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1.1. Objetivos del capitulo

En el desarrollo de este capitulo se realiza un estudio preliminar del proyecto. El mismo
tiene como objetivo principal realizar el disefio de una planta quimica para la produccion de
dcidos grasos a partir de sebo vacuno. El sistema de reaccién principal resulta ser la
hidrdlisis de triglicéridos la cual genera dcidos grasos y glicerina en exceso de agua. Es por
esto que el proyecto tiene un objetivo secundario que consiste en revalorizar la glicerina que

se genera mediante la obtencidon de una mezcla de glicéridos con mayor valor comercial.

En primer lugar se enumeran las caracteristicas y propiedades de la materia prima, de los
productos intermedios y las especificaciones de los productos finales. Luego se realiza una
breve descripcion de los procesos productivos involucrados en el proyecto y se construye el

diagrama de bloques preliminar de la planta.

Por otro lado, se realiza un estudio del mercado de los compuestos oleoquimicos. Se analiza
la situacion mundial y nacional para poder observar las variables que condicionan la
factibilidad del proyecto. A su vez, se describe el comportamiento de los precios de los
productos finales a comercializar. También se analizan los factores a tener en cuenta para

definir la ubicacidn de la planta quimica.

Por ultimo se realiza la justificacidon del proyecto teniendo en cuenta no sdlo las variables

econdmicas sino que también las ambientales.
1.2. Introduccidn

Se define como oleoquimico a aquella sustancia quimica derivada de grasas vegetales y
animales. En los ultimos afos, la industria oleoquimica en Argentina ha adquirido gran
importancia. Esto se debe a que dicho sector permite obtener gran variedad de productos

intermedios o terminados a partir de fuentes biodegradables y renovables.

La industria oleoquimica en general se encuentra en constante crecimiento puesto a que hay
una elevada demanda de sus productos. El crecimiento de la misma se debe, a su vez, a una

necesidad de disminuir el uso de productos provenientes de la industria petroquimica.

En el entorno de nuestro pais es de vital importancia el estudio de este sector, dado que

Argentina es un pafs rico en recursos vegetales, tales como el aceite de soja y girasol, y

11
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recursos animales, tales como el sebo vacuno. Dichos recursos son insumos bdsicos para el

desarrollo de la oleoquimica.

Los oleoquimicos bdsicos se fabrican mediante hidrélisis o metilacién, a base de los
triglicéridos del sebo y de los aceites vegetales. Entre los oleoquimicos bdsicos se pueden
encontrar los dcidos grasos, los ésteres metilicos, los alcoholes grasos y las aminas grasas.
También se puede agregar al glicerol como oleoquimico bdsico debido a que se obtiene como
subproducto en muchas de las reacciones para la produccién de oleoquimicos bdsicos.

Dentro de los productos obtenidos, se obtienen mayoritariamente los dcidos grasos.

Las grasas y aceites de origen animal o vegetal estdn compuestos principalmente por
triglicéridos (90-95%) y por otros componentes minoritarios (5-10%) tales como glicéridos
parciales (monogliceridos y digliceridos), dcidos grasos libres, fosfolipidos, glucolipidos,
ceras e insaponificables. Dentro de los insaponificables se encuentran las vitaminas
liposolubles (vitaminas A, E, D y K), esteroles (colesteroles en animales y fitoesteroles en

vegetales), carotenoides, terpenos y terpenoides.

El comienzo de la quimica de las grasas surge a partir del quimico francés Chevreul. En las
primeras décadas del siglo XIX logré determinar la estructura de los triglicéridos y de varios
de los dcidos grasos mds importantes. En el afio 1823, sintetizé su investigacion acerca de las
grasas. Dicha investigacién fue publicada en sus famosas memorias que se pueden

considerar como el primer libro de lipoquimica.

Los dcidos grasos son biomoléculas fundamentales para los seres vivos ya que son los
principales constituyentes de los triglicéridos y de los fosfolipidos. Ademads, son la base para
la generacion de los productores oleoquimicos comerciales mds importantes. Dicha
biomolécula de naturaleza lipidica estd compuesta de una cadena alquidica de 12 a 22 dtomos
de carbono y el grupo dcido orgdnico (-COOH). Por un lado, posee una parte no polar o
hidrofébica presente en la cadena alquidica, mientras que la parte polar o hidrofilica se

encuentra en la parte dcida de la molécula.

El tipo de dcidos grasos resultantes y su utilizacion depende de los aceites o grasas utilizados
como materia prima. Los dcidos grasos de sebo se encuentran dentro de la familia de dcidos
grasos que se obtienen de grasa animal, mds especificamente, de origen vacuno. Estos dcidos

constituyen una mezcla de dcidos grasos saturados y dcidos grasos insaturados.
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Existe una gran cantidad de productos derivados de dcidos grasos. La amplia gama de
productos va desde jabones, velas, detergentes, pasando por tensioactivos hasta biodiesel. El
desarrollo de este sector, fue posible gracias a los avances en la quimica y las técnicas
analiticas. Dentro de los primeros desarrollos en la quimica para el estudio de la
composicion de las grasas y aceites, se encuentran la hidrogenacidn, la destilacidn, el

andlisis de cromatografia de gases de grasas y aceites, entre otros.
1.2.1. Ventajas de reutilizacion de la materia prima

Los subproductos de la industria alimentaria constituyen un problema serio de residuos en
gran parte del mundo. Es por ello que la industria alimentaria, persiguiendo su desarrollo
sostenible, estd aplicando cada vez mds medidas para aprovechar y wvalorizar los
subproductos generados. Asimismo, este aprovechamiento crea nuevas fuentes de riqueza

que aportan una mayor rentabilidad econdmica al proceso industrial de partida.

Los procedimientos tradicionales de empleo de subproductos de la industria alimentaria son
la alimentacion del ganado, como fertilizantes, o como sustratos agricolas. Sin embargo,
estos usos no aportan el valor que la empresa alimentaria necesita para reforzar su
competitividad, y menos al tener en cuenta que los subproductos son una fuente corroborada

de compuestos de alto valor, como fibra, dcidos grasos esenciales, minerales, etc.

Antiguamente, los subproductos ganaderos solian considerarse como desperdicios siendo
desechados como tales. Actualmente, las industrias de fusién de subproductos animales
transforman materiales que pueden considerarse como residuos, tales como recortes, huesos,
visceras, etc., en una gran cantidad de productos ttiles como no comestibles, siendo los dos
productos principales de esta actividad las grasas y las harinas de carne y hueso. Es posible
también fabricar grasas comestibles a partir de subproductos, pero es obligatorio seguir una
serie de normas higiénicas reguladas por los organismos oficiales correspondientes para que

estos productos sean aptos para el consumo humano.

Existe una gran diferencia entre considerar estos productos como residuos, en cuyo caso
acabardn en un vertedero controlado, a gestionarlos como subproductos, donde se puede

obtener un beneficio econdmico derivado de esta gestidn.

Algunos de los procedimientos adoptados por los mataderos en cuanto al destino final del

sebo incluyen su entierro o la quema. Dichas prdcticas traen como consecuencia ciertos
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riesgos de dafio ambiental. Por un lado, la eliminacién directa de grasas animales en el
medio ambiente, sin tratamientos previos, implica la contaminacidn del suelo y ldminas
subterrdneas, asi como tambien, la eutrofizacion de las aguas de rios y arroyos. Por otro lado,
se presenta otro inconveniente causado por la emision de acroleina, debido a la quema de

glicerina presente en la grasa.

En la actualidad, existe un gran interés en la extraccion de grasas y proteinas animales. El
aprovechamiento de los restos de animales y el procesamiento de residuos de la actividad
ganadera presenta importantes ventajas como la revalorizacién del sebo vacuno, la
disminucion en el impacto ambiental, el ahorro de los costos de eliminacién de desechos, la
recuperaciéon de sustancias con mayor valor agregado y una mayor rentabilidad de los

mataderos e industrias de transformacién animal.

1.3. Materia prima: Sebo vacuno

En la industria cdrnica, cuando los animales son sacrificados, un 50% de los mismos se
convierte en subproductos animales. Segun la legislacién vigente, se define como sebo
vacuno a la grasa cuando ha perdido sus condiciones de aptitud para el consumo humano, en
este caso proveniente del sector vacuno. El sebo es utilizado en diversas industrias tales
como la de higiene y limpieza, lubricantes, en la farmacéutica e incluso puede ser afiadido en
la alimentacion de otros animales. Se encuentra disponible principalmente en Norteamérica
y el Sudeste Asidtico. En Sudamérica, los dos paises con mayor produccion de subproductos

vacunos son Brasil y Argentina.

1.3.1 Calidad y composicion del sebo vacuno

La calidad del sebo se clasifica en cuatro categorias diferentes basadas en el color y la

cantidad de dcidos grasos libres en el producto acabado:

1. Fines comestibles para el consumo humano
2. Alimentos para animales, cosméticos y alimentos para mascotas
3. Mejora del suelo y con fines técnicos, como productos quimico especiales

4. Grado no comestible que presenta un alto riesgo para la salud humana

Las plantas oleoquimicas procesan el sebo provenientes de las categorias 2y 3.
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Quimicamente, el sebo estd compuesto mayoritariamente por triglicéridos comunes que
contienen una molécula de glicerol combinada con tres moléculas de dcidos grasos (figura

1-1).

H 0
H—C—0—C—&R,
o]
H—C—0 — (||— R,

o]
H—C—0 — C —E,

H

Figura 1-1. Estructura tipica de una molécula de grasa con tres (3) grupos funcionales de ésteres.

La composicion aproximada de cada dcido en el sebo vacuno se puede ver en la tabla 1-1.

Tabla 1-1. Composicion de dcidos grasos presentes en el sebo.

Acido graso Composicion [% masa/
Miristico 4
Palmitico 23
Estedrico 27
Oleico 42
Linolénico 2
Linoléico 2

En cuanto a la calidad del sebo, la misma depende considerablemente de las fuentes de

obtencidn. Las caracteristicas del sebo vacuno empleado en el proceso se pueden diferenciar

de la siguiente manera:

- Color

= Viscosidad

Densidad

Punto de cristalizacién

Indice de acidez

2 2

Indice de yodo
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De acuerdo a las propiedades del sebo y por ende el grado de calidad del mismo, se

determina su destino final.

En los mataderos, se obtiene diariamente una serie de subproductos de la matanza tales
como: sangre, huesos, pezuiias, etc. En el caso del ganado vacuno, estos porcentajes respecto
del peso del animal vivo pueden llegar a representar el 40% en peso. En la tabla 1-2 se pueden
observar los porcentajes aproximados en una vaca. Estas cifras pueden sufrir muchas

alteraciones segun razas, clase de alimentacion, etc.

Tabla 1-2. Porcentajes aproximados en una vaca.

Componente de la vaca Porcentaje [%]
Sebo comestible en bruto 3-4
Sangre 3-4
Materia prima no comestible 8-10
Mermas 2-10
Tripas y su contenido 8
Pellejo 7
Canal 62-64

La composicién elemental no es igual para todas las grasas, incluso la grasa de una misma
raza de animal no siempre tiene la misma composicion. Esto se explica por el exacto
conocimiento de la composicion de las grasas, pues las que se hallan en la naturaleza no son

sencillas combinaciones quimicas, sino mezclas de ellas.

1.4. Productos

El objetivo principal de este proyecto consiste en la obtencién de dcidos grasos,
monogliceridos y digliceridos a partir de sebo vacuno. Se busca producir estos compuestos
de valor agregado a partir de residuos del sector ganadero. Dichos compuestos tienen
numerosas aplicaciones en las industrias alimentaria, industria farmacéutica, industria

textil, industria de la pintura, industria del caucho, industria manufacturera, entre otras.
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1.4.1. Acidos grasos

El proceso de obtencion de dcidos grasos consiste en una hidrdlisis a alta presién y
temperatura de grasas y aceites de origen animal y vegetal seguida de una posterior etapa de
purificacién donde se incluyen operaciones como destilacion y cristalizacidn.

Entre las principales aplicaciones de los dcidos grasos se encuentra la orientada a la
cosmética. Se los utiliza habitualmente en la formulacién de jabones y geles a causa de su
bajo punto de fusién y su suave tacto. Dichos dcidos se pueden fundir y emplearse también
para tratamientos superficiales de piezas y materiales. Ademads, debido a su viscosidad
relativamente alta a temperatura ambiente, se pueden utilizar como aditivos para producir
pldsticos que no requieran de muy elevadas temperaturas de fabricacién y también como
emulsionantes de una mezcla, ayudando al mezclado de las sustancias que la componen. Por
su parte, los ésteres de dcidos grasos son empleados como agentes engrasantes en shampoos,
espumas de bafio y productos de limpieza modificando la viscosidad y mejorando la

tolerancia en la piel.

1.4.1.1 Clasificacidn de los dcidos grasos

Entre los principales dcidos grasos se encuentra el dcido estedrico, linoléico, linolénico,
oleico, palmitico y miristico. A continuacidn, se describen las principales caracteristicas de

cada uno de ellos.
1.4.1.1.1. Acido estedrico

El dcido estedrico, o dcido octadecanoico, también conocido como estearina, es un 4cido
graso saturado cuyo nombre viene de la palabra griega otéap «stéar» que significa sebo. Su
férmula molecular es C,;H,;CO,H y su estructura puede verse en la figura 1-2. Al ser el dcido
graso mds abundante en la naturaleza, luego del palmitico, es una materia prima
relativamente econdmica. Por otro lado, su propiedad inocua lo convierte en un producto

utilizado en cosmética, pldsticos, jabones y en la industria farmaceutica.

)

/\/\/\/\/\/\/\/\)HDH

Figura 1-2. Estructura del dcido estedrico.

El dcido octadecanoico es un dcido que se encuentra en estado sélido a temperatura

ambiente. En general, posee un color blanco con una leve tonalidad amarillenta y es
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practicamente inodoro. En la tabla 1-3 se presentan algunas de las propiedades mads

importantes de dicho acido.

Tabla 1-3. Propiedades del dcido estedrico.

Propiedades del dcido estedrico
Punto de fusion a 760 mmHg [°C] 69.6
Punto de ebullicion a 760 mmHg [°C] 376.1
Solubilidad a 92.4°C 1.02% de agua disuelta
Viscosidad a 100.7°C [Pa.s] 0.00456
Densidad a 25°C [kg/m? ] 941
Peso molecular [kg/kmol] 284.5

Este tipo de dcido graso se utiliza en la elaboracion de PVC rigido y PVC pldstico. También,
se lo emplea como lubricante y desmoldante en la transformacién de pldsticos y como agente
auxiliar en la elaboracidon de polimeros. Posee aplicaciones en la fabricacién de pdlvoray en
la industria minera. Provee estructura en la elaboracién de jabones en barra, es la molécula
iniciadora en el proceso de vulcanizacidon de llantas. Provee buena compactacidn, largo
tiempo de combustion y no produce humo en la fabricacidn de velas, confiere propiedades de

espuma a shampoos, es emulsificante para cosméticos y farmacéuticos.

1.4.1.1.2. Acido linoléico

El dcido linoléico es un dcido graso esencial omega-6 muy abundante en el reino vegetal y
también animal. La mayoria de los aceites vegetales, con algunas excepciones como el aceite
de oliva, el de palma, o el aceite de coco, aportan cantidades significativas de dcido linoleico.
En la grasa animal también se lo puede encontrar junto con los dcidos grasos saturados y
monoinsaturados. Su férmula molecular es C,;H,,0, y la estructura molecular del mismo se

puede ver en la figura 1-3.
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H3C

OH

\

Figura 1-3. Estructura del dcido linol€ico.

