Usual o equipo por
de la superficie )
ultrasonido

2-3% de inspeccién

C Bastante efectiva Inspeccién puntual
puntual
o o Medicién puntual por
D Pobre Efectividad Inspeccion visual )
ultrasonido
E Inefectiva No inspeccién No medicion
Los resultados del analisis son:
Tabla 7.16. Resultados del analisis de probabilidad del RBI semicuantitativo.
Afo Art Factor de dafio
2022 (puesta en marcha) 0 1
2023 0.0013 1
2024 0.0026 1
2025 0.0040 1
2026 0.0053 1
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2027 0.0066 1
2028 0.008 1
2029 0.0093 1
2030 0.0106 1
2031 0.0120 1

El avance del dafio no es apreciable segun los datos obtenidos de bibliografia, es por ello que
el factor de dafio no aumenta con el tiempo. Esto es coherente si se analiza la velocidad de
corrosién de 0.02 mm/afo. Una velocidad de corrosion “normal” se encuentra en el rango de
0.12-0.16 mm/afio, es decir un orden de magnitud por encima de la utilizada. Esto no quiere
decir que el equipo no deba ser inspeccionado, como se mencionara mas adelante. Los

andlisis de riesgo deben re-evaluarse en cada inspeccién, con datos de campo mas fiables.

El andlisis de consecuencias por el método semi-cuantitativo estd basado en célculos

estadisticos complejos fuera del alcance de este capitulo.

Se puede finalizar diciendo que la probabilidad de falla del equipo a medida que transcurre el
tiempo serd igual a la de la industria y por lo tanto no habra que realizar inspecciones con

menor frecuencia a las propuestas por las normas de integridad mecanica.

7.6 Inspeccion por Normas API

Como se ha mencionado anteriormente, existen 2 formas de planificar las inspecciones, una
basada en riesgos y otra segun los lineamientos de la norma. Estas normas contienen los
procedimientos para implementar las mejores practicas de la industria, por lo que en caso
gue un andlisis de riesgo no sea suficiente o sea inconcluso, los planes de inspeccion se

pueden basar en estos lineamientos.

Las principales normas que se implementaran en este capitulo seran la APl 510 (equipos

sometidos a presion) y API 570 (cafierias).
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7.6.1 API 510

La norma API 510 es la otra forma vélida de analizar la integridad de un equipo. En esta se

mencionan los 2 tipos posibles de inspeccion, la inspeccién interna y la externa.

La primera se basa en un andlisis de dafio del interior del equipo, siendo necesario la parada

del mismo, mientras que en un analisis externo no es necesario realizar la parada del equipo.

Es por ello que los analisis internos seran mas espaciados en el tiempo, pero cuando se
deban hacer seran muy meticulosos en busca de cualquier defecto. En la tabla 7.17 se

detallan los periodos de inspeccién recomendados.

Tabla 7.17. Periodos de inspeccion recomendados.

Tipo de Inspeccidén Periodo de inspeccién

Cada 5 afios o cuando se realiza la
Externa _ _
inspeccion Interna

La menor entre 10 afios o la mitad de la
Interna ) )
vida remanente del equipo*

*La vida remanente del equipo se define como el tiempo de vida que le queda al equipo en
funcién de la velocidad de corrosion que experimenta. La misma se puede calcular a partir de

la ecuacién 3.

Donde, tact €s el Ultimo espesor medido, tmin €S el minimo espesor permitido y V¢ es la

velocidad de corrosion.

Una vez definidos los intervalos de inspeccion, se debera especificar el alcance de cada tipo

de inspeccion.

Para el caso de la inspeccion externa, se debera garantizar el analisis de los siguientes

componentes:
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e Aislacion y pinturas.

e Soportes y fundaciones.

e Existencia de corrosién bajo aislamiento.

e Escaleras y plataformas.

e Boquillas.

e Verificar Creep.

e Bridas, medidores, valvulas de seguridad y accesorios.

e Se recomienda una medicion de espesores externa.

Ademas, se deberan:

e Examinar las superficies de las envolventes en busca de fisuras, deformaciones y
deterioro.

e Examinar juntas las soldaduras buscando fisuras.

e Examinar las bocas de hombres y otras aberturas buscando fisuras y otros defectos,
en especial en las soldaduras de refuerzos.

Con respecto a la inspeccion interna, es el método preferido de andlisis ya que es la forma
mas exhaustiva capaz de revelar posibles dafios. El hecho de ser interna implica que el
personal debe ser capaz de poder entrar en el equipo. Es por ello que se deben mantener
todas las condiciones de seguridad, limpieza y preparacion de superficies para que los

examinadores no sufran dafio alguno.

Para que el riesgo de inspeccion sea minimo se deberan cumplir los siguientes puntos:

e El equipo a ser inspeccionado debera ser aislado de toda fuente de fluido, asimismo
se debera garantizar que se haya limpiado previamente.

e Antes de comenzar con las actividades se debera informar a todas las personas que
trabajan alrededor del equipo.

e Se debera tener un plan de contingencias ante posibles imprevistos.

En este sentido, existen metodologias que permiten impedir que el equipo se ponga en

marcha mientras se realizan las inspecciones.
Con respecto a los trabajos que se realizaran sobre el equipo comprenden desde la medicion

de los espesores de todos los componentes de equipo hasta la inspeccién minuciosa de las

soldaduras.

309



JFA CULTAD DE
TNGENTERLA

7.6.2 API 570

La norma API 570 es utilizada para definir y analizar la integridad de las cafierias de proceso.
En ella se podran encontrar las principales directrices tanto para reconocer los principales

puntos criticos de las cafierias, asi como estimar correctamente los periodos de inspeccion.

7.6.2.1 API 570: Puntos de inspeccion criticos

Inspeccionar cada m? de planta seria imposible, sin mencionar ineficiente. Es por ello que se
establecen puntos criticos que es donde debe prestarse atencion a la cuantificacion del dafio.

Los mismos son:

Tramos muertos

Los tramos muertos en las plantas son muy comunes, y Utiles para futuras ampliaciones o
nuevas lineas que deban ser instaladas. Tener un tramo muerto permite poder realizar un
empalme o soldadura sin necesidad de afectar a la linea principal, pero también representan

sitios de acumulacién de fluido que no se renueva; lo cual favorece a la corrosion.

Figura 7.15. Ejemplo de tramo muerto en una planta.

Puntos de Inyeccidn de vapor

Los puntos de inyeccién son puntos vitales ya que generan zonas de muy alta turbulencia

gue pueden erosionar los materiales y causar zonas de corrosion.

API 570 establece que aguas arriba del punto de inspeccion debe inspeccionarse una longitud
igual al valor m&ximo entre 3 didmetros de la cafieria 0 0.3 metros. Aguas abajo del punto de
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inyeccion el limite de inspeccion es el segundo cambio de direccién o 7.6 metros luego del

primer cambio de direccion, el que sea menor.

Zonas de corrosidn bajo aislaciéon

Las consecuencias de este mecanismo de dafio ya han sido explicadas, asi también como

su importancia. Si bien puede detectarse este dafio por END como PEC, a veces estos no

estan disponibles 0 son costosos. En estos casos APl 570 establece la cantidad de aislacion

gue debe removerse para evaluar el dafio acorde a la clasificacion de la cafieria.

Las cafierias se clasifican en tipo 1, tipo 2, tipo 3 o tipo 4 acorde al fluido que transportan o

su ubicacion.

Tabla 7.18. Tipos de cafierias segin API 570.

JFA CULTAD DE
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Tipo de cafieria Caracteristicas

Clase 1

Se ubican cerca de cursos de agua o pasan
por zonas urbanas. Transportan fluidos que
al entrar en contacto con el aire pueden
generar mezclas explosivas. Transportan
HF. Transportan materiales que puedan auto

refrigerarse y causar fractura fragil

Clase 2

Transportan fluidos que al fugar se
vaporizan lentamente. Transportan GNC,
GLP o hidrégeno. Transportan acidos y

bases fuertes dentro de la planta.

Clase 3

Transportan fluidos que no se vaporizan
considerablemente, o &cidos y bases

alejados de la planta

Clase 4

Fluidos inertes y fluidos auxiliares

Tabla 7.19. Remocién de aislaciéon necesaria en cafierias.
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Cantidad de aislacion a Cantidad de aislacion a

Tipo de caferia remover si se tienen remover si se tiene

presencia de dafio por CUl sospecha de dafio por CUI

Clase 1 75% 50%
Clase 2 50% 33%
Clase 3 25% 10%

Interfaz suelo-aire

Estas secciones se refieren a los tramos donde la cafieria ingresa al suelo para continuar
subterraneamente. Estas zonas pueden representar peligro ya que si sufre corrosion no se
observa a simple vista. API 570 establece que, si la cafieria no esta revestida en su totalidad,

deben excavarse entre 150 y 300 mm para evaluar el dafo.

Figura 7.16. Interfaz suelo-aire en cafieria no revestida completamente.

Cambios de direccién

Los cambios de direccién representan zonas donde el fluido choca contra el material y puede

causar erosion con mayor fuerza. En este sentido deben inspeccionarse:

e Tee
e Codos
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e Curvas

e Reducciones

Soportes

Los soportes deben ser inspeccionados visualmente para evaluar la presencia de dafios por
corrosién. La rotura de un soporte puede implicar que la cafieria no soporte su peso y se

rompa, por lo cual este punto es vital.