El dcido linoléico es un producto liquido ligeramente amarillento a temperatura ambiente.
Se trata de una sustancia de gran utilidad e importancia en diversas industrias y empresas.

Algunas de sus propiedades mds importantes se pueden ver en la tabla 1-4.

Tabla 1-4. Propiedades del dcido linol€ico.

Propiedades del dcido linoléico
Punto de fusion a 760 mmHg [°C] -5
Punto de ebullicion a 760 mmHg [°C] 230
Solubilidad a 42.7°C -
Viscosidad a 50°C [Pa.s] -
Densidad a 25°C [kg/m?] 900
Peso molecular [kg/kmol] 280.5

El acido linoléico es el principal representante del omega 6. Los dcidos grasos omega 6
pertenecen al grupo de las grasas insaturadas, que son las que tradicionalmente se han
considerado saludables frente a las saturadas y las trans. A este tipo de dcido se le atribuyen
diversos usos tanto de cardcter industrial como en el drea de la salud a través de su ingesta
en alimentos. Entre las diversas funciones y aplicaciones que posee se pueden nombrar la de
mejora del sistema inmunoldgico, creacién de hormonas, correcto funcionamiento de las
neuronas y la reduccidn del nivel de colesterol. En la actualidad, también se suele utilizar el
acido linoléico con fines meramente estéticos, mas concretamente, en dietas para adelgazar,

aceites de secado rdpido, productos de belleza, productos nutricionales, entre otros.
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1.4.1.1.3. Acido linolénico

El dcido linolénico es un dcido graso poliinsaturado, que se presenta principalmente en los
aceites vegetales llamados secantes como el aceite de linaza o lino. Es el dcido graso
mayoritario en dichos aceites, normalmente acompanado de pocos dcidos grasos saturados y
de otros dcidos grasos insaturados. Su féormula molecular es C,H, O, y la estructura

molecular del mismo se puede ver en la figura 1-4.

HOT N =

Figura 1-4. Estructura del dcido linolénico.

Es un producto liquido amarillento a temperatura ambiente. Algunas de sus propiedades

m4ds importantes se presentan en la tabla 1-5.

Tabla 1-5. Propiedades del dcido linolénico.

Propiedades del dcido linolénico

Punto de fusion a 760 mmHg [°C] -12.8

Punto de ebullicion a 760 mmHg [°C] -

Solubilidad a 42.7°C -

Viscosidad a 50°C [Pa.s] -

Densidad a 25°C [kg/m? -

Peso molecular [kg/kmol] 278.4

Este dcido es utilizado para poder elaborar todo tipo de productos para distintos sectores
permitiendo crear componentes de gran calidad y eficacia. Se trata de un 6leo bastante
apreciado debido a las propiedades que posee, principalmente en productos de limpieza,
como por ejemplo detergentes. Ademads, también posee utilidades en la industria quimica y

en la farmacéutica, entre muchas otras.

El 4cido linolénico es utilizado como materia prima para resinas alquidicas de secado al aire
(pinturas para interiores y exteriores), ésteres de epoxi, aceite uretanado, humectantes para

pigmentos, secativos (sales de cobalto, plomo y de manganeso), espesantes, jabones blandos,
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emulsificantes, alcoholes grasos y aminas para detergentes, estabilizantes (para resinas

epoxi), entre muchos otros.

1.4.1.1.4. Acido oleico

El 4dcido oleico es un dcido graso monoinsaturado cuya férmula molecular es C,;H,,0,. Su
estructura molecular se puede observar en la figura 1-5. Se trata de un 4dcido
monocarboxilico de cadena lineal, y un doble enlace cis en posicion 9. Pertenece a la serie

omega 9y es conocido por sus beneficios sobre la salud.

HOJ\/\/\/\/:\/\/\/\/

Figura 1-5. Estructura del dcido oleico.

Es un producto casi incoloro y no posee olor. Es un compuesto que se considera muy estable
a la oxidacion y que es capaz de mejorar la actividad de los antioxidantes y de agentes

antipolimerizantes. Algunas de sus principales propiedades se pueden ver en la tabla 1-6.

Tabla 1-6. Propiedades del dcido oleico.

Propiedades del dcido oleico
Punto de fusion a 760 mmHg [°C] 16.3
Punto de ebullicion a 760 mmHg [°C] 220
Solubilidad a 42.7°C insoluble
Viscosidad a 90°C [Pa.s| 0.00485
Densidad a 25°C [kg/m’] 895
Peso molecular [kg/kmol] 282.5

El 4cido oleico se incorpora a muchos productos de cuidado personal como: cremas de
afeitar, cremas para manos y cuerpo, desmaquilladores, bases para la cara, sombras, labiales,
tinturas para el cabello y shampoo, entre otros. Se emplea en la industria de metales, en la
industria del papel, en la fabricacién de ésteres de sorbitol, en la elaboracidn de surfactantes,
en la produccién de jabones. Por las propiedades que posee también es utilizado como
lubricante, aglutinante y antiespumante, y como emulsionante o solubilizante en productos

en aerosol. En algunos casos se lo utiliza como aditivo que mejora las caracteristicas de
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algunos herbicidas, fungicidas y nutrientes foliares. Dicho dcido, ademads, envuelve a los
plaguicidas evitando el contacto con el agua y siendo util como vehiculo para los
agroquimicos mejorando, de esta manera, la eficiencia y eficacia de estos. Este tipo de dcido
graso puede también modificar las propiedades de tension superficial, utilizindose en
detergentes y suavizantes. A su vez, puede formar emulsiones con aditivos para mejorar la
viscosidad y densidad de los mismos y facilitar su aplicacion en pinturas, barnices, resinas de

goma y aditivos para limpiezay pulido de superficies.

1.4.1.1.5. Acido palmitico

El 4cido palmitico es un dcido graso saturado de cadena larga conformado por 16 4tomos de
carbono cuya férmula molecular es C, H,,0,. Su estructura se puede observar en la figura

1-6.

O
/\/\/\/\/\/\/\)I\OH
Figura 1-6. Estructura del dcido palmitico

Se trata de un producto en estado sélido, como cristales, a temperatura ambiente y de color
blanco, en algunos casos con un leve tono amarillo. Es un dcido débil inodoro e insoluble en

agua. En la tabla 1-7, se pueden ver algunas de sus principales propiedades.

Tabla 1-7. Propiedades del dcido palmitico.

Propiedades del dcido palmitico
Punto de fusion a 760 mmHg [°C] 62.9
Punto de ebullicion a 760 mmHg [°C] 351.5
Solubilidad a 61.8°C 1.25% de agua disuelta
Viscosidad a 91.3°C [Pa.s] 0.00418
Densidad a 70°C [kg/m’] 849
Peso molecular [kg/kmol] 256.4

Este dcido graso saturado es el mds abundante en las carnes luego del oleico, en las grasas
licteas y en los aceites vegetales como el de coco y palma. Es utilizado en la industria
alimenticia y farmaceutica. Ademads, se lo emplea como materia prima para la elaboracion de

jabones, para la produccién de ésteres, detergentes, inhibidores de hongos y cosméticos.
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También es utilizado en la fabricacion de velas y en la elaboracién de productos de cuidado

personal.
1.4.1.1.6. Acido miristico

El 4cido miristico o también dcido tetradecanoico es un compuesto orgdnico de cadena larga
cuya férmula quimica es C,,H,;O,. Es un dcido graso saturado monocarboxilico que posee 14
dtomos de carbono y un grupo carboxilo ~-COOH en uno de sus extremos. Su estructura se

puede ver en la figura 1-7.

O

/\/\/\/\/\/\)J\OH

Figura 1-7. Estructura del dcido miristico.

El dcido tetradecanoico se encuentra presente en procesos bioquimicos que ocurren en el
organismo de los seres vivos, en especial los referidos a la membrana celular. Se encuentra en
las membranas de las células de los seres humanos, por ejemplo. Es un sdlido cristalino de

aspecto oleoso y sus propiedades mds importantes se encuentran presentes en la tabla 1-8.

Tabla 1-8. Propiedades del dcido miristico.

Propiedades del dcido miristico

Punto de fusion a 760 mmHg [°C]| 54.4
Punto de ebullicion a 760 mmHg [°C] 326.2
Solubilidad a 53.2°C 1.7% de agua disuelta

Viscosidad a 100.7°C [Pa.s| -

Densidad a 25°C [kg/m® | 862

Peso molecular [kg/kmol] 228.4 kg/kmol

Por lo anteriormente mencionado, se ha estudiado la aplicacién del dcido contra tumores
cancerigenos, infecciones bacterianas y fungosas, asi como agentes para conservar libres de
bacterias a algunos alimentos. Se encuentra presente en grasas y aceites de plantas y
animales destacando su abundancia en aceites de palma, coco y nuez moscada. Algunos de

sus usos estan orientados a la industria de jabones y cosméticos.
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1.4.2. Glicerina

La glicerina, también conocida como glicerol, es uno de los alcoholes mas utilizado en la
industria quimica. Se caracteriza por ser un liquido higroscépico, viscoso, inodoro e

incoloro. Su férmula quimica es C;H O,y su estructura se puede observar en la figura 1-8.

HD/\hDH

OH

Figura 1-8. Estructura de la glicerina.

La glicerina se caracteriza por ser un compuesto muy estable y compatible con otras
sustancias. Bajo condiciones normales de almacenamiento, la glicerina no es propensa a la
oxidacién por la atmdsfera. Sin embargo, se descompone por calentamiento. Puede
cristalizar si es almacenada a bajas temperaturas. A presiéon atmosférica (101.3 kPa), su punto

ebullicion es 290°C y su punto de fusion de 18°C.

El glicerol presenta propiedades antimicrobianas, emolientes, humectantes, y plastificantes.
Ademds, puede actuar como solvente, edulcorante y como agente de tonicidad. Esto hace que

el mismo se utilice en una gran variedad de formulaciones farmacéuticas.

Ademds, es un excelente agente plastificante ampliamente utilizado en la industria de los
polimeros sintéticos y naturales. Entre otras aplicaciones pueden mencionarse: liquido
calefactor debido a su gran estabilidad térmica, lubricante de maquinarias especificas,
fabricacién de explosivos como la nitroglicerina, anticongelante debido a que baja el punto
de fusion del agua por el descenso crioscépico, fluido separador en tubos capilares de

iI‘lStI'LlI‘I‘leI'ltOS, entre otras.

Por lo mencionado anteriormente, se puede decir que las propiedades fisicas y quimicas
permiten la utilizacidn y aplicacidn de la glicerina en innumerables procesos quimicos para

la obtencidn de variados compuestos de interés.

La forma mds habitual de obtencidn de la glicerina ha sido mediante la saponificacion de
grasas animales y aceites vegetales. En los dltimos anos, debido a la escasez y agotamiento de
las principales fuentes de energia, el interés por los biocombustibles ha aumentado. Por lo
tanto, ha aumentado la produccion de biodiesel y, por consiguiente, la obtencidn de glicerina

como subproducto.
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Como consecuencia del exceso de glicerina en el mercado, su precio ha disminuido
considerablemente en los ultimos afnos. Debido al bajo precio, muchas empresas lo eliminan
como desperdicio sin aprovecharlo en procesos posteriores. Esta enorme cantidad de residuo
de glicerol se esta transformando en motivo de preocupacién ambiental de gran interés para

Argentina.

Esta situacion ha incentivado la busqueda de nuevos procesos para mejorar el
aprovechamiento de la glicerina. El bajo costo y el aumento de la disponibilidad del glicerol,
lo convierten en punto de partida para la produccién de numerosos compuestos. Por tal
motivo, actualmente se encuentran en estudio diversos procesos de conversion del glicerol
en productos valiosos, de manera de desarrollar nuevas aplicaciones directas e indirectas de

la glicerina, principalmente en la industria farmacéutica, cosmética y alimentaria.

Entre sus posibles usos, la sintesis de gliceridos es una opcién atractiva para el
aprovechamiento del glicerol en procesos ecocompatibles. De los productos derivados de la
glicerina los que tienen mayor importancia para la industria quimica son los monoglicéridos

y los diglicéridos.

1.4.3. Monoglicéridos y diglicéridos

Los monoglicéridos, también conocidos como monoacilgliceroles, estdin compuestos por una
molécula de glicerol unida covalentemente a una cadena de dcidos grasos a través de un
enlace éster. Los monoacilgliceroles se pueden clasificar en 1-Monoacilgliceroles y en
2-Monoacilgliceroles, dependiendo de la posicion del enlace éster en la molécula de glicerol

(higura 1-9).

O
? %
M 0" R
Ho/\(\o R HO\)\/OH

OH

1-Monoacilglicerol 2-Monoacilglicerol
Figura 1-9. Estructura molecular de los monoacilgliceroles.

Por su parte, los diglicéridos o diacilgliceroles, estdn compuestos por una molécula de
glicerol unida covalentemente a dos cadenas de dcidos grasos a través de un enlace éster. De
manera andloga a los monoacilgliceroles, los diacilgliceroles se pueden clasificar segin la

posicion de los dos enlaces éster en 1,2-Diacilgliceroles y en 1,3-Diacilgliceroles (figura 1-10).
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SIS PP |
HO\)\/ o>=o /j;\
R

1,2-Diacilglicerol 1,3-Diacilglicerol
Figura 1-10. Estructura molecular de los diacilgliceroles.

Los monoglicéridos y diglicéridos estdn presentes en bajas concentraciones de forma natural
en varios aceites de semillas. Industrialmente, se obtienen mediante la reaccién de
glicerdlisis entre triglicéridos y glicerina. El término se refiere a la reaccion de
transesterificacion del glicerol con triglicéridos de origen vegetal o animal para formar

mezclas de monoglicéridos y diglicéridos.

Los mono y diglicéridos de los dcidos grasos son aditivos alimentarios emulsionantes y
reciben el nimero E-471. Tienen numerosas aplicaciones en la industria alimentaria y
farmacéutica. Principalmente actian como emulsionantes, estabilizantes, desespumantes,
espesantes, gelificantes, ademds de evitar el endurecimiento de productos horneados. Estos
aditivos se suelen utilizar en embutidos, chocolates, mermeladas, gelatinas, pan, entre otros.

Son considerados aditivos seguros y no se ha establecido una dosis maxima para su consumo.
1.4.4. Especificaciones de calidad de los productos

Por un lado, los dcidos grasos obtenidos a la salida del sistema de reaccién de hidrdlisis se
pueden procesar de manera de obtener productos con mayor estabilidad y pureza de acuerdo

a las especificaciones requeridas.

A continuacidn, en la tabla 1-9, se presentan las especificaciones requeridas y los precios de

venta de los productos finales: dcido oleico comercial y dcido estedrico comercial.
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Tabla 1-9. Rango de composiciones mdsicas aceptadas y precio de venta del dcido estedrico comercial y del

dcido oleico comercial.