ZOMAS ESPECIEICAS i
DE SOMDEO ,j ‘
(Flnido sstanco) T — D
e
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20NAS ESPECIFICAS L )
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{Choque / Cambio de S O AN
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== .~ " IONAS ESPECIFICAS DE v ‘
el A INSPECCION VISUAL
[_ —’ 3 @’. D: - - ‘/1-’.LL {interfaz suelo . nire)
JIx N P ZONAS ESPECIFICAS
,%/ Ponto.de ¥ DE SONDED
/"'/ 4 Inyeccion (Choque  Cambio de
e = direccién)
‘_,,/_:_,/ Niple Esbeito ma30; 2127 P
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Figura 7.17. Resumen de puntos de inspeccion en carfierias.

7.6.2.2 API 570: Frecuencias de Inspeccion

Las frecuencias de inspeccién se basaran principalmente en la clase de cafieria a analizar.

En la tabla 7.20 se listan los periodos de inspeccién recomendados.

Tabla 7.20. Frecuencias de inspeccion.
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Tipo de Cafieria Mediciones de Espesor Inspeccion visual externa
Clase 1 5 afos 5 afos
Clase 2 10 afios 5 afos
Clase 3 10 afios 10 afios
Clase 4 A cargo del Inspector A cargo del Inspector
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Puntos de Inyeccion 3 afios A cargo del Inspector

Interfaz suelo-Aire A cargo del Inspector A cargo del Inspector

Valvulas de alivio - Cada 5 afios

7.7 AP1 579: Aptitud para el servicio (Fitness for Service,
FSS)

Alo largo del capitulo se ha explicado qué es una inspeccion y cémo llevarla a cabo en funcion
de los mecanismos de dafio que se tengan en los equipos. Pero la pregunta es ¢ Qué se hace
con los datos que se obtienen en la inspeccién? ¢El equipo puede seguir en servicio?
¢Necesita reparacion? El ingeniero o inspector debe ser capaz de afirmar con seguridad que
el equipo no sufrié un dafo inaceptable, pero ¢ basado sobre qué?

APl y ASME vienen a contestar estas inquietudes con la norma APl 579 de Aptitud para el
Servicio. En el afio 2000 surgio6 la primera ediciébn que en su momento se consider6 como
una practica recomendada, donde se exponian célculos para determinar con certeza si el
equipo podia seguir en funcionamiento. En los dltimos afios, esta norma pas6 a ser un
estandar internacional, y se mejoran continuamente los métodos de calculo sobre los que se

basa.
API| 579 establece 3 niveles de calculo:

1. Nivel 1: Este nivel es el mas conservativo e implica calculos sencillos para asegurar
la aptitud del componente o equipo. Puede ser llevado por cualquier miembro de la
planta

2. Nivel 2: Este nivel es menos conservativo, requiere en su mayoria de datos detallados
del disefio, y condicién de los componentes. Deben realizarlo ingenieros.

3. Nivel 3: Este nivel implica directamente el modelado y simulacién del equipo en las
condiciones de proceso, generalmente mediante elementos finitos. Requiere de

expertos en la tematica para ser llevado a cabo.
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Si el componente o equipo cumple cualquier de los 3 niveles, el componente se considera
apto para el servicio. Debe quedar claro que APl 579 debe utilizarse con datos del equipo en
SERVICIO, pero puede utilizarse para ciertas afirmaciones como se veran a continuacion.

Para finalizar esta breve introduccion a la seccion, es importante recalcar que Aptitud para el
servicio (FFS) e inspeccion basada en riesgo (RBI) NO son métodos sustitutos, ni se puede
extrapolar informacién de un método a otro. Es decir, que un equipo represente un alto riesgo
de falla por RBI no quiere decir que no esté apto para el servicio; y viceversa. Ambos meétodos
son COMPLEMENTARIQOS, y deben utilizarse de esa forma. Se verifica la aptitud para el

servicio, y luego se planea la préxima inspeccién por un RBI.

7.7.1 AP1 579: Parte 3

API 579 se organiza en 14 partes. Las primeras dos representan la introduccion, alcance y
definicion de los conceptos basicos. Las partes 3 a 14 cubren la aptitud para el servicio de la

mayoria de los mecanismos de dafio segun:

e Parte 3: Fractura Fragil

e Parte 4: Corrosion generalizada

e Parte 5: Corrosion localizada

e Parte 6: Pitting

e Parte 7: Dafio por H2

e Parte 8: Irregularidades geométricas
e Parte 9: Fisuras

e Parte 10: Creep

e Parte 11: Dafio por fuego (Incendios)
e Parte 12: Abolladuras y arafiazos

e Parte 13: Laminaciones

e Parte 14: Dafio por Fatiga para operaciones no continuas
No es el objetivo del capitulo explicar cada una de las partes, dado que seria extenso y no se
tienen datos en servicio para realizar demostraciones cuantitativas. En su lugar, se hara uso

de la parte 3y la parte 10 de la norma.