Acido estedrico comercial

Acido oleico comercial

Composicion mdsica [%]

Composicion mdsica [%]

Acido oleico 5-25 Acido oleico 65 - 85
Acido estedrico 35-50 Acido estedrico 5-15
Acido palmitico 30 - 40 Acido palmitico 5-15
Acido miristico 0-10 Acido miristico 0-5
Acido linoleico 0-5 Acido linoleico 0-5
Acido linolénico 0-5 Acido linolénico 0-5

Precio de venta: 820 - 870 USD/tonelada

Precio de venta: 900 - 960 USD/tonelada

Por otro lado, como se detallé anteriormente, los monogliceridos y digliceridos se obtienen

como productos secundarios para revalorizar la glicerina obtenida en la reaccién de

hidrdlisis. Las especificaciones de la mezcla comercial de monoglicéridos (MG) y diglicéridos

(DG) se presentan en la tabla 1-10.

Tabla 1-10. Rango de composiciones mdsicas aceptadas y precio de venta de la mezcla comercial de mono y

digliceridos.

Mezcla comercial de MG y DG

Componente Composicion mdsica [%]
Monogliceridos 55-65
Digliceridos 20 - 25
Impurezas (Triglicéridos + Acidos grasos) 10-20

Precio de venta: 1200 USD/tonelada
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1.5. Procesos de produccion

1.5.1. Pretratamiento de la materia prima

A la hora de definir el proceso mas eficiente, los aspectos mds relevantes a considerar son los

siguientes:

Rendimiento global del proceso
Consumo de reactivos
Efluentes generados

Gasto de energia

2 2K 2

Revalorizacidn de subproductos

En general, el sebo se puede obtener en dos formatos: como sebo en rama recolectado de
multiples carnicerias y frigorificos o como sebo fundido industrial, donde este ultimo posee
un previo tratamiento industrial. La composicion y la calidad del sebo dependen

exclusivamente de la fuente del mismo.

Segin la procedencia del sebo, el mismo puede contener una gran cantidad de
contaminantes por lo que se debe someter a un proceso inicial de limpieza. Dado que los
triglicéridos que lo componen son insolubles en agua, se puede realizar un lavado inicial con
agua para eliminar la sangre y los residuos sélidos. La remocidn de estos contaminantes es
de suma importancia ya que estas brindan a la materia prima un color oscuro y dificultan las

posteriores operaciones y disminuyen la calidad de los productos finales.

Para facilitar los procesos posteriores, se debe realizar una reduccidn de la masa que ingresa
al proceso en trozos mds pequefos. Este proceso se hace mediante una trituradora o un
equipo de caracteristicas similares. El objetivo del triturado es lograr reducir los fragmentos
de sebo a un tamafo que permita conseguir posteriormente un tratado térmico homogéneo,
completo y al menor costo posible. Ademas, se logra la rotura de los tejidos que engloban la

grasa.

El siguiente paso a realizar es la fusion del sebo. Como la materia prima ingresa con un
cierto contenido de agua y proteinas, es de suma importancia deshacerse de estas impurezas
para obtener los triglicéridos necesarios que luego serdn la base para la obtencién de los

productos deseados.
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1.5.2. Fusion seca

La materia prima triturada ingresa a calentadores continuos, donde ésta es sometida a calor
seco proveniente del vapor saturado que circula por el equipo a través de una camisa y
serpentinas. Si bien el punto de fusidn del sebo ronda entre los 45y 50°C, la temperatura a la
que se realiza el proceso es de aproximadamente 110°C por dos motivos. El primero
corresponde a la remocidon de humedad, donde a causa de las altas temperaturas del proceso,
el agua contenida dentro del sebo a procesar, se evapora. Esta evaporacion genera, ademds,
una cierta presion en las masas epidérmicas que termina de romper los tejidos luego del
triturado y lleva a la liberacién de la grasa fundida. El segundo motivo, al cual se le atribuye
la correspondiente temperatura de operacidn, es la desnaturalizacion del tejido adiposo que
provoca la liberacion de triglicéridos. En este proceso, conocido como cocido de las
proteinas, se forman dos fases: una liquida, compuesta de la materia grasa derretida, y otra

s6lida, también conocida como expeller, compuesta principalmente por proteinas.

Una vez obtenidas las dos fases, ambas se alimentan a un tornillo sinfin tamizador. Debido a
las altas presiones que se logran, parte de la grasa liquida que todavia se encuentra en el
expeller se desprende del mismo. Posteriormente, la fase liquida ingresa a un centrifugador
continuo en donde se eliminan los restos de expeller y residuos sdlidos que no hayan sido
eliminados en etapas anteriores. Finalmente, luego de la operacidn de centrifugacion, se

obtiene una corriente liquida homogénea que corresponde al sebo derretido.

Dependiendo de la calidad del sebo en rama que se adquiera como materia prima y por tanto
de la calidad del sebo derretido, se evaluard la necesidad de realizar un posterior tratamiento
de desgomado, blanqueo y/o desodorizacién. Para el estudio preliminar, no se considerara la
necesidad de su realizacién en primera instancia. Conforme se avance con la investigacion,

esta decisién puede variar.
1.5.3. Hidrdlisis

Como ya se menciond anteriormente, el sebo es fuente de glicerina y diversos dcidos grasos.
Ambos son productos de someter a la grasa (triglicéridos) proveniente de la materia prima a
una hidrdlisis acuosa. Durante el proceso, el ion hidrégeno proveniente del agua ataca la
zona electronegativa de la molécula de triglicéridos y el grupo hidroxilo ataca la zona de
carga positiva de la molécula. En la figura 1-11 se observa, de forma demostrativa, la

reaccidon que ocurre.
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2
O—CW OH

2
OH + 3 HO'CW

2
o0-C e T N OH

Trigliceridos Glicerol Acide graso
Figura 1-11. Hidrdlisis acuosa de triglicéridos.

El grado de hidrdlisis aumenta al incrementar la temperatura. A temperaturas mas altas, la
miscibilidad del agua en lipidos aumenta y, de este modo, aumenta la velocidad de reaccidn.
Cuando la reaccién de hidrdlisis alcanza el equilibrio, la produccidn de dcidos grasos se verd
beneficiada cuando se utilice exceso de agua y se elimine el glicerol a medida que se
consuma el reactivo. En la figura 1-12, se evidencia como la remocidn de glicerol implica un

aumento en la conversidn.

100

95

90

Porcentaje de hidrolisis (%)

85

> L L 5 ! L o7 L 1.5 o =
Cancentracion de gliceral libre en la fase
acuosa (%p/p)

Figura 1-12. Porcentaje de hidrdlisis en funcion de la concentracion de glicerol en la fase acuosa. (Bailey,
1979). A) Hidrolisis Twitchell del aceite de palmiste. B) Hidrdlisis autoclave de sebo comestible. C) Hidrdlisis

autoclave de aceite de coco.

1.5.3.1. Proceso Colgate-Emery

Actualmente, hay varios métodos por los cuales se puede llevar a cabo la reaccién de
hidrdlisis, siendo el mds utilizado a nivel industrial el proceso Colgate-Emery. Este se realiza
de manera continua, a contracorriente, en ausencia de catalizadores, a una temperatura de
entre 250-300°C y una presion que oscila entre los 50 y 60 bares. Ademads de su corto tiempo

de residencia, de aproximadamente 3 horas, este procedimiento es muy eficaz ya que se
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logran alcanzar conversiones del 98% e incluso superiores. En la figura 1-13, se puede

observar la representacion esquemadtica del proceso Colgate-Emery.

Al realizarse entre los 200°C y 280°C, se garantiza la solubilidad parcial entre el agua y los
triglicéridos, lo que evita la emulsificacion y favorece la reaccién. A temperaturas mayores
de 300°C, los dcidos grasos sufren reacciones secundarias indeseadas, tales como oxidaciodn,
descomposicidn, deshidratacion y polimerizacion. Estas aumentan exponencialmente con la
temperatura y sus subproductos provocan un deterioro en el color y el olor asi como una baja

en el rendimiento global en la posterior destilacién de los dcidos grasos obtenidos.

Como se menciond anteriormente, para mejorar la conversion del proceso, se suele utilizar
agua en exceso. En este caso, se utiliza un exceso de agua en relacién 4:1 en masa con

respecto al sebo.

Agua - \apor
Acidus grasos sop
humedos - !
. —
Torre de Vapor
fraccionamiento : : Secador
Agua ; al vacio
dulce
=== Evaporizador
Acait instantaneo ~Mezcla de
ceite acidos grasos

. | Glicerina
diluida

Figura 1-13. El proceso de hidrdlisis Colgate-Emery. (Coombs, 1985)

Si bien con el proceso Colgate-Emery se obtienen muy buenos resultados, este presenta
varios inconvenientes. Es un procedimiento intensivo en energia y es costoso. Ademds,
requiere el uso de reactores de gran dimension fabricados a partir de materiales resistentes a
las altas presiones y a la corrosidn, los cuales suelen ser caros. La calidad de los productos
brutos es pobre y requiere una etapa de proceso adicional para su purificacién que

incrementa el costo del procedimiento de fabricacién global.

1.5.3.2. Proceso Twitchell

Este proceso se encuentra en desuso en la industria debido a su alto consumo de energia'y

bajas calidades obtenidas, pero se considera importante su explicacion ya que este sirvi6 de
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base para el desarrollo de nuevas tecnologias. Los equipos utilizados son mds econdmicos y
la operacién es mds simple, sin embargo, requiere mayor mano de obra ya que suele hacerse
de manera discontinua. En comparacidn con el proceso anterior, la presidn y la temperatura
a la que ocurre la reaccién son menores, siendo 1 bar y 100°C, respectivamente, y el tiempo
de reaccion es de 36 a 48 horas. El proceso utiliza el reactivo Twitchell y dcido sulfurico para
catalizar la reaccion y es usualmente repetido entre dos y cuatro veces, eliminando la
solucion de agua-glicerina en cada paso. En la dltima etapa, el agua es agregada a la mezcla

para limpiar todo remanente de dcido.

1.5.3.3. Hidrdlisis enzimdtica

En la actualidad, se estdn comenzando a dejar atrds los procesos tradicionales que se utilizan
para la obtencién de dcidos grasos y se busca avanzar con la utilizacion de nuevas
tecnologias que requieran un menor gasto energético sin sacrificar la calidad del producto.
La utilizacion de enzimas como catalizadores de reaccion ha comenzado a tener una mayor
relevancia en los procesos estudiados. La utilizaciéon de las mismas conlleva a un menor
consumo energético ya que no se requieren altas temperaturas y elevadas presiones. Ademas,

su utilizacidn reduce los riesgos de contaminacién del medio ambiente.

Las enzimas mads utilizadas como catalizadores son las lipasas. Estas se encuentran
ampliamente distribuidas en la naturaleza y pueden catalizar una amplia gama de reacciones
quimicas, de las cuales la hidrdlisis reversible de triglicéridos que lleva a la formacidn de

acidos grasos y glicerol es una de las mds importantes.

Si bien la utilizacion de catalizadores enzimaticos soluciona el gran consumo energético de
los métodos cldsicos de obtencidn, a pesar de contar con una extensa informacién sobre la
hidrdlisis de grasas y aceites, no se ha descubierto, ni descrito un modelo que prediga la
cinética de la reaccidn en forma adecuada. Se cree que el modelo cinético “ping-pong bi-bi”
se ajusta para describir la accién catalitica de las lipasas independientemente de la reaccion
catalizada, no obstante, no se han llevado a cabo suficientes pruebas a nivel industrial para

comprobarlo.

La hidrdlisis enzimdtica también presenta otras dificultades que todavia deben ser
estudiadas en mayor profundidad, tales como la lixiviacidn de las enzimas en la mezcla y la
estabilidad a largo plazo del catalizador. A los problemas anteriores se le adiciona el costo de
las lipasas, siendo este el mayor obstdculo para su desarrollo a escala industrial. La

reutilizacidn de las mismas es esencial desde un punto de vista econdmico, el cual podria ser
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solucionado utilizando los catalizadores de forma inmovilizada, cuya aplicacidn sigue en fase

de investigacidn.

En conclusién, si bien se espera que el uso de catalizadores sea el futuro de la industria
oleoquimica, debido al poco material bibliografico que se encuentra disponible a escala
industrial y la incapacidad de realizar pruebas de laboratorio, asi como su respectivo
escalado a la hora de realizar este trabajo, se profundizard sobre la hidrdlisis a altas
presiones y temperaturas debido a su amplia utilizacion en la industria. Aunque estos
procesos implican un alto consumo energético, una buena disposicién de la planta, asi como
un buen aprovechamiento de las corrientes de servicios disponibles, puede disminuir esta

problematica.

1.5.4. Purificacion de acidos grasos

Para la separacidon de dcidos grasos se utilizan diferentes métodos de extraccidn. Si se
requiere la separacion de dcidos grasos de otras sustancias mds pesadas, se utiliza una
destilacion. En cambio, si se requiere la separacion de dos dcidos que poseen diferente
longitud de cadena carbonada, como es el caso del ldurico y el palmitico, se utiliza una
destilacidon fraccionada. Por otro lado, si se quieren separar dos dcidos que poseen igual
cantidad de dtomos de carbono en su cadena, como el estedrico y el oleico, se debe operar
mediante una cristalizacion fraccionada o por extraccion mediante disolvente, donde los

dcidos se distinguen entre si por el distinto grado de insaturacion.

1.5.4.1. Métodos de destilacion utilizados en la industria

Los dcidos grasos provenientes del reactor de hidrdlisis contienen una gran cantidad de
impurezas, tales como materias insaponificables, agua y sustancias con altos puntos de
ebullicién como glicéridos sin reaccionar. El disefio de una destilacién adecuada es necesario

para eliminar los contaminantes y obtener productos de alta pureza, inodoros y de gran

estabilidad.

Existen diferentes tipos de destilacion utilizadas para la purificacion de dcidos grasos, los

mismos se presentan y resumen a continuacion.

- Destilacion por arrastre de vapor. Es el proceso comercial mads antiguo utilizado para la
destilacion de acidos grasos. Se lleva a cabo a presién atmosférica. Utiliza gran
cantidad de vapor por lo que su economia es pobre y, ademds, cantidades

considerables de dcidos grasos son arrastrados por el mismo. Este tipo de destilacién
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presenta un calentamiento prolongado de los dcidos grasos a altas temperaturas y la
consecuente inestabilidad térmica de los mismos. Debido a todos los motivos

mencionados, se obtienen dcidos grasos de baja calidad y gran cantidad de residuos.

= Destilacion al vacio. Es una destilacién simple que implica la purificacidon de dcidos
grasos mixtos. Se lleva a cabo a presion reducida (vacio) y presenta cortos tiempos de
residencia. Con el fin de evitar la formacion de emulsiones, se emplea destilacidn en
seco, es decir, sin usar vapor o cualquier otro medio gaseoso como vehiculo de los

dcidos grasos.

- Destilacion fraccionada. Este proceso consiste en la purificacién y separacion de
dcidos grasos de acuerdo con la longitud de la cadena, es decir, en funcidn de sus
puntos de ebullicion. En consecuencia, se obtienen fracciones de acidos grasos con

alta pureza.

- Destilacion molecular. Es un tipo de destilacion al vacio de corto recorrido. Se
caracteriza por trabajar con presiones de vacio muy bajas (0.01 mbar o inferiores). Se
emplea para separar compuestos con alto punto de ebullicion y sensibles a la
temperatura, como los dcidos grasos. Este proceso se basa en diferencias en la
trayectoria media libre de las moléculas, debido a sus tamafos, es decir, la destilacién

molecular separa sustancias por su peso molecular.

1.5.4.2. Cristalizacidn

La separacion por cristalizacidon permite la separacion de una mezcla de dcidos grasos en una
fraccion con un punto de fusién mds alto, que consiste principalmente en dcidos grasos
saturados, y una fraccién con un punto de fusién mds bajo conformada principalmente de

acidos insaturados.

La cristalizacién de los dcidos grasos se puede llevar a cabo con ayuda de varios disolventes,
tales como: etanol, acetona, acetona-ciclo pentano, diclorometano y emulsién de aceite en
agua, a diferentes concentraciones y temperaturas. Sin embargo, también se puede realizar

una cristalizacidn en ausencia de solvente.

Estos procedimientos se emplean en la extraccidn de los dcidos estedrico y oleico, a partir de
grasas animales y aceites, para su utilizacion en diferentes industrias. Uno de los
inconvenientes que posee este proceso es que los dcidos grasos insaturados de cadenas largas

tienden a cristalizarse junto a los saturados de cadenas mds cortas. Bajo la presencia de
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ambos dcidos, se debe combinar la cristalizacion con otro método de separacién. Otra
problemadtica que se presenta en el proceso es que la solubilidad de cada componente se vea
afectada por la presencia de los otros, por lo que la solubilidad de un compuesto puro no

siempre es aplicable al mismo compuesto en una mezcla.
1.5.4.2.1 Extraccién con disolvente

Una de las técnicas mds utilizadas para lograr separar un producto orgdnico de una mezcla
de reaccion es la de extraccidn con solvente. Dentro de esta categoria se encuentran la
extraccidon liquido-liquido y sélido-liquido. La extraccion liquido-liquido depende de la
actividad selectiva de un solvente sobre el acido graso en disolucion. De esta manera, se hace
poco eficiente la separacion, debido a la solubilidad mutua de las mezclas de dcidos y
disolventes. Este inconveniente ha limitado el empleo de estos métodos haciéndolos
impracticables para la separacién de los dcidos grasos. En cambio, la extraccidon
s6lido-liquido con diferentes disolventes es ampliamente utilizada en la industria, tanto en
reactor agitado como en soxhlet. La extraccién con soxhlet, que combina la destilacién y la
extraccion liquida de los componentes de forma continua, se utiliza con éxito en el
aislamiento de productos a partir de vegetales y tejidos animales, aunque en ocasiones
requiere tiempos prolongados. Esta técnica puede ser empleada en procesos desarrollados en
el laboratorio y la industria, pero en la mayoria de los casos se emplea para lograr objetivos

analiticos.
1.5.5. Obtencion de monoglicéridos y diglicéridos

Los triglicéridos se utilizan como material de partida para la produccién de productos muy
valiosos como mono y diglicéridos mediante diferentes reacciones con glicerol. En la figura

1-14, se presenta un esquema de las posibles rutas de sintesis.
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v Diglicéridos
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Procesos Procesos
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(catélisis por (catélisis por (catalisis por (catalisis por
4cidos liquidos) bases liquidas) acidos solidos) bases sélidas)

Figura 1-14. Esquema de las posibles rutas para la sintesis de monogliceridos y digliceridos.

A continuacidn, se detallan los caminos mds importantes para la obtencién de mono y
diglicéridos que tienen como reactivos a triglicéridos y glicerol. Se deja de lado aquellos
caminos que tienen como reactivo a los dcidos grasos o sus derivados ya que estos
compuestos son los que se desea obtener como producto principal en la planta del presente
proyecto y no tiene sentido utilizarlos para revalorizar un subproducto (glicerol) de su propia

obtencidn.

1.5.5.1. Procesos enzimdticos

En los procesos catalizados por enzimas las principales rutas son: la alcohdlisis enzimadtica
de triglicéridos y la esterificacién enzimadtica del glicerol. En ambos procesos, las enzimas

mayormente utilizadas son lipasas.

Debido a que las enzimas son solubles en agua e insolubles en las grasas, deben ser
soportadas sobre diferentes materiales (celite, silica gel, quitosano, resinas acrilicas) para ser
estabilizadas y requieren, ademds, solventes orgdnicos (acetonitrilo, acetona, cloroformo,

hexano) que permitan solubilizarlas en las grasas.

Estos procesos son realizados a temperaturas entre 35 y 50°C, a altas velocidades de
agitacion (400-600 RPM), relaciones molares de reactivos superiores a 4 y concentraciones de
la enzima de 1-30%. A causa de la alta selectividad que presenta este tipo de proceso, se
obtienen a partir de ellos rendimientos superiores al 80% de monoglicéridos y rendimientos

menores del 3.5% de diglicéridos y triglicéridos. Si bien estos métodos permiten sintetizar
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monoglicéridos con altos rendimientos a bajas temperaturas, por otro lado, son
procedimientos costosos y dificiles de llevar a cabo siendo ademds poco eficientes debido al

bajo nivel de reutilizacién de las enzimas.

1.5.5.2. Procesos supercriticos

Otro de los procesos menos convencionales es la obtencién de monoglicéridos en
condiciones supercriticas. Para la glicerdlisis de triglicéridos realizada en autoclave a 250°C,
a 100-200 atm, bajo agitacion a 250 RPM, con una relacién molar glicerol/triglicérido 34/1y
4-8% P/P de contenido inicial de agua, en 9-10 hs de reaccidn, se obtiene una composicién en

el equilibrio que puede observarse en la tabla 1-11.

Tabla 1-11. Composicion de la sintesis en condiciones supercriticas.

Compuesto Composicion en el equilibrio [% mol]
Monogliceridos 66 -71
Digliceridos 13-15
Acidos grasos libres 13-17
Trigliceridos 0-1

Cabe aclarar que la obtencion de monoglicéridos en condiciones supercriticas requieren
elevadas temperaturas y presiones de trabajo, lo que hacen que el proceso sea altamente

costoso y que su aplicacion en la industria sea baja.

1.5.5.3. Transesterificacion de triglicéridos

La transesterificacion de triglicéridos, también denominada glicerdlisis, consiste en la
reaccion de triglicéridos con glicerina en presencia de un catalizador bdsico para la
producciéon de monoglicéridos y diglicéridos. En la figura 1-15 se puede observar el esquema

general de la glicerdlisis de triglicéridos.
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Figura 1-15. Obtencion de monoglicerido y diglicerido por glicerdlisis.
En la figura 1-16, se puede observar un diagrama del proceso industrial de produccidn de

monoglicéridos a partir de catalisis homogénea.

Grasasl y/o Glicerina Acido
Aceites
i i ¥
. Reactor Reactor de Fase
Catalizador de Neutralizacién Decantacién - paME
Reaccién v Enfriamiento

7 L

Fase
Gly

Figura 1-16. Representacion esquemdtica del proceso industrial de produccion de monogliceridos a partir de

catdlisis homogenea.

La reaccidn se lleva a cabo en fase liquida generalmente en un reactor tanque agitado en

forma discontinua, por catdlisis homogénea utilizando catalizadores bdsicos tales como
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NaOH, KOH, alcéxidos bdsicos, NaHCO,, Na,CO, y Ca(OH), Este ultimo se utiliza
ampliamente debido a su gran efectividad, fdcil manejo y muy bajo costo, ademds de
provocar un bajo desarrollo de color en el producto final. Las concentraciones de catalizador

utilizadas a nivel industrial son entre 0.5-1.5% en peso de la carga total de los reactivos.

La temperatura de operacidon oscila entre 200 y 260°C, preferentemente cercano a la
temperatura maxima donde existe una buena velocidad de reaccidén sin pérdida de calidad,
lograndose una buena solubilidad del glicerol en el equilibrio. Sin embargo, se debe tener en
cuenta que las altas temperaturas de reaccién pueden generar la degradacion de los

componentes involucrados en la reaccidn.

Como la reaccidn es reversible, se utiliza cominmente un exceso molar de glicerol de entre

el 20-40%, dependiendo de la solubilidad del mismo en los triglicéridos.

Debido a la alta basicidad del catalizador utilizado en la reaccidn de glicerdlisis, el mismo
debe ser neutralizado con dcido fosférico. Este proceso de neutralizacion del catalizador se
realiza en caliente antes de eliminar el glicerol remanente, debido a que se produciria la
reversion de la reaccidn, lo que ademds contribuye a la aparicidn de problemas relacionados

con el color, el sabor y la estabilidad del producto.

Luego se produce la decantacidn de las fases, lo que permite la separacidn de la fase FAME y
la fase Gly. La conversién de equilibrio de los triglicéridos es de aproximadamente 90%. Al
final del proceso de reaccidn, la fase FAME contiene en masa aproximadamente 55-65% de
monoglicéridos, 20-25% de diglicéridos y 10-20% de impurezas conformadas por triglicéridos

y acidos grasos libres.

La gran desventaja de la transesterificacion de triglicéridos es que no permite obtener
monoglicéridos con una distribucion definida de dcidos grasos. Esto no es posible por el
hecho de que la distribucién de acidos grasos en los triglicéridos difiere segun su origen y
naturaleza. Sin embargo, la glicerdlisis de triglicéridos es el método de mayor aplicacion

industrial.

En este proyecto, se realizard el andlisis del proceso utilizando triglicéridos provenientes del

sebo vacuno y la glicerina que se genera como subproducto en la reaccidn de hidrdlisis.
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1.5.6. Diagrama de bloques del proceso propuesto

A continuacidn, en la figura 1-17, se presenta un diagrama total, cualitativo y preliminar de
la planta industrial de produccidn de dcidos grasos a partir de sebo vacuno estudiada en el

presente proyecto.

Acido oleico
comercial

Acidos grasos

Sebo derretido brutos

Sebo vacuno —3»  Pretratamiento » Hidrdlisis

Purificacion de
acidos grasos

Acido estedrico

Agua + glicerol 3
- g comercial

Evaporacion ——» Agua
Mezcla mono y

. diglicéridos
, Glicerol comercial

Neutralizacion y
decantacion

\—) Glicerol exceso

Figura 1-17. Diagrama de flujo preliminar de la planta industrial para el tratamiento de sebo vacuno.

v

Y

Glicerolisis

1.6. Analisis del mercado

1.6.1. Industria Oleoquimica mundial: alternativa sostenible

Actualmente, la demanda mundial de productos biodegradables se encuentra en gran
crecimiento debido a la busqueda de soluciones sostenibles para la industria. El futuro
agotamiento de las fuentes de energia no renovables, como el petrdleo, genera interés en el
estudio de nuevas alternativas para sustituir los productos derivados de dicho sector
industrial que, a su vez, tienen un importante impacto ambiental negativo. Los factores
mencionados anteriormente tienen un impacto positivo en el mercado global de

oleoquimicos.

Los productos oleoquimicos derivan de materias primas naturales de ficil disponibilidad
como aceites y grasas vegetales y animales. Dichos compuestos ofrecen una oportunidad de
diversificacion significativa y crecimiento sustancial para los actores globales de la industria
de los oleoquimicos, ya que son sustitutos ecoldgicos, efectivos y de alta calidad para los

productos derivados del petrdleo.
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Un agente critico en el crecimiento de la industria oleoquimica son las politicas
gubernamentales. Las medidas favorables tomadas por los gobiernos con respecto a los
beneficios fiscales y los incentivos financieros para los productores de compuestos quimicos
con base bioldgica estdn impulsando el desarrollo de dicha industria. La innovacién y la
tecnologia en la produccidn de derivados de dcidos grasos estdan abriendo nuevos horizontes
para sus aplicaciones. Los fabricantes han adoptado un enfoque realista para reemplazar los
productos petroquimicos por productos quimicos de base bioldgica en un intento de
minimizar la reformulacidn, el tiempo y el costo de reequipamiento. Se proyecta que esta
tendencia influird positivamente en las companias involucradas en el desarrollo del potencial

de varios oleoquimicos como los alcoholes, los ésteres de dcidos grasos y el glicerol.

Todos estos factores estdn impulsando el crecimiento del mercado en el futuro cercano. Sin
embargo, hay que tener en cuenta que la volatilidad en el mercado de materias primas

restringe el crecimiento del mercado.

La creciente demanda de productos duraderos y sostenibles ha impulsado la demanda de
productos de materias primas sostenibles como dcidos grasos y otros polimeros o materias
primas de base bioldgica. El uso de materias primas como aceites y grasas en lugar de
materias primas a base de petrdleo creard competencia para la produccién/suministro de
dcidos grasos y afectard los precios. Sin embargo, su uso dependerd en gran medida de los

precios del petrdleo crudo y de si los costos de cambio tienen sentido.

1.6.2. Mercado mundial de los Acidos Grasos

En este apartado se analiza el mercado mundial de dcidos grasos teniendo en cuenta los
datos proporcionados en los dltimos afnos. Para ello se utilizaron las publicaciones realizadas

por la consultora internacional LMC.

Segun la geografia, el mercado de derivados de dcidos grasos estd segmentado en Asia
Pacifico, América del Norte, Europa, Oriente Medio, Africa y América Latina. Asia Pacifico
estd emergiendo como el mercado lider debido a la alta demanda de productos de consumo.
Norteamérica y Europa son mercados importantes para los derivados de dcidos grasos.
América del Norte tuvo la mayor participacién de mercado en los ultimos afnos. Oriente
Medio, Africa y América Latina también son mercados prometedores para los derivados de

acidos grasos debido a su aplicacidon en una amplia gama de productos de consumo. En la
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figura 1-18 se puede observar el gran crecimiento en la demanda de dcidos grasos segun la

region.

Million tonnes

2006 2008 2010 2012 2014 2016 2018
® North America N Europe ® South East Asia ®China
Rest of Asia B South America B Rest of the World

Figura 1-18. Evolucidn del consumo de dcidos grasos por region (2006-2018)

Al analizar la capacidad de produccién de cada regidn (figura 1-19) se pueden observar
diferentes tendencias. En cuanto a Europa y América del Norte se puede visualizar un
crecimiento mucho mads lento que el resto de las regiones. América del sur, y particularmente
Argentina, presenta un notable crecimiento en la industria oleoquimica, siendo este uno de
los potenciales lideres de la regidon. Este aspecto es sumamente alentador para la

implementacion de la planta propuesta en este proyecto.

Milliion tonnes

2006 2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018
B North America HEurope B SouthEastAsia EChina
Rest of Asia H South America E Rest of the World

Figura 1-19. Evolucion de la capacidad de produccion de dcidos grasos por region (2006-2018).

Una vez que se define el entorno mundial del mercado de los dcidos grasos es importante
describir la distribucién de productos oleoquimicos de dicho mercado. Ya sea que se usen

como tales o en forma de diversos derivados, los dcidos grasos se consumen en ultima
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instancia en una amplia variedad de industrias de uso final. A continuacidn, en la figura 1-20,

se puede observar el mercado mundial de dcidos grasos segun sus derivados.

Fatty acids used
as such
24%

Fatty acid
ethoxylates
3%

Qthers
3%

Fatty alcohols

Metallic soaps 13%

6%

Fatty esters
16%

Soap noodles. Nitrogen

12%

derivatives
12%

Figura 1-20. Mercado mundial de dcidos grasos por derivados.

Los acidos grasos surgieron como la categoria de producto lider y representaron mads del 50%

de la demanda total en 2017 (figura 1-21).

Dleochemicals Market Revenue, By Type (%)

B Fatty Acids

| Fatty Alcohols
Ghycerine

B Fatty Amines

W rethyl Esters

W Others

Figura 1-21. Distribucion de los ingresos del mercado de oleoquimicos en 2017.

Se estima que la creciente aplicacidn de dcidos grasos en las industrias de cuidado personal y

doméstico producird un aumento en la demanda de dcidos grasos en los préximos afios.