La parte 3 permite asegurar el funcionamiento del equipo ante fracturas fragiles. Una fractura

fragil se da casi en la totalidad de casos en aquellos equipos que trabajan a una temperatura
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muy baja. Esto genera que los metales se tornen muy fragiles a las tensiones, generando una
falla catastrofica. API 579 permite asegurar que segun el material con que se trabaje, se
puede establecer una temperatura minima de operacion (MAT). A la temperatura de

operacion real se la denomina CET.

El nivel 1 establece que acorde al tipo de materia y el espesor se ingresa a las “Curvas de

excepcion” y se obtiene la MAT. Se debe verificar que la CET > MAT para cumplir este nivel.

MAT (°C)

o 10 20 30 40 S0 G0 VO B0 90 100 110 120 130 140
Espesor (mm)

Figura 7.18. Curvas de excepcion. [7.5]

De las 4 curvas presentes se selecciona la que corresponda al caso de analisis segun el

material que se tiene.
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Curve Material, (1), (2), (€)

All carbon and all low alloy steel plates, structural shapes and bars not listed in Curves B, C,
and D below.

SA-216 Grades WCB and WCC if normalized and tempersd or water-guenched and
tempered; SA -217 Grade WCE if normalized and tempered or water-quenched and
tempered.

A The following specifications for obsclete materials: A7, A10, A30, A7D. A113, A145, A150
3).

The fellowing specifications for obsolete materials from the 1934 edition of the ASME Code,
Section VIII: 51. 52. 525, 526. and 527 (4).

A201 and AZ212 unless it can be established that the steel was produced by a fine-grain
practice (5).

SA-216 Grades WCA if normalized and tempered or water-guenched and tempered.
5A-216 Grades WCB and WCC for thicknesses nol exceeding 2 inches if produced to a fine
grain practice and water-quenched and tempered.

54 -217 Grade WCS if normalized and temperad.

5A-285 Grades A and B

SA-414 Grade A

5A-442 Grade 55>1 in. if not to fine grain practice and normalized.
S5A-442 Grade 60 if not to fine grain practice and normalized.
SA-515 Grades 60

$A-516 Grades 65 and 70 if not normalized.

SA-612 if not normalized.

SA-862 Grade B if nol normalized.

Except for cast steels, all matenals of Curve A if produced to fine grain practice and
normalized which are not listed for Curve C and D below.

All pipe, fittings, forgings. and tubing not listed for Curves C and D below.
5A-182 Grades 21 and 22 if normalized and tempered

5A-302 Grades C and D

SA-336 Grades F21 and F22 if normalized and tfemperad.

SA-387 Grades 21 and 22 if normalized and tempered.

c SA-442 Grades 55 < 1 in. if not to fine grain practice and normalized.
5A-516 Grades 55 and 60 if not normalized.

SA-533 Grades Band C

SA-662 Grade A

All material of Curve B i produced to fine grain practice and normalized and not listed for
Curve D below.

Curve Material, (1), (2). (6)
SA-203.

SA-442 if to fine grain practice and normalized.

5A-508 Class 1.

SA-516 il normalized.

o] 5A-524 Classes 1 and 2

SA-537 Classes 1 and 2

S5A-612 if normalized

5A-662 if normalized.

SA-T38 Grade A.

Figura 7.19. Materiales segun la curva de excepcion. 751

El serpentin mas pequefo que viene segun las normas BGW es de 0.022” (el espesor minimo
requerido es de 0.005” para acero inoxidable). El acero inoxidable 316 no se encuentra en la
lista, por lo que entraria dentro de la categoria “A”. Ingresando al grafico se obtiene que la

MAT es de -7.5°C. NO cumple por nivel 1 el acero inoxidable.

El nivel 2 se subdivide en 3 clases, de las cuales se usara el “Método B”. Este método consiste
en realizar una prueba hidraulica al componente a una determinada presion. Acorde a la
relacion entre presion de disefio y presion de prueba hidraulica, se ingresa a la Figura 7.20 y

se obtiene la cantidad de grados que debe restarse a la MAT del nivel 1.
Aqui se realizara el proceso inverso. Sabiendo que el fluido que circula por el serpentin esta

como minimo a -20°C, se busca que se resten 20°C a los -7.5°C encontrados en el nivel 1

(obteniendo una temperatura minima de -27.5°C, asegurando el correcto funcionamiento).
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Figura 7.20. Método de reduccion de la temperatura minima. [7-5]

Si se quiere una reduccién de 20°C, se requiere que la Prueba hidraulica se lleve a cabo a 3
bares. Si el material pasa la prueba, es apto para el servicio criogénico a la temperatura

determinada. Si no, puede seleccionarse un material mas apto.