Los dcidos grasos industriales son la categoria mds grande de dcidos grasos totales
comercializados, que comprenden productos con una mezcla de dcidos grasos de diferentes
longitudes de cadena, dependiendo de la materia prima utilizada. Al observar la distribucién
de la figura 1-22 se puede notar que, dentro del mercado de los dcidos grasos, mds de la
mitad de la produccién se basa en acidos grasos industriales y un 24% se destina a la
produccion de dcido oleico comercial y dcido estedrico comercial, los productos principales

en este proyecto.
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Figura 1-22. Mercado de dcidos grasos dividido por grupo clave, promedio (2015-2017).

El mercado mundial de oleoquimicos tuvo un valor de $26.57 mil millones en 2018 y se
proyecta que la demanda del mercado crecerd a una tasa compuesta anual de 4.9% durante el

periodo de prondstico (2019-2025).

La rentabilidad de los dcidos grasos mejord en 2017 y 2018 después de un periodo poco
favorable en 2016. Con pocos proyectos nuevos en proceso, las tasas de utilizacién deberian

continuar mejorando. Este crecimiento se puede observar en la figura 1-23.
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Figura 1-23. Capacidad, produccion y porcentaje de utilizacién de dcidos grasos a nivel mundial, 2008-2022.

En la figura 1-24, se proyecta la tasa de crecimiento del mercado de dcidos grasos a 10 afos
respecto del crecimiento del PBI mundial en la misma cantidad de afos. Aqui sobresale el
crecimiento en la demanda de nutricion medicinal, que sobrepasa el crecimiento del PBI
mundial. Este grafico resulta interesante para visualizar los sectores en los cuales se utilizan

los derivados de dcidos grasos.
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Figura 1-24. Tasas de crecimiento en sectores que utilizan derivados de dcidos grasos.

A nivel mundial, los mercados en los que se abastecen los productores oleoquimicos estdn
muy centrados, con pocas firmas lideres poderosas que controlan una gran parte del
mercado. Procter and Gamble (P&G), Unilever, Johnson and Johnson y Colgate tienen una

fuerte participacion en la industria en general.

El mercado tiene un inmenso potencial para nuevos participantes y fabricantes establecidos.
Las empresas existentes pueden explorar los productos oleoquimicos y derivados basados en
la materia prima de base bioldgica, ya sea por integracion hacia adelante o hacia atrds, lo que

permitird a estas empresas fabricar productos que agreguen valor a su proceso existente.

1.6.3. Industria Oleoquimica Argentina

En cuanto a la industria oleoquimica nacional, no hay un mercado competitivo establecido.
La empresa Materia Hnos. ubicada en la ciudad de Mar del Plata, es uno de los lideres a nivel
mundial en la elaboracién de oleoquimicos y derivados de alto nivel de calidad. Esta no
cuenta con una competencia en la elaboracién de oleoquimicos a nivel nacional. Cuenta con
instalaciones y equipos para los diversos procesos que responden a normas internacionales
de calidad y seguridad. Los productos oleoquimicos producidos por dicha empresa se han
ganado su lugar en el mercado mundial al comercializarse a paises como EE.UU., Japdn,

China, la UE y toda Latinoameérica.

Dicha empresa opera en un predio de 8 htas. y 20.000 m* cubiertos, con produccidn propia
4.000 kW/hora de generacion de energia, secciones de fundicién de sebo y destilacidon
fraccionada, plantas de fraccionamiento, hidrogenacién y envasado con envasadora

automadtica de 8.000 kg/hora. Su produccion ronda las 70.000 toneladas al afio y tiene tanques
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de almacenamiento con capacidad para 7.000 toneladas en planta Mar del Plata y 10.000

toneladas en planta Dock Sud, Bs. As. con puerto de Ultramar.

Es importante tener en cuenta los pardmetros de produccidon de la principal empresa
productora de Latinoamérica para poder establecer comparaciones en el tamafo de la
produccidon y consumo energético, una vez que la planta se encuentre instalada y en

funcionamiento.

1.7. Precios de los compuestos involucrados en el proceso

1.7.1. Precio de la materia prima

1.7.1.1. Tendencia mundial de los precios de las materias primas de la Industria oleoquimica

La demanda de aceites y grasas residuales ha incrementado notoriamente en los dltimos
anos. Los incentivos para usar materias primas basadas en desechos han elevado la demanda

y los precios de los mismos.

En la figura 1-25, se puede observar que para el mes de Julio de 2019 el valor del sebo en

Europay en Estados Unidos se encontraba alrededor de 645 USD/tn.

B0~ o oo

&00

g 550

£

[=]

=

o

w

=1
500
450
s

Jul-18 Sep-1B Hov-18 Jan-18 Mar-13 May-19 Jul-1%

B rent Crude - PO —— Stearin
T allow W Europe Tallow US

Figura 1-25. Evolucion de los precios de las materias primas en Europa, periodo Julio 2018 a Julio 2019.
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1.7.1.2. Tendencia nacional del precio del sebo vacuno

En la figura 1-26. se puede observar la evolucion de los precios de los diferentes tipos de sebo
fundido. Si bien el valor del sebo surge de un andlisis de oferta y demanda, su valor nacional

ronda los 500 USD/tn.
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Figura 1-26. Evolucion de los precios del sebo vacuno segin su composicion, periodo (2014-2020).

1.7.2. Precio de la glicerina y de los acidos grasos

Los precios de la glicerina han sido voldtiles desde que los enormes volimenes de biodiesel
transformaron el mercado. Los precios de la glicerina han estado en una tendencia
descendente desde el comienzo de 2018. Los precios han llegado a nuevos minimos pero
muestran signos de estabilizacién. Como coproducto, la glicerina no controla su propio
destino: los excedentes actuales han deprimido los precios, pero su amplia gama de usos
finales puede actuar para elevarlos. La volatilidad de los precios de la glicerina se debe a la
desconexion entre la oferta y la demanda, agravada por el hecho de que tiene mds de 2.000
aplicaciones de uso final. Dicha volatilidad de los precios de la glicerina ha estado frustrando

su mercado durante décadas.

Los mercados de glicerina se vieron presionados en 2018 por un exceso de produccién de
glicerina en el sudeste asidtico. China ha demostrado una notable capacidad para absorber

los suministros de glicerina excedentes del mundo.

A diferencia de los productores oleoquimicos, no todas las companias de biodiesel refinan su
glicerina, sino que deciden venderla a usuarios finales como producto bruto o refinerias de

terceros. La eleccion estd influenciada por los costos de refinacion: estos difieren segun la
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ubicacidn, la tecnologia, la escala, la energia y la calidad del producto. El precio de la

glicerina refinada varia entre grados técnicos y farmacéuticos.

En cuanto a los dcidos grasos obtenidos en el proceso, el valor de cada uno de ellos, ademads
de depender del valor de mercado, depende del proceso productivo involucrado en su
obtencidn. En este sentido, aquellos dcidos grasos en los que se requiera una pureza elevada

tendrdn un mayor precio de venta.

1.7.2.1. Tendencia mundial

A continuacidn, en la figura 1-27, se presenta la evolucion mundial del precio de diferentes
dcidos grasos y de la glicerina refinada. Luego, en la figura 1-28, se presentan los precios de

los principales oleoquimicos.

USSitenne (FOB SE Asia)

Jul-18 Sep-18 Mov-1B  Jan-13  Mar-139  May-15  Jul13
12 Fatty Acid 14 Fatty Acid 3% Palmitic Acid
TP Stearic Acid Refined glycerine

Figura 1-27. Evolucidn de los precios de dcidos grasos y glicerina refinada, periodo Julio 2018-Julio 2019.

48



Trabajo Final de Ingenieria Quimica

Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno

FACULTAD

Oleoline’

The Independent Olec Reporter Esa

T S N7

FATTY ACIDS
C8/10 Caprylic/Capric Fatty Acid

FOB SEA PORTS

OLEOCHEMICALS' MARKET PRICES

CIF NWE PORTS

Report date :

December 6, 2019

Various opinions on market development.

DF INGENIERA

b o i USD 1700-1850 pmt  USD 1850-1950 pmt in ADR Isatank i,

99% C8 Caprylic Fatty Acid USD 2250-2350 pmt  USD 2400-2500 pmt in ADR isotank Pour demand, volume hardly maves

98-99% C10 Capric Fatty Acid USD 1750-1850 pmt  USD 1850-1900 pmt in Isctank Market stable

99% C12 Lauric Fatty Acid USD 900-950 pmt USD 1000-1050 pmt  In 25kg bags / in iso ARG e ;T::'—'"‘"E

99% C14 Myristic Fatty Acid USD 900-980 prit USD 1000-1080 pmt  in 25kg bags / n iso Vary poor demand

98% C16 Palmitic Fatty Acid USD 880-930 prat USD960-1030pmt  in25kgbagsfiniso  Good demand for feed, price increase

Triple Pressed Stearic Acid (50/50) USD 20-870 pmt USD 930-980 pmt in 25kg bags Price increasing

Distilled Topped PK Fatty Acid USD 820-960 pmt USD 1000-1060 pmt in parcel tanker Prica is up

Distilied PK Fatty Acid USD990-1040 pmt  USD 1060-1120 pmt in parcel tanker Prica is up
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Tallow Cat_ 3 with 5% FFA EUR 680-710 pmt DDP Europe in bulk f

Figura 1-28. Precios de los principales oleoquimicos.

1.7.3. Precio de monoglicéridos y diglicéridos

1.7.3.1. Tendencia mundial

Los derivados de glicerina, como el monoestearato de glicerol, han ganado importancia en la
amplia gama de aplicaciones de alimentos y bebidas, incluidas confiterias, panaderias y
bebidas proteicas. Se anticipa que los alimentos y bebidas emergera como la aplicacién de
glicerol de mayor crecimiento con un CAGR de 7.7% para alcanzar un patrimonio neto

superior a USD 429.3 millones para 2025 a nivel mundial.

1.7.3.2. Tendencia nacional

En Argentina, los monoglicéridos proceden en su totalidad de la importacién, provenientes
de paises productores tales como India, Malasia, Bélgica, China, Estados Unidos y Brasil,
debido a que no existe produccién nacional de estos compuestos. La posicién arancelaria
clasifica a los monoglicéridos conjuntamente con otros compuestos como emulsionantes, lo

cual no permite identificar en forma exacta la cantidad de monoglicéridos importados al
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pais. Sin embargo, se puede presumir que el andlisis de las importaciones serfa indicativo del

consumo interno del pafs.

Argentina es un gran consumidor de emulsionantes, y el desarrollo de tecnologias que
fomenten la produccion de monoglicéridos permitiria no sélo cubrir las necesidades internas
de consumo de estos compuestos, sino también valorizar al glicerol, un subproducto del

biodiesel que en Argentina existe sobreabundantemente.

Por otro lado, comercialmente, los monoglicéridos se encuentran disponibles con diversos
grados de pureza como monoglicéridos destilados (90-95% de MG), mezclas de
monoglicéridos y diglicéridos (50% de MG, 35% de DG y 10% de TG) y formulaciones
comerciales basadas en las mezclas anteriormente mencionadas llamadas mezclas
emulsionantes (20-50% de MG). Estos productos poseen un costo que oscila entre 1.5 y 12

USD/kg, que varia en funcidén de la pureza y cantidad comprada.
1.8. Ubicacidn de la planta industrial

El objetivo general de la localizacidn de la planta productiva es el de elegir el lugar éptimo
para las instalaciones, de manera que se favorezca el desarrollo de la actividad de la empresa
y se minimice el costo de produccién. Es por esto que la seleccion de la ubicacidn de la
planta industrial requiere de un andlisis adecuado de diferentes aspectos. En forma general,

algunos factores a considerar para la eleccidn son:

- Disponibilidad de materia prima y envases. Se debe tener en cuenta la ubicacién de las
diferentes fuentes de abastecimiento, los canales de distribucidn disponibles, el costo de

los medios de transporte, etc.

= Zonas de consumo o mercados. Es necesario considerar la potencialidad relativa,

crecimiento o disminucidn del mercado.

= Suministro de energia y de combustibles. Se debe analizar cuales son las principales fuentes
de abastecimiento, su distancia, posibilidad de reservas futuras y el sistema de

comercializacidn.

- Suministro de agua. Ademds de la cantidad requerida de agua se deben tener en cuenta las
caracteristicas del agua disponible. Ya sea la calidad, la temperatura, contenido de

s6lidos en suspension, contenido de bacterias, entre otros.
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= Caracteristicas geogrdficas. Debe disponerse de mapas y planos para poder analizar la
topografia del terreno. Ademds hay que tener en cuenta variables climdticas tales como
las temperaturas mdximas y minimas, la humedad y las precipitaciones en los diferentes

periodos del ano.

= Infraestructura existente y necesidades de completarla. Tales como vivienda, energia,

transporte, agua, desaglie, entre otras.
- Beneficios otorgados exclusivamente por la eleccion de la localizacion.
= [Importancia de la empresa en y para la region donde se localiza.

Para determinar una localizacién de la planta en esta instancia preliminar, entre todos los
factores mencionados anteriormente, se considera como factor mds importante la
disponibilidad de la materia prima. En ese sentido se detalla, a continuacidn, la distribucion

del sebo vacuno en el pafs.

En 2018, Argentina contaba con 204 mil establecimientos ganaderos y el 69% de ellos estaban
localizados en la regidn central (Cérdoba, Santa Fe, Entre Rios, Buenos Aires y La Pampa); el
17% en el NEA (Corrientes, Misiones, Chaco y Formosa); el 7% en el NOA (Jujuy, Salta,
Tucumdn, Catamarca y Santiago del Estero), el 4% en Cuyo (La Rioja, San Juan, Mendoza y
San Luis) y el 2% en la Patagonia (Neuquén, Rio Negro, Chubut, Santa Cruz y Tierra del
Fuego). La densidad del ganado bovino para el ano 2017 a nivel nacional se puede observar en

la figura 1-29.
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Densidad Ganado Bovino 2017

Cabezas | Hectareas
Bl 075-138
B 052-074
I 0,34-0,51
[ 019-033
[ 0,07 -0,18
1 0,01-0,06
-

Fuerite: SENASA, Elaborada por |a Direceidn de 0 100 200 300 400 km

Figura 1-29. Densidad de ganado bovino en el afto 2017 a nivel nacional.
Direccion de Andlisis Econémico Pecuario (2017). Distribucion de la densidad bovina en Argentina.

La faena se realiza en frigorificos y mataderos provinciales y municipales. La ubicacidn de
las plantas faenadoras coincide generalmente con la proximidad a los centros urbanos. La
mayor parte de las plantas activas se encuentran ubicadas en la provincia de Buenos Aires, le
siguen la provincia de Chaco y Entre Rios. En estas dos ultimas, la mayor parte de los
establecimientos son mataderos rurales, mientras que en Buenos Aires, Santa Fe y Cérdoba

la mayoria son frigorificos.
1.8.1. Division de la Provincia de Buenos Aires en cinco regiones productivas

En la figura 1-30, se presenta un mapa esquematico que muestra la division de la provincia

de Buenos Aires por sectores productivos.
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_ Y.DEPRESION DE'LAPRIDA {

Fuenter 550G del MAI de La Nacidn.

Figura 1-30. Division de la provincia de Buenos Aires en sectores productivos (a excepcion del conurbano
bonaerense). Colegio de Veterinarios de la provincia de Buenos Aires (2019). Caracterizacion de la produccion
vacuna en la Provincia de Buenos Aires.

La region Norte, especialmente dedicada a la Agricultura y donde la produccidn lactea posee
una importante participacion, mantiene un stock del 20% del total de las cabezas

provinciales en 7 millones de hectdreas.

La cuenca del salado y depresion de Laprida es la zona de mayor relevancia en cuanto a la
cria no sélo de esta provincia sino también del pais. Conserva casi la mitad de las vacas (49%)
y un 46% del stock total provincial en una superficie aproximada de 10 mil millones de

hectdreas.

La region del Oeste, caracterizada como de recria e invernada y agricultura, concentra el 11%

del total provincial de cabezas en una superficie de 3.5 millones de hectdreas.

La region del Sudoeste, es una zona ganadera con perfil de cria pero también donde la
agricultura tiene un papel importante, mantiene un 15% del total de establecimientos y stock

provincial en una superficie de 6.7 millones de hectdreas.
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Por ultimo, la region de Mar y Sierras, zona con perfil agricola ganadero en donde se integra
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la agricultura con un drea de explotacién lechera; representa el 9% del total de

establecimientos y stock provincial, sobre una superficie de 3 millones de hectdreas.

La provincia de Buenos Aires, considerando las cinco regiones productivas, aporta el 35% del
stock nacional y el 24% de los establecimientos ganaderos del pais. El 20% de dichos
establecimientos se encuentran en el norte de Buenos Aires. El norte de Buenos Aires
concentra el 38% de los frigorificos del pais y el 65% del total provincial siendo, a su vez, de
mayor tamafo que los localizados en el centro-sur de Buenos Aires, ya que absorben el 76%

de la faena provincial y el 52% del total nacional.

A continuacidn, en la tabla 1-12, se presentan los valores que representan la tendencia
histérica de rodeo bovino, tanto stock como faena de ganado, a nivel nacional desde el afio

2015 hasta 2019, considerando la clasificacion de ganado segun especies bovinas.

Tabla 1-12. Evolucion del rodeo bovino en cabezas. IPCVA.(2019). Faena y produccion de carne vacuna.

Categoria Toros Vacas Novillos, Vagquillonas y TOTAL
Novillitos y Terneras
Terneros
Stock 2015 1231202 22381768 13547215 14269663 51429848
Faena 2015 189856 1941829 6916290 3108624 12156600
Stock 2016 1262078 22945852 13652658 14776190 52636778
Faena 2016 168285 2054056 6730865 2767142 11720348
Stock 2017 1290044 23362043 13702609 14999091 53353787
Faena 2017 176385 2128792 7028027 3272477 12605681
Stock 2018 1088533 23761521 14059399 15019537 53928990
Faena 2018 206299 2531951 7131765 3582814 13452830
Stock 2019 1066440 23633533 14279608 14966227 53945808
Faena 2019 239543 2728299 6950992 4036183 13955017

En la figura 1-31, se puede observar de una manera mds explicita la distribucidn de especies

bovinas implicadas en la faena para el afio 2019, representada en cabezas de ganado.
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Figura 1-31. Faena 2019, distribucién por especies bovinas (en cabezas).
Secretaria de agroindustria. (2019). Faena y produccién de carne bovina.

1.8.2. Disponibilidad de materia prima

Segun la Cdmara de Subproductos Ganaderos de la Bolsa de Comercio de Buenos aires, la
produccién nacional de grasas de origen animal (vacuno, aviar y porcino) es de 340.000

toneladas/afo.

A continuacidn, se realiza un célculo estimativo sobre la capacidad de produccidn de sebo
con la que cuenta la provincia de Buenos Aires. Dicha estimacidn se basa en la cantidad de
cabezas de ganado faenadas en el ano 2019 (tabla 1-12), considerando que dicha provincia
absorbe casi el 50% de la faena total nacional. Ademds, se toma como peso promedio 400 kg
vivo por cabeza y se considera que se puede llegar a obtener hasta un 4% de sebo de cada

cabeza de ganado.

cabezas

Produccion nacional = 13955017 <=5 400 &2 —iaee. — 993807) Lo

Produccion nacional = 223000 toneladas sebo vacuno/afio

Produccion en BS AS = 223280272 kiche SLCOER B _ 111640136 ko

afio 100 cabezas nacional

Produccion en BS AS = 112000 toneladas sebo vacuno/afio

Al observar las estimaciones realizadas y al considerar que la Provincia de Buenos podria
llegar a concentrar aproximadamente el 50% de la produccidn de sebo vacuno nacional, dicha
provincia surge como lugar optimo para la ubicacidon de la planta productora de dcidos

grasos a partir de sebo vacuno. Esto se justifica no sélo porque cuenta con la mayor
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disponibilidad de materia prima del pais, acarreando menores costos de transporte, sino que
también presenta una gran disponibilidad de servicios utilizados en el proceso industrial
como son, por ejemplo, los energéticos. Ademds, la cercania con los puertos de dicha
provincia, amplia el mercado de exportacién de los productos obtenidos luego del proceso

industrial.

Segun fuente de la Cdmara de Subproductos Ganaderos de la Bolsa de Comercio de Buenos
Aires, en la ciudad de Mar del Plata estd la unica empresa que produce dcidos grasos en
Argentina a partir del sebo (exclusivamente vacuno). La empresa a la cual se hace referencia
es Materia Hnos que es, ademds, un fuerte exportador. Esto no llama la atencidn
considerando lo mencionado previamente, la gran disponibilidad de materia prima y la
cercania a los puertos, en este caso, al puerto de Mar del Plata, entre otros factores positivos

de la ubicacidn en la que se encuentra.

Finalmente, al considerar el caso de la empresa a la cual se le hace mencidn en el pdrrafo
anterior, las posibles ubicaciones de la planta industrial del presente proyecto podrian ser
tanto Mar del Plata como alguna localidad del conurbano bonaerense donde abundan los
parques industriales. Debido a la facil accesibilidad a la materia prima requerida para la
producciéon de dcidos grasos como también la gran disponibilidad de recursos sociales,
econdmicos y energéticos se decide localizar la planta quimica en Merlo, Provincia de

Buenos Aires.
1.9. Justificacién preliminar del proyecto

El proyecto, que tiene por objetivo la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno en
Argentina y cuyo estudio preliminar se desarrolla a lo largo de este capitulo, centra su
interés en la reutilizacién de subproductos ganaderos para la obtencién de productos de

interés tanto en mercado nacional como internacional.

El proyecto surge como consecuencia de la creciente demanda de productos sostenibles de
base natural o bioldgica que reemplacen o sustituyan a los productos obtenidos de la
industria petroquimica por dos motivos principales, el primero, la materia prima para estas
industrias son fuentes no renovables que se van a acabar en un futuro cercano. El segundo
motivo, contempla la elevada toxicidad que implican los procesos petroquimicos y el dafio al
medio ambiente que provocan. Estos motivos despiertan el interés del estudio de nuevos

procesos y tecnologias con el fin de satisfacer las necesidades mundiales en cuanto a la
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quimica verde. Un importante foco para la aplicacién de nuevas medidas amigables con el
ambiente es la industria oleoquimica, este proyecto apunta a dicho sector que actualmente se

encuentra en desarrollo en nuestro pafs.

El desarrollo del proyecto en cuestion se fundamenta, ademads, en las consecuencias que este
trae consigo y que tienen un impacto positivo en Argentina. Dentro de dichas consecuencias
se encuentra el hecho de agregar rentabilidad econdmica a la industria ganadera en nuestro
pais. En la mayoria de los casos, los subproductos ganaderos se descartan, en cambio, el
objetivo de este proyecto se basa en la utilizacion de los mismos, principalmente el sebo
vacuno, para obtener productos con mayor valor agregado, destinados tanto al mercado
nacional como al mercado internacional por su amplia utilizacién en diversos tipos de
industrias. La ganaderia en Argentina es una de las principales fuentes de su economia, por
tanto, existe una gran produccion de cabezas de ganado bovino anualmente y, con ello, una
gran producciéon de sebo, principalmente vacuno, que no tiene un destino claro en la
industria para su aprovechamiento. Es por este motivo que la gran disponibilidad de sebo
vacuno como materia prima en el proceso de produccidén para la obtencidn de dcidos grasos 'y

la reutilizacion del mismo lleva a plantear el estudio presentado en este capitulo.

Ademads, el proyecto contempla la produccion de mono y diglicéridos a partir de los
triglicéridos presentes en el sebo vacuno y de la glicerina que se obtiene como subproducto
en la obtencidn de dcidos grasos. Esto eleva la rentabilidad del proyecto en cuestidon ya que
se aumenta el valor agregado de los productos obtenidos mediante el procesamiento de la
glicerina. La glicerina como tal se obtiene como subproducto en muchos procesos de la
industria oleoquimica. El aumento de la produccién de biodiesel a nivel mundial trae como
consecuencia una oferta excesiva de dicho compuesto, siendo muchas veces solamente
descartado. Es por dicho motivo, que el proyecto involucra una etapa de produccién
adicional con el fin de aprovechar la glicerina obtenida como coproducto y obtener beneficio

econdmico a partir de ello.

Por su parte, otra de las consecuencias positivas que trae aparejado este proyecto es el
impulso de la industria oleoquimica de base bioldgica en nuestro pais, principalmente en
cuanto a la produccién de dcidos grasos, que actualmente se encuentra muy poco
desarrollada. Los dcidos grasos son ampliamente utilizados en infinidad de productos
fabricados por las industrias de nuestro pais y hoy en dia la mayoria de dichos compuestos
oleoquimicos se importan de otros paises. La implementacidon del proyecto ofreceria una

fuente de produccidn de dcidos grasos para Argentina, minimizando la importacién de los
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mismos y provocando, tal vez, un aumento de la rentabilidad para las industrias nacionales.

De este modo, se plantea el proyecto también como una manera de ampliar el sector

industrial, productivo y econdmico de Argentina.

1.10
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2.1. Objetivos del capitulo

En este capitulo se desarrollan diferentes objetivos. En primer lugar, se define la tecnologia
del proceso. Esto incluye la definicién de las operaciones involucradas en el pretratamiento
de la materia prima, las condiciones operativas de los principales sistemas reactivos
(hidrdlisis y glicerdlisis) y los diferentes procesos de purificacion de los productos de

reaccion.

Por un lado, se propone el disefio del diagrama de flujo de la planta. Esto se realiza con el fin
de puntualizar el nimero de operaciones y por ende los equipos involucrados. A su vez, se
definen las diferentes subplantas del proyecto. Por otro lado, se identifican las caracteristicas

de las corrientes de entrada y de salida de cada proceso.

Por ultimo, se realiza el planteo de los balances de masa tanto globales como por
componente para poder determinar las caracteristicas de las corrientes involucradas en la
planta quimica. En este sentido se define la capacidad de produccidn de la planta, para poder
determinar claramente el caudal de materia prima a procesar y la cantidad de producto final

obtenido.

2.2. Tecnologia de proceso
2.2.1 Pretratamiento de materia prima

En general, el sebo se puede obtener en dos formatos: como sebo en rama recolectado de
multiples carnicerias y frigorificos o como sebo fundido industrial, donde este ultimo posee
un previo tratamiento industrial. Para el desarrollo del disefio de esta planta industrial, se
opté por la utilizacion del sebo en rama debido a que éste resulta ser una materia prima
econdmica debido a su condicidén de desecho en la industria alimenticia y, a diferencia de su
contraparte derretida, no posee ningun pretratamiento adicional lo cual permite tratarla de

modo de obtener las condiciones ideales para los procesos posteriores.

2.2.1.1. Recepcidn, lavado y triturado del sebo en rama

El tratamiento inicia con la recepcidon del sebo en rama procedente de diversas carnicerias'y
frigorificos. Luego se realiza el lavado del sebo con agua para remover las impurezas sélidas
mads significativas. Posteriormente, para lograr cierta homogeneizacion de la materia prima'y

garantizar una posterior fusion eficiente, se realiza el triturado del sebo.
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2.2.1.2. Fusidn del sebo en rama

El sebo triturado puede ser fundido mediante dos procedimientos diferentes: tratamiento

“en humedo” o “en seco”.

2.2.1.2.1. Tratamiento en humedo

En este tipo de tratamiento, el material es calentado de manera directa con vapor. El
procedimiento se realiza en cisternas cilindricas y verticales con una parte superior convexa
y una parte inferior en forma de cono (figura 2-1). Las materias primas se cargan en dichas
cisternas y toda la carga es hervida a causa de la presencia de un vapor vivo a una presion de
aproximadamente 3.4 bares. Luego de seis u ocho horas de coccidon y de dos o tres horas de
sedimentacion se obtiene grasa, agua de la cisterna y residuos, los cuales son separados a su

respectivo nivel.

Figura 2-1. Depdsito de fusion de grasas en humedo.

2.2.1.2.2. Tratamiento en seco

Este tipo de tratamiento se ha originado recientemente y se lo prefiere frente al método
humedo debido a las complicaciones que presenta la manipulacion de los residuos humedos

y las pérdidas de proteinas que se originan cuando no se logra evaporar el agua del depdsito.

Luego de que la materia prima sea lavada y triturada comienza el procedimiento de fusidn.
El horno consiste en un recipiente cilindrico horizontal que se calienta a través de una
camisa de vapor. El horno posee una paleta giratoria la cual puede también calentarse en su

interior con vapor.
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La temperatura a la cual es llevada a cabo la coccidn permite desnaturalizar el tejido adiposo
liberando triglicéridos. Dicho proceso es conocido habitualmente como cocino de proteinas,
en el cual se logra la formacion de dos fase: una liquida constituida por la materia grasa
derretida y otra sdlida o expeller, compuesta principalmente por proteinas. El proceso
finaliza cuando el material alcanza una temperatura de 110°C a 120°C. A esta temperatura
el material se encontrard esterilizado y, mediante la evaporacién, se logra eliminar
totalmente la humedad que posee la materia prima, la cual se encuentra compuesta por la
humedad proveniente del sebo original y los remanentes de agua producto de la operacién de
lavado previa. Se debe tener el cuidado de no llevar a cabo una coccién excesiva debido a que
generaria el deterioro de la calidad del producto de coccién y, ademds, denotaria un olor a

quemado dcido, el cual se dispersa a grandes distancias.

Finalizada la coccién del sebo, este ingresa a un sistema de filtrado continuo con el fin de
separar el sebo liquido del material sélido, denominado expeller o chicharrén. Una vez
separadas las dos fases, la fase liquida ingresa a una maquina centrifuga donde es purificado.
El sebo purificado que se obtiene a la salida de dichos procesos, es destinado a los reactores

de hidrdlisis y glicerdlisis.

2.2.1.3 Diagrama de flujo del pretratamiento de la materia prima

A continuacidn, en la figura 2-2; se presenta el diagrama de flujo del sistema ‘Pretratamiento

de la materia prima’ con sus respectivas operaciones.
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Figura 2-2. Diagrama de flujo del sistema ‘Pretratamiento de la materia prima’

2.2.2. Hidrolisis

2.2.2.1. Reaccidn guimica y numero de etapas

La obtencion de dcidos grasos a partir de triglicéridos ocurre mediante la reaccidon de
hidrdlisis. Esta consta de tres etapas reversibles donde tri- (TG), di- (DG) y monoglicéridos
(MG) reaccionan con agua (W) para obtener acidos grasos (AG) y glicerol (G), donde DG y MG

actuan como intermediarios (figura 2-3).
ki
TG+ W _‘T DG + AG

DG+W%~MG+AG

MG+W%G+AG

Figura 2-3. Mecanismo de reaccion de la hidrolisis.