7.7.1 AP1 579: Parte 10

En esta parte se determinaran las horas de servicio de la caldera en funcién del dafio por
creep como una primera estimacion. En las inspecciones subsecuentes debe reevaluarse la

aptitud para el servicio.

Teniendo en cuenta lo anterior se utilizara el nivel 1 de la parte 10, el cual es muy sencillo. Lo
primero que debe realizarse es ubicar la temperatura méaxima en la operacion de la caldera.
En base a los andlisis realizados por Shaki y Tide!"¢'y Emara-Shabik!”7l, para una caldera la
temperatura maxima alcanzada en el material ronda los 600 K. En segundo lugar, debe

calcularse la tensién a la cual se encuentra sometido el tubo. Para ello se utiliza:
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Donde “Dmean” €s €l promedio de diametros externo e interno del tubo, “P” es la presiéon de

operacién y “t” es el espesor (que se supondra igual al de la Fat Splitting tower ya que trabajan

a la misma presion). Para los calculos se supone que se utilizaran tubos XXS de 3 pulgadas

de didmetro nominal (ver catélogo adjunto).

o =241 MPa

Ingresando a la Figura 7.21, se obtiene la cantidad de horas de vida util que posee la

caldera.
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Figura 7.21. Vida util de la caldera.

Temperatura (°C)

[7.5]

-+ 25 Hrs

-#- 250 Hrs

«~2 500 Hrs

-&-29,000 Hrs
250,000 Hrs

El punto no cae dentro del grafico debido a la temperatura. Esto indica que la caldera puede

operar mas de 28 afios sin dafios considerables de creep; aunque esto debe verificarse en

las inspecciones. Es posible que la caldera sufra corrosion y erosion, lo cual quiere decir que

si bien no es propensa al creep con los datos analizados; debe evaluarse su integridad

mecanica a futuro
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8.1 Introduccion

El motivo de este capitulo adicional no es mas que la mera curiosidad y ganas de poner en
practica todo lo investigado durante el afio de trabajo. La idea de poder realizar una
experiencia real a partir de toda la informacion recolectada fue la fuerza motriz que impulsé
la culminacion del proyecto. Cabe destacar que el plan de realizar una experiencia de este
tipo ya venia siendo ideada desde hace tiempo. Es por ello que a medida se avanzaba en el
proyecto y las ideas se iban consolidando, se fueron buscando las partes necesarias para

poder construir el reactor que permitiese llevar a cabo la parte experimental.

El propésito general de este ultimo capitulo es verificar en forma préactica si la catalisis
heterogénea para la reaccion de transesterificacion se puede llevar a cabo a escala piloto con
los conocimientos adquiridos. Esto se debe principalmente a que el método propuesto en
capitulos pasados esta siendo estudiado actualmente en diferentes centros de investigacion

y aun no hay demasiados datos de este proceso a escala industrial.

La intencion de este capitulo no es obtener datos exactos de la reaccion a escala piloto, ya
gue no se cuentan con los elementos apropiados de medicion. Sino mas bien una experiencia

cualitativa de la factibilidad o no de la reaccién en las condiciones propuestas.

8.2 Descripcion general del armado del reactor

Antes de comenzar con la descripcion de como se fue montando el tanque agitado, es de
mencionar que se utilizaron partes prestadas o reutilizadas de viejas maquinas. Es por ello
gue la busqueda de los materiales necesarios se comenz6 con mucha anticipacion. El dinero
invertido en este proyecto no fue mas que la obtencién de los reactivos y discos de corte /

electrodos de soldadura; asi como también en termocupla tipo K y un conductimetro.

8.2.1 Obtencidn de las principales partes del reactor

Como se mencion6 anteriormente las partes del reactor se fueron obteniendo una a una a lo

largo del tiempo.

La primera pieza en ser encontrada y fue la causante de plantearse seriamente la factibilidad

de este proyecto es el motor eléctrico del reactor. Esto se debe principalmente a que uno de
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los miembros del equipo tenia un motor de 1 HP en su casa y sin uso. Esto fue la base de
todo el proyecto y fue a partir del cual se realizaron los calculos de potencia para verificar su
factibilidad.

Es de mencionar que el motor en primera instancia no funcionaba, pero era problema del

cableado exterior, por lo que no fue de gran complejidad ponerlo en funcionamiento.

En el siguiente link, se puede ver el motor funcionando luego de ser reparado.
https://drive.google.com/file/d/1j5UvhPbFuSDucuF610czEnwS8us6Ennr/view?usp=sharing

El segundo componente a ser utilizado es obviamente el tanque donde se producira la

reaccion.