La reaccion puede resumirse en una reaccion de una unica etapa donde los triglicéridos (TG)
reaccionan con el agua (W) para obtener dcidos grasos (AG) y glicerol (G), como se presenta

en la figura 2-4.
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TG+3W%3AG +G

Figura 2-4. Reaccion global de hidrdlisis.

2.2.2.2. Aspectos importantes

Como se evidencia en la tabla 2-1, a temperatura ambiente la reacciéon no es
termodindmicamente viable ya que la energia libre de Gibbs es positiva, provocando que la
reaccion no sea espontdnea en tales condiciones. Si se eleva la temperatura y la presidn, la

hidrdlisis es factible ya que el valor de AG es levemente negativo.

Tabla 2-1. Entalpia, entropia y energia libre de Gibbs de la hidrdlisis de triglicéridos.

Condiciones operativas 25°C, 1 bar 250°C, 50 bar
AH [kJ/mol.K]| 129.99 -320.61
AS [kJ/mol.K] -0.11 -0.52
AG [kJ/mol.K] 161.84 -47.42

Las altas temperaturas requeridas para el proceso deben ser acompanadas por altas
presiones para mantener el agua en estado liquido y asi poder tener ambas fases en el mismo
estado. A elevadas temperaturas, el agua tiene una constante dieléctrica menor,
comportdindose mds como un solvente polar orgdnico. Esto genera un aumento de la
solubilidad del agua en la fase orgdnica, llevando a un mayor contacto entre ambas fases y

resultando finalmente en una mayor velocidad de reaccidn.

2.2.2.3. Condiciones de operacion

2.2.2.3.1. Catalizador, temperatura y presion

Sin catalizador, las temperaturas dptimas de operacidn se ubican entre los 210-260°C y las
presiones van desde un rango de 20 a 60 bares. No es necesaria la utilizacion de un
catalizador ya que, en dichas condiciones, las velocidades de reaccidon alcanzadas son lo
suficientemente rdpidas para que se trate de un proceso eficaz. Con el aumento de la
temperatura y la presidn, la solubilidad del agua en la fase orgdnica aumenta siendo posible

obtener una fase homogénea, si las condiciones son las adecuadas.
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Luego, las condiciones de temperatura y presion elegidas para la operacion del reactor de

hidrdlisis, en base a la bibliografia estudiada, son 260°C y 50 bares, respectivamente.
2.2.2.3.2. Conversion

Con las condiciones de operacion mencionadas anteriormente (260°C y 50 bares), las
conversiones alcanzadas son elevadas, obteniéndose valores cercanos al 99% en condiciones

favorables.

A modo de obtener valores preliminares, el valor de conversion que se va a suponer es de 95%
debido a varios factores. Aunque en la bibliografia consultada se evidencian conversiones
superiores en condiciones similares, la falta de informacion detallada acerca de los procesos
involucrados y la amplia gama de valores posibles a obtener genera una dificultad a la hora
de determinar un valor exacto para la conversiéon de triglicéridos. Asimismo, conforme
avance la investigacidn, se analizardn en detalle la cinética de la reaccion y su dependencia
con las condiciones de operacidn, por lo que se podrd ajustar el valor de conversién esperado

a uno m4s verosimil.
2.2.2.3.3. Reactor y disposicion de corrientes

Al tratarse de un proceso continuo, segun bibliografia, el reactor mads utilizado
industrialmente es una columna de aspersidn. Respecto a las disposicién de las corrientes, el
equipo trabajard a contracorriente. En cuanto a los reactivos, el sebo vacuno depurado
ingresa por la parte inferior de la torre y el agua por la parte superior. En cuanto a los
productos obtenidos, la corriente rica en dcidos grasos sale por el tope de la columna,

mientras que la glicerina acuosa egresa del reactor por la parte inferior.
2.2.2.3.4. Relacion de reactivos

Como se menciond en el Capitulo 1, la reaccién de hidrdlisis depende fuertemente de la
relacion agua/sebo. Segun la bibliografia consultada, la relacion madsica dptima es de
aproximadamente 4:1, siendo mucho mayor la porcién de agua con el objetivo de desplazar la

reaccidn hacia los productos deseados.

2.2.2.4. Diagrama de flujo del sistema de hidrdlisis

A continuacidn, en la figura 2-5, se presenta el diagrama de flujo del sistema ‘Hidrdlisis’.
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Figura 2-5. Diagrama de flujo del sistema ‘Hidrdlisis’

2.2.3. Purificacién de acidos grasos

A fin de definir los procesos involucrados en la purificacién de los dcidos grasos brutos

obtenidos en la reaccidn de hidrdlisis se deben

considerar varios factores. Entre ellos se

encuentran las composiciones de la materia prima, el mercado de los diferentes dcidos

grasos purificados, las especificaciones demandadas por los clientes, el costo involucrado en

la produccidn y el precio de venta de los mismos.

De esta manera se realizé una investigacion para determinar cudles son los procesos

necesarios para la obtencién de productos con mayor valor comercial. Dentro de los posibles

dcidos grasos que se pueden producir, el disefio de la subplanta de tratamiento de los dcidos

grasos brutos se va a centrar en la produccidn de lo que se denomina dcido oleico comercial y
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acido estedrico comercial. Las especificaciones de cada dcido comercial se presentan en la

tabla 2-2.

Tabla 2-2. Composicion mdsica del dcido estedrico comercial y del dcido oleico comercial.

Acido estedrico comercial Acido oleico comercial
Compuesto Composicion mdsica [%] Compuesto Composicion mdsica [%]
Acido oleico 5-25 Acido oleico 65 - 85

Acido estedrico 35-50 Acido estedrico 5-15
Acido palmitico 30 - 40 Acido palmitico 5-15
Acido miristico 0-10 Acido miristico 0-5
Acido linoleico 0-5 Acido linoleico 0-5
Acido linolénico 0-5 Acido linolénico 0-5

Los dcidos grasos obtenidos a la salida del reactor de hidrdlisis se pueden procesar de

manera de obtener productos con mayor estabilidad y pureza de acuerdo a las

especificaciones requeridas. Las operaciones involucradas en la separacién y purificacidon

son: evaporacion, destilacion y cristalizacién. En la figura 2-6, se puede observar un

diagrama del sistema de purificacion de los dcidos grasos brutos propuesto.
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Figura 2-6. Diagrama del proceso de purificacion de los dcidos grasos crudos.

A continuacidn, se realiza una breve descripcion de los procesos de purificacion y

acondicionamiento de los dcidos grasos brutos.

2.2.3.1. Evaporacidn y destilacidn

En primer lugar, la corriente de dcidos grasos brutos que sale del reactor de hidrdlisis

ingresa a un sistema de evaporacidn, en donde se remueve gran parte del agua contenida en

dicha corriente. Luego, se realiza la destilacidn de la corriente de proceso.

La purificacidn de dcidos grasos por destilacién es uno de los procesos mds comunes y mds

eficientes para producir dcidos grasos de alta pureza. La destilacion elimina tanto las

impurezas de bajo y alto punto de ebullicion como las sustancias con olor. La destilacién de

dcidos grasos puede ser un proceso discontinuo o continuo y usualmente se realiza a
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presiones reducidas. Puede ser una destilacion simple que implica la purificacion de dcidos
mixtos o una destilacion fraccionada que consiste tanto en purificaciéon como en separacién

de dcidos grasos segun la longitud de la cadena.

Por los motivos mencionados previamente, la corriente que contiene los dcidos grasos es
sometida a un proceso de destilacion. Debido a la sensibilidad de los dcidos grasos al calor,
los métodos de destilacion empleados deben ser operados a una temperatura tal que se
verifique la factibilidad préctica y econémica del proceso y que los dcidos permanezcan el
menor tiempo posible en la unidad de destilacion. De esta manera los acidos grasos crudos
se alimentan a un proceso de destilacién bajo vacio, donde la temperatura promedio es de

240°C, con un maximo de 260°C.

2.2.3.2. Cristalizacidn

A la corriente de dcidos grasos destilados se la somete a un proceso de cristalizacién. Este
proceso consiste en el fraccionamiento de dcidos grasos con igual nimero de carbonos pero
diferente grado de insaturacidn, es decir, diferente nimero de dtomos de hidrégeno. En esta

etapa los dcidos grasos son enfriados, emulsificados y separados en dos fases:
- Fase saturada, compuesta por una mezcla mayoritaria de dcidos estedrico y palmitico.
- Fase insaturada, compuesta mayoritariamente por dcido oleico.

La operacidn de cristalizacion permite la separacion de una mezcla de dcidos grasos en una
fraccion con un punto de fusidn mds alto, que consiste principalmente en dcidos grasos
saturados, y una fraccién con un punto de fusion mds bajo que consiste principalmente de

acidos insaturados.

A continuacidén, se detallan las condiciones de operacién para los diferentes procesos de
cristalizacion posibles. Por un lado, se tiene fraccionamiento en seco y por el otro

fraccionamiento a partir de solventes.

2.2.3.2.1. Fraccionamiento en seco de dcidos grasos

El proceso de fraccionamiento en seco es una de las técnicas mds antiguas para la separacion
de dcidos saturados de dcidos insaturados. El mismo conduce a una operacién limpia y

simple que garantiza un bajo costo operativo y de inversidn.
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El primer paso consiste en el precalentamiento de los dcidos grasos, con el fin de
homogeneizar la corriente, donde la temperatura no debe superar los 70°C. El segundo paso
es lo que se denomina cristalizacién. El proceso de cristalizacién de grasas puede ser
dividido en tres etapas bdsicas: el enfriamiento por debajo del punto de fusién, formacién de
nucleos de cristales y crecimiento de los cristales. La forma del cristal y tamafo de
distribucién son determinados por el tipo de enfriamiento y la agitacién. Esta etapa implica
un enfriamiento lento y controlado para que se formen cristales de un tamafo y forma
adecuada, el enfriamiento puede durar entre 8 y 12 horas. De esta manera, los componentes
saturados de mayor punto fusidn cristalizan primero, mientras que los componentes
insaturados de puntos fusién apreciablemente mds bajos permanecen liquidos en un
intervalo de temperatura definido. Sin embargo, es posible que los cristales contengan
residuos de dcidos grasos insaturados. Finalmente, se separan los cristales de estearina por

filtracién a presion utilizando membranas.

2.2.3.2.2. Fraccionamiento a partir de disolventes

Otro método de cristalizacion se basa en el hecho de que los dcidos grasos saturados son
menos solubles que los dcidos grasos insaturados en solventes orgdnicos como metanol,
hexano o acetona. El primer proceso de este tipo fue puesto en funcionamiento por Emersol.

El esquema del proceso se puede observar en la figura 2-7.

El proceso consiste en el agregado de un solvente a la mezcla de dcidos grasos a modo
separar los componentes saturados con mayor facilidad. La corriente mezcla circula por un
cristalizador en forma de tubos transversales. Por el interior del revestimiento exterior de las
tuberfas circula un alcohol refrigerante que mantiene la temperatura de cristalizacién en
-12°C. En el interior de las tuberias giran raspadores que ayudan a generar la cristalizacion
del dcido estedrico. En un filtro se separan los cristales de estedrico obtenidos de la fase
liquida insaturada. Los cristales se lavan y se funden. Finalmente ambas fases, es decir la
saturada e insaturada, se destilan para eliminar el solvente utilizado y asi obtener dcido
estedrico y oleico. El solvente recuperado de la destilacion es recirculado a tanques de

almacenamiento para su reutilizacion.
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Figura 2-7. Diagrama de flujo del proceso Emersol.
2.2.3.2.3. Ventajas y desventajas

Ambos procesos presentan ventajas y desventajas. El proceso de fraccionamiento por
solvente presenta mayor eficiencia que el proceso de fraccionamiento en seco. Sin embargo,
el fraccionamiento en seco implica menores gastos en solvente y menores costos en
procedimientos adicionales de separacion. Ademds, la utilizacién de solventes nocivos y

toxicos ha llevado a la disminucidn del uso del proceso de fraccionamiento por solvente.

A modo de realizar un modelo preliminar de la planta, se decide utilizar para la operacién de
cristalizacion el proceso de fraccionamiento en seco, debido a que este es el mds utilizado a
nivel industrial producto de sus bajos costos de operacién y a que algunos disolventes
utilizados para llevar a cabo el tipo de fraccionamiento con solvente pueden llegar a ser

toxicos para los operarios de la planta.

2.2.3.3. Diagrama de flujo del sistema de purificacion de acidos grasos

A continuacidn, en la figura 2-8, se presenta el diagrama de flujo del sistema ‘Purificacion de

dcidos grasos’ con sus respectivas operaciones.
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Figura 2-8. Diagrama de flujo del sistema ‘Purificacion de dcidos grasos’

2.2.4. Glicerdlisis

De acuerdo a lo expresado en el Capitulo 1, el tratamiento de la glicerina se esta
transformando en motivo de preocupacién ambiental de gran interés para la Argentina y el
mundo. Por un lado, esta situacion permite la oportunidad de disminuir el impacto negativo
ambiental que produce el desecho del exceso de glicerina obtenida sin ningun tratamiento
posterior. Por otro lado, implica una revalorizacién de la misma como materia prima para la

obtencién de compuestos con mayor valor agregado.

Entre las posibilidades de tratamiento de la glicerina, la sintesis de glicéridos es una opcion
atractiva para el aprovechamiento de este subproducto mediante procesos amigables con el

medio ambiente.

2.2.4.1. Reaccidn guimica y numero de etapas

Como se ha descrito en el Capitulo 1, los mono y diglicéridos pueden sintetizarse por varias
rutas, las cuales producen aproximadamente la misma distribucién de mono, di y
triglicéridos. Sin embargo, la glicerdlisis de los triglicéridos es la opcién mds econdmica
debido a que la materia prima es mds barata en comparacién con las materias primas

necesarias para aplicar otras rutas de sintesis.

En la glicerdlisis, el diacilglicerol se obtiene a partir de la eliminacién de un resto acilo de la
molécula de triglicérido y acilacién de la molécula de monoglicérido formada durante la

reaccidon. La glicerdlisis quimica es el enfoque industrial cominmente empleado para la
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produccidon de diglicéridos. En este proceso, el glicerol es utilizado como una de las

principales materias primas.

La glicerdlisis de triglicéridos requiere dos moles de glicerol por mol de triglicéridos para
producir tres moles de monoglicéridos (figura 2-9). La reaccidn general ocurre en dos pasos
consecutivos. En primer lugar, se producen mono y diglicéridos, y luego el diglicérido

continua reaccionando con glicerol para generar mds monoglicéridos.

0 o
| [
H;—C—0—C—R H,— C—OH H;—C—0—C—R
| ® | |
H—C—0—C—R + 2 H—C—OH ——— 3 H—C—0OH
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Figura 2-9. Reaccion de glicerdlisis.

Como se menciond anteriormente, en la figura 2-9 se puede ver como el glicerol y la grasa
reaccionan inicialmente para dar los isémeros 1,3 y 1,2 diglicéridos, y estos, a través de un

segundo paso de reaccidn, generan los monoglicéridos ay B (0 1- y 2-).