Para ello se buscaron diferentes opciones, tanto como grandes ollas o tambores de 200 litros,
pero ninguna de estas opciones fue encontrada. Es por ello que se encontr6 un viejo
termotanque, donde su exterior se encontraba en muy malas condiciones, pero se suponia

gue dentro no estaria en tan mal estado.
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Como se puede observar las condiciones externas no eran las éptimas, pero una vez que se
desarmo la capa exterior se encontrd que el tanque donde se calienta el agua se encontraba

en condiciones aceptables en comparacion al exterior.

- —
S

S
i B o’

Figura 8.3: Condicion interna del tanque.

La tercera pieza que es mas bien un conjunto de piezas, es el sistema de poleas del tanque.

Para ello se busco en diferentes desarmaderos o talleres mecanicos algunas poleas en
desuso. Afortunadamente se pudo conseguir un sistema de poleas perteneciente a la

distribucion de una méquina agricola.
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Figura 8.4: Poleas de una maquina agricola

El sistema de poleas consiste en un pifién de 10 dientes y una corona de 22 dientes con una
cadena ASA 40. El sistema estaba bastante oxidado por lo que se utiliz6 WD-40 para eliminar

todo el 6xido y la grasitud remanente se la eliminé con Gasoil.

Como se puede observar la relaciéon 22-10 no es muy grande, dando finalmente una agitacion
de casi 1300 rpm, siendo este valor muy elevado y ademas se corre el riesgo de sobre exigir

el motor.

Es por ello que se decidié buscar una corona mas grande, para asi poder bajar ain mas las
rpm del reactor. En este punto se desea extender los agradecimientos a Raul Costa que
posee un taller mecanico de motos, por cedernos una polea de 45 dientes compatible con
nuestra cadena ASA 40.

Figura 8.5: Nueva corona de 45 dientes.
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Como se puede observar ya con la nueva corona, la reduccion de rpm se reduce a 600,

siendo este un valor coherente con la agitacion encontrada en bibliografia.
8.2.2 Montaje del tanque agitado

La construccion del equipo comenzé con el dimensionamiento de las paletas de agitacion. Se
decidi6 utilizar un sistema de 2 palas planas principalmente a la simplicidad de su
construccion y a la disponibilidad de materiales. Para su construccion se utilizé un angulo de

acero de 1 pulgada y un espesor de 3 mm.

Para el dimensionamiento del agitador, se utilizaron las correlaciones de agitacion y mezclado
utilizadas en capitulos pasados. Para un tanque con 4 bafles y 2 palas planas el nUmero de
potencia ronda un valor de 1.9. A continuacion se puede observar cémo varia la potencia
necesaria a entregar por el motor con 600 rpm y una densidad del liquido de 1000 Kg/m?.

Cabe destacar que se utilizé la densidad del agua como parametro de disefio ya que se
realizaron una serie de pruebas con agua para comprobar el funcionamiento del reactor. De
todas formas, la densidad de la mezcla a reaccionar ronda los 850 Kg/m?3, por lo que la
potencia consumida durante la reaccion sera aun menor (siendo que el nUmero de potencia
es constante en el rango del nUmero de Reynolds que se trabaja. Re: 400.000 para el agua y

Re: 50.000 para la mezcla, para ambos Reynolds el Po=1.9).

Pontencia consumida por el agitador

Potencia a entregar (W)

0,05 0,07 0,09 0,11 0,13 0,15 0,17 0,19 0,21

=]
e
[*E)

Diametro del agitador (m)

Figura 8.6: Potencia consumida por el agitador.

Como se puede observar en la imagen, la linea naranja corresponde a 1 HP es decir nuestro

motor. Todas las configuraciones por debajo de la linea naranja son factibles.
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En base a este gréfico se decidi6é construir un agitador de 17cm de didmetro. De esta forma
no se esta sobre exigiendo el motor y ademas queda un gran margen de seguridad ante

posibles imprevistos.

Una vez definido el didmetro del agitador se procedié a construir. Para ello simplemente corto

un trozo de 17 cm del &ngulo de 1 pulgada y se lo sold6 a la distribucion.

Figura 8.7: Montaje del agitador.

Una vez finalizado con este apartado, se procedio a agregar 4 bafles al tanque de 1 pulgada
de altura utilizando el mismo angulo con el cual se realizé las paletas.
Finalmente se instal6 el agitador al tanque mediante una estructura de 2 cafios cuadrados

soldados al recipiente.

Figura 8.8: Disposicion final del agitador en el tanque.
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En el siguiente link se puede ver la disposicion final de agitador.
https://drive.google.com/file/d/1Ud1MtcLOOXXJI4KXXWCBhfDUVSF9elL 70/view?usp=sharing

Finalizado este ultimo apartado, s6lo es necesario colocar el motor en su posicion. Para ello
se soldé una base para soportarlo en el tanque. Ademas, se us6 una parte de una cortadora

de pasto para soportarlo por la parte de arriba.
. -

Figura 8.9 : Colocacién del motor en el tanque.

Finalmente se coloco la cadena y se la estir6 para poder ponerla a punto, se agregé aislante
del mismo termotanque utilizado y se le colocé el quemador para calentar la reaccion.
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8.3 Puesta en marcha del reactor

Principalmente esta etapa de la experiencia es puramente practica, es por ello que se dejaran
links de pequefios videos de cada etapa del procedimiento.

1) En primera instancia, se cargo la grasa al reactor y se la derritio.
https://drive.google.com/file/d/1F1W3nzFoTI4AXV7Rh9INdo1C7QGLBgnr/view?usp=

sharing

2) Luego de que la grasa esté a 180°C aproximadamente se agrego la glicerina.
https://drive.google.com/file/d/1smoEGun4jLIEIWXc VHFg82B ndnggRy/view?usp=

sharing

3) Finalmente se agrega el catalizador y se comienza con la reaccion.
https://drive.google.com/file/d/1tJj2nt6taiXOKLP5N2cV-
ackgEKKPrJX/view?usp=sharing

Luego de agregar todos los componentes al reactor, se lo puso en marcha y se lo dejé
reaccionar por 2 horas. La temperatura promedio del reactor fue aproximadamente 220°C en

toda instancia. Esta Ultima se midié con un termémetro cada intervalo de 10 minutos.

Cabe destacar que, debido a las altas temperaturas y la cercania del motor de la fuente de
calor, se utiliz6 un compresor de aire para refrigerarlo con aire forzado. Esta Ultima estrategia
fue de gran ayuda ya que en ciertas ocasiones el motor se encontraba a muy alta temperatura,

y con el aire se lo pudo refrigerar satisfactoriamente.

A continuacién, se puede ver un fragmento de video con todo el equipamiento en
funcionamiento.

https://drive.google.com/file/d/1ofm-
57zPjzBLfDkBV WxsoR6YVMOKOmMO/view?usp=sharing

Finalmente, luego de 2 horas, se paro6 el reactor y se dejo enfriar y decantar la glicerina del
producto obtenido. Un aspecto a tener en cuenta es que luego de la decantacion, una parte
del catalizador seguia aun con el producto obtenido, esto se debe principalmente a que se
deberia realizar una etapa de centrifugacion o filtrado para retirar del todo el compuesto.

Esto refuerza la idea propuesta que luego de los reactores TAC, se propuso un filtro para

recuperar el catalizador.
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Finalmente, el resultado obtenido se puede ver en el siguiente enlace:
https://drive.google.com/file/d/IMcWMqudx9k6DdsXzfBnA MCuC-
QhSy4H/view?usp=sharing

8.4 Analisis de DTR

Como Ultima propuesta para caracterizar el sistema, se propuso realizar un estudio de
estimulo-respuesta para verificar la utilizacion del reactor en forma continua. Cabe destacar
gue como no se pudo realizar una prueba piloto en continuo de la reaccién de
transesterificacion, al menos se realizd6 este estudio para verificar el comportamiento

hidrodindmico del reactor.

Para realizar este estudio, solo fue necesario conseguir un conductimetro manual. El cual se
conecta a la salida del reactor. Este ultimo medira la conductividad del agua en funcion del
tiempo y asi se podréa establecer un modelo de flujo para el reactor.

Figura 8.11: Conductimetro utilizado para la experiencia.
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Figura 8.12: Disposicion de los elementos para realizar la DTR.

En el siguiente link, se puede observar un fragmento de la DTR realizada.
https://drive.google.com/file/d/1SID4NxOtatDFcrsHehfrCnJv0SJla4B5/view?usp=sharing

La determinacion de DRT en forma experimental es una practica importante porque brinda
informacidn necesaria para presumir cuales son los modelos que mejor pueden representar

el sistema real.

La técnica experimental de estimulo-respuesta permite determinar la DTR. Consiste en seguir
la sefial de respuesta en la corriente de efluente ante una perturbacién en la alimentacion.
J(t) es la respuesta a una perturbacion tipo escalén en la concentracion del trazador a la
entrada. Si se inyecta un impulso a la entrada de un reactor continuo se obtiene como

respuesta J'(t):

clt)
—s SO =) F-C@)

IF*C{rjidr

¢ l [F-c@ar
J(ry==

[F-€)-de
Donde F es el caudal volumétrico. 0
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4
El tiempo de residencia medio tm €s
J(t) 1
A
s 1
tn= [2-J'(t)-dt = [t-dI(t) >
0 0 t
tm= Area sobre la curva J(t)
C(t) a (k(t)—ko) -2 C(t)=Ck'(t),

donde C es una constante de proporcionalidad y kO = conductividad inicial. La constante de
proporcionalidad no es mas que la conductividad equivalente de la solucién

Entonces para un caudal volumétrico F constante:

/K*(t)dt

0

/ K*(t)de

0

J(1) =

A partir de J(t) se puede evaluar tm mediante la ecuacion, y a partir del mejor ajuste de la
curva experimental, es factible modelar el reactor real y evaluar los parametros del modelo.
Los resultados obtenidos seran analizados mediante el modelo que represente

adecuadamente la respuesta del reactor.

Lamentablemente, mas de un modelo permite curvas de DTR con excelente ajuste a los
resultados experimentales de un ensayo de DTR; esta es una limitacion de los métodos de
caracterizacion del tipo de mezcla estimulo-respuesta. Cabe aclarar que estas técnicas deben
realizarse a una temperatura constante y los resultados son vélidos a dicha temperatura y al

caudal de operaciéon (ademas de las revoluciones a las que opera el reactor).

La realizacion de la DTR fue impulsada por conocer qué tan cerca de la mezcla perfecta se
encontraba realmente el reactor montado de forma casera. Debido a las complicaciones
practicas que se tienen para realizar una DTR a las condiciones de operacion (mantener tan
altas temperaturas durante la experiencia no es viable); la misma fue realizada a la

temperatura ambiente del dia (23°C).
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Por simplicidad se utilizé un impulso de trazador (NaCl) sobre el reactor. A la salida se coloco
un conductimetro que fue fijado y se tomaron mediciones cada un intervalo parejo de tiempo.
Los datos obtenidos entonces de conductividad vs tiempo, fueron luego traducidos a
concentracion vs tiempo gracias a la curva experimental realizada durante la materia

“Laboratorio de Reactores y Control”. Asi se obtiene la figura 8.13.
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Figura 8.13: Conductividad equivalente vs tiempo

Como se encuentra ampliamente en bibliografia, para un tanque agitado, si se grafica el Ln
de la concentracion vs tiempo, se debe obtener una linea recta (figura 8.14) cuya pendiente

cambiada de signo e invertida corresponde al tiempo de residencia real del reactor.

In(K*) vs Tiempo
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Figura 8.14: In(k*) vs tiempo
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Obteniendo asi un tiempo de residencia real de 222.2 segundos.

La forma de la curva ya es indicio del comportamiento del reactor. En este caso el reactor
puede poseer un volumen muerto o bien contener un by-pass. Si se asume lo primero, y
conociendo la funcion de transferencia de un reactor tanque agitado que es de primer orden,

se puede facilmente llegar a que la respuesta a una respuesta impulso vendria dada por:
—1

J(t)=1l—eaT

Donde “a” representa la fraccion de volumen de reactor que es volumen activo del reactor. A
partir de los datos experimentales, y trabajando con ellos como se ha explicado al comienzo
de este apartado, se ha podido obtener la curva de J(t) experimental. Luego el parametro “a”

se ha ajustado a partir de la minimizacion cuadratica del error.

0.8
= 0.6F
= FP(x)
[1h] + o+ o+
£ Jw)
b 04
=
02r
- + + Datos experimentales
—— alpha=0.93
0 | |
1] 300 1107

x. tt
Tiempo (seg)

Figura 8.15: Datos experimentales vs modelo propuesto

Obteniendo asi que nuestro reactor para un caudal de 0.126 L/s (tomado con probeta y

cronémetro) y 23°C posee un volumen muerto del 7% respecto al volumen total del reactor.
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Conclusiéon General

Alo largo de estos 8 capitulos se ha realizado una descripcién detallada junto con los célculos
preliminares para el disefio de una planta productora de acidos grasos fraccionados a partir
de sebo vacuno. Este proyecto se encuentra enmarcado dentro de las lineas de la economia
circular, ya que tomando un desecho como lo es la grasa vacuna, es posible transformarla en

productos de alto valor agregado.

El proyecto no solo resulta atractivo desde el punto de vista medioambiental, sino también
desde el econdmico, presentando (preliminarmente) una buena tasa de interés de retorno y
tiempo de repago.

Fue posible ademés analizar un aspecto de la planta que es de sumo interés en la ingenieria
guimica, como lo es la integridad mecénica de los equipos; pero que lamentablemente no es
profundizada a lo largo de la carrera. En este sentido, se han logrado establecer los criterios
y recomendaciones necesarias, bajo normas API, sobre los tiempos de inspeccion y las

inspecciones basadas en riesgo (RBI).
Finalmente, desde una perspectiva practica, fue posible la construccién de un reactor a escala

piloto, pudiendo llevar a cabo la reaccién prevista en nuestro proyecto; verificando de esta

manera su realizacion.
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