2.2.4.2. Aspectos importantes y condiciones de operacidn

Existe una amplia variacion en los rendimientos de reaccidn, que puede atribuirse a muchos
factores como técnicas de reaccion y condiciones de operacidn. Sin embargo, el proceso de

producciéon puede presentar muchos inconvenientes que pueden limitar su éxito. A
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continuacidn, se describen algunos de los aspectos mds importantes a tener en cuenta para la

reaccion de glicerdlisis y las condiciones de operacién seleccionadas para el mismo.
2.2.4.2.1. Tipo de operacion y reactor

Generalmente, la glicerdlisis es llevada a cabo en reactores continuos. Mediante el desarrollo
de un proceso continuo, se logran reducir los costos en cuanto a equipamiento e
implementacidn. Para la produccién a escala industrial, se prefiere la operacion continua
que la operacion por lotes debido a su mayor control de proceso, alta productividad y mejora

de calidad y rendimiento.

Hay distintos tipos de reactores que pueden ser utilizados en procesos continuos como el
reactor tanque agitado continuo (CSTR), reactor de lecho empacado (PBR), reactor de lecho
fluidizado (FBR) y reactor de membrana (MR). En el caso del presente proyecto, se decide

utilizar el reactor tanque agitado continuo (CSTR).

2.2.4.2.2. Temperatura

Segun la ecuacion de Arrhenius, un aumento de la temperatura conduce a incrementos en la
velocidad de reaccidn. Sin embargo, al mismo tiempo, provoca cambios en la selectividad de

los productos de glicerdlisis ya que afecta la composicidn final del equilibrio de reaccidn.

La reacciéon de glicerdlisis requiere un grado suficiente de homogeneidad o mutua
solubilidad del glicerol hidrofilico y la grasa para lograr una conversién alta. A temperatura
ambiente, la solubilidad del glicerol en triglicéridos es inferior al 5% en peso, pero aumenta a

aproximadamente 45-55% en peso a temperaturas altas como 260°C.

Una solubilidad mas alta del glicerol en la fase de triglicéridos conduce a un cambio en el
equilibrio y, en consecuencia, a una mayor conversién de reaccién. Por lo tanto, la
temperatura debe ser lo suficientemente alta como para aumentar la solubilidad del glicerol
en la fase grasa y lograr una buena velocidad de reaccién sin pérdida de calidad. Sin
embargo, el sabor, aroma, y color de los productos comienza a deteriorarse si la reaccidn se
realiza a temperaturas superiores a un limite especifico. La temperatura limite mads utilizada
es de 260°C para productos industriales. En este sentido, la mezcla de reaccion se mantiene a
una temperatura elevada (220-260°C) hasta que los radicales de dcidos grasos de los

triglicéridos se redistribuyen al azar entre los grupos hidroxilo disponibles de la glicerina.
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En estas condiciones, se logran valores de conversién de aproximadamente el 90% con

respecto a los triglicéridos.

Luego, las condiciones de temperatura y presidn elegidas para la operacion del reactor de

glicerdlisis son 250°C y 1 bar, respectivamente.

2.2.4.2.3. Catalizador

La glicerdlisis no puede llevarse a cabo sin la presencia de un catalizador. La seleccion de un
apropiado catalizador es uno de los pasos criticos en la produccion de glicéridos. La
seleccion correcta de un catalizador, asi como las condiciones de reaccidn, pueden ayudar al

sistema a obtener un mejor rendimiento.

En general, la glicerdlisis se puede llevar a cabo utilizando catalizadores homogéneos o
heterogéneos. Los catalizadores bdsicos empleados deben neutralizarse y eliminarse del
producto de reaccidn para evitar problemas como el sabor, el color, estabilidad e incluso la

reversion de reaccidn.

La reaccion es catalizada por una base fuerte homogénea, como KOH, NaOH o Ca(OH),.
Dentro de los posibles catalizadores a utilizar, el Ca(OH), es el que mayor uso posee a causa
de su alta efectividad, facil manejo y bajo costo. Las concentraciones que se utilizan de

catalizador a nivel industrial, oscilan entre 0.1-2% en peso de la carga total de los reactivos.

2.2.4.2.4. Relacion molar de reactivos

La relacién molar de reactivos afecta el progreso de la reaccion asi como la composicidn de
productos. Al tratarse de un proceso reversible, se debe utilizar un exceso de glicerol para
desplazar el equilibrio hacia la formacidon de productos, proporcionando una alta conversién
de triglicéridos y una alta concentracion de mono y diglicéridos. Sin embargo, se debe tener
en cuenta que a mayor cantidad del glicerol, la mezcla que se obtiene como producto tiene

un mayor contenido de monoglicéridos y menor contenido de diglicéridos.

En cuanto a las cantidades de glicerol, para la reaccidon de glicerdlisis se utiliza un exceso

molar del 20-40%, en funcidn de la solubilidad del glicerol en los triglicéridos.

2.2.4.2.5. Pureza del glicerol alimentado

La glicerina acuosa obtenida luego del proceso de hidrélisis contiene una gran proporcidn de

agua. Por lo tanto, en primer lugar se debe realizar una evaporacidon para reducir el
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contenido de agua en la mezcla y asi poder alimentar glicerina de mayor pureza al sistema de

glicerdlisis.

2.2.4.3. Neutralizacidn

A causa de la alta basicidad del catalizador utilizado, es necesaria la desactivacion del
mismo. Para ello, se lleva a cabo una reaccidn de neutralizacién donde el hidréxido de calcio

reacciona con 4cido fosférico para formar fosfato de calcio y agua.

El proceso de neutralizacién del catalizador se realiza en caliente antes de eliminar el
glicerol remanente debido a que, en caso contrario, se produciria la reversién de la reacciény
ademds contribuiria a la aparicion de problemas relacionados con el color, el sabor y la

estabilidad del producto.

El catalizador homogéneo utilizado debe reponerse de manera continua, es decir, se decide
no regenerarlo para su posterior reutilizacion debido a que los costos de dicho proceso

superan el costo de su constante reposicion.

2.2.4.4. Decantacion

Luego de la neutralizacidn, la decantacidn de las fases permite la separacién de la fase grasa,
compuesta por mono, di y triglicéridos, de la fase acuosa compuesta por glicerina, agua y la

sal producto de la neutralizacidn.

2.2.4.5. Diagrama de flujo del sistema de glicerdlisis

A continuacidn, en la figura 2-10, se presenta el diagrama de flujo del sistema ‘Glicerdlisis’

con sus respectivas operaciones.

78



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno JJMM _
DE INGENIERIA
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

Agua
—— e Evaporador
Agua .
i Acido fosfdrico
Glicerina l
Glicerina
Glicerina *
Agua
L S , Decantador *
Sebo glicerolisis < // =
Catalizador /]
Reactor de Reactor de i
Glicerdlisis Neutralizacion

Mezcla MG y DG

Figura 2-10. Diagrama de flujo del sistema ‘Glicerdlisis’
2.3. Balances de masa

2.3.1. Capacidad instantdnea de la planta

La capacidad de disefio o instantdnea de la planta es la capacidad utilizada para el disefio de
los equipos de la misma. Para su cdlculo, se afecta el valor de la capacidad de produccién o
nominal por un valor de efectividad general del proceso (EGP), en este caso, se considera un
EGP de 0.8. Como valor de referencia para la capacidad de produccidn, se toma el valor de la
capacidad de produccién anual de la empresa Materia Hnos. que es de 14000 toneladas.
Luego, la capacidad instantdnea de la planta del presente proyecto se calcula como se

muestra a continuacion.

. Capacidad .., q,ccion 14000 ton/aiio
Capacidad, = produceidn — 17500 %

instantanea EGP 0.8

Al considerar que la planta operara 350 dias al afio, 24 horas por dia, se obtiene el valor de
capacidad instantdnea que se utilizard para la resolucién de los correspondientes balances de

masa.

. _ on _1 afio ldia_ _ on _ kg
Capacidad, = 17500 ¢ b 4 =211 =2100 ——

instantanea ano 350 dias 24 horas
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2.3.2. Sistema de pretratamiento de la materia prima

A continuacidn, se plantea el balance de masa para el sistema de pretratamiento de materia

prima, considerando el sistema en estado estacionario.

Entradas = Salidas

+..

sebo

Sebo rama + AgUa 4,440 . T Vapor, = Agua .., ¢ T SOlidos .4, + Agua

.t Vaporg + S0lidos j,416, + SOlidos +8ebo yepurado  (2-1)

centrifugacion

Donde se estima que los sdlidos totales eliminados durante el lavado, la filtracién y la

centrifugacién constituyen un 10% del sebo en rama.

SOlidos = S0lidos 14,44, + SOLIAOS (144016, + SOlidos =0.1 Sebo (2-2)

centrifugacion rama

Luego, se considera que el agua requerida para el lavado se elimina por completo al igual que
el vapor utilizado para la fusién, que sélo cumple la funcién de intercambiar energia, y que la

humedad liberada por el sebo (agua de sebo) corresponde a un 30% del sebo en rama.

Agua lavado, e + Vapore = Agua lavado, s + VaporS (2_3)

Agua =0.3 Sebo ruma (2-4)

sebo

Al considerar las ecuaciones (2-2), (2-3) y (2-4), y reemplazarlas en (2-1), se obtiene la ecuacién
(2-5).

Sebo rama = Agua,,, + Solidos + Sebo 4040 (2-5)

sebo

Sebo ruma = 0.3 Sebo yma + 0.1 Sebo ryma + Sebo depurado  (2-5)

Luego, se debe considerar que parte del sebo depurado se destina al sistema de hidrdlisis y,
otra parte, al sistema de glicerdlisis. Por tanto, ademds, se tiene la expresién (2-6) que

representa un balance en el nodo de separacién del sebo depurado.
Sebo depurado = Sebo hidrolisis + Sebo glicerolisis (2_6)

Las ecuaciones (2-5) y (2-6) tienen cuatro incdgnitas: sebo en rama, sebo depurado, sebo
hidrdlisis y sebo glicerdlisis. Es por este motivo que ambas se dejan planteadas para resolver

posteriormente.
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2.3.3. Sistema de Hidrdlisis

2.3.3.1 Balance de la reaccidn de hidrdlisis

En primera instancia, se debe plantear la reaccidn que gobierna el proceso de hidrdlisis, la

cual se muestra en la expresién (2-7).

TG +3H,0 - 34G + G (2-7)

Para verificar el balance de masa de la reaccidn (2-7), a continuacion, se consideran los pesos
molares promedio de los triglicéridos y dcidos grasos considerando la misma distribucién
presente en el sebo en rama, que se mantiene en el sebo depurado ya que el pretratamiento

no la modifica.

2.3.3.1.1. Cdlculo de los pesos moleculares

En la tabla 2-3 se presenta la distribucién de dcidos grasos en el sebo en rama 'y, por tanto, en
el sebo depurado como porcentaje mdsico. Ademds, en la tabla 2-3, se presenta el peso
molecular de cada dcido en cuestidn y, con estos, se obtiene la distribucién de dcidos grasos

en el sebo como porcentajes molares.

Tabla 2-3. Porcentajes de cada uno de los dcidos en el sebo, junto con sus pesos moleculares.

Acido Porcentaje mdsico [%] Peso molar [g/mol] Porcentaje molar [%]
Oleico 42 282.5 40.7
Estedrico 27 284.5 26
Palmitico 23 256.4 24.6
Miristico 4 228.4 4.8
Linoleico 2 280.5 1.9
Linolénico 2 278.4 2

Luego, a partir de los porcentajes molares de cada uno de los dcidos se realiza un promedio
ponderado con sus respectivos pesos molares para obtener el peso molar promedio de los

dcidos grasos.

PM ot =274 g/mol
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Por su parte, para el cdlculo del peso molecular de triglicéridos se considera que cada
triglicérido estd compuesto por un glicerol y tres dcidos grasos iguales. En la tabla 2-4, se

presentan los pesos moleculares de cada uno de los triglicéridos considerados.

Tabla 2-4. Pesos molares de cada uno de los triglicéridos de cada dcido.

Triglicerido Peso molar [g/mol]
Trioleina 886.2
Triestearina 892
Tripalmitina 808
Trimiristina 723.2
Trilinoleina 880
Trilinolenina 880

Luego, mediante los pesos moleculares de los diferentes triglicéridos y la distribucién molar

de dcidos en el sebo (tabla 2-3), se calcula el peso molecular promedio de los triglicéridos.
promedio _
PM T = 860 g/mol
Segun bibliografia, se tienen los pesos molares del agua y del glicerol.
PM =18 g/mol
PM . =92 g/mol
Posteriormente, segun la reaccidn (2-7), se tiene:
PM o+ 3 PM,ny = 3 PM 4 + PM
1 mol 860»%1 + 3 moles 18 fol =3 moles 274 miol + 1 mol 92 m%l
914g =914 g

De esta manera, se verifica que el balance de masa de la reaccién de hidrdlisis cierra y, por
tanto, se considera que los pesos moleculares promedios calculados para los dcidos grasos y

triglicéridos son correctos para utilizar en préximos calculos.
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2.3.3.2 Balance del reactor de hidrdlisis

A continuacion, se plantea el balance de masa para el reactor de hidrdlisis, considerando al

sistema en estado estacionario.
Entradas = Salidas

Sebo hidrolisis + Ag U optrada — exceso exceso

(D) (IT) (1) (Iv) (V)

TG + Agua + G+ AG  (2-8)

(VD)

Se presenta una serie de condiciones relacionadas al proceso de hidrdlisis que deben

considerarse al momento de resolver el balance correspondiente:

A. Se considera que el sebo depurado contiene un 98% en masa de triglicéridos.

B. El restante 2% en masa del sebo depurado corresponde a dcidos grasos libres, que se

suman a la produccidn de dcidos grasos propia de la hidrdlisis.

C. La conversidn de triglicéridos es del 95%.

D. La proporcidn de agua requerida para obtener la conversion mencionada previamente

en la hidrdlisis es de cuatro veces la cantidad de sebo que ingresa al reactor (4:1

agua/sebo en masa).
A continuacidn, se analiza cada término de la ecuacidn (2-8).

Término (I)
En el término (I) se deben tener en cuenta las condiciones A.y B.

Sebo y4615is = AG libres +TG

entrada entrada

Donde

AG libres =0.02 Sebo j,i4,61isis

entrada

TG = 0.98 Sebo hidrélisis

entrada

Término (II)

La cantidad de agua que debe ingresar debe ser cuatro veces la cantidad mdsica de sebo que

ingresa al reactor, segun la condicién D.
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Ag U optrada ~ 4 Sebo hidroblisis

Término (I1I)

Segun lo analizado en el término (I) y considerando que la conversidn de triglicéridos es del

95%, segun condicidn C., se tiene:

TG entrada TG reaccionan +TG exceso
Donde
TG reaccionan 0.95 0.98 Sebo hidrolisis
TG exceso 0.05 0.98 Sebo hidrolisis

Término (IV)

El agua en exceso viene dada por lo que entra menos lo que reacciona.

Agua exceso = Aguaentrada - Agua reacciona

Donde el agua que reacciona viene dada por la reaccidn (2-7), a partir de los triglicéridos que

reaccionan.
A - TG 1 3 moles agua PM
SUA yeqcciona T reaccionan  PM ., 1mol TG agua
- 1 mol TG 3 moles agua 18 g agua
Agua reacciona 0.95 0.98 Sebo hidrélisis 860 g TG 1mol TG 1 mol agua
Luego,
_ 1 mol TG 3 moles agua 18 g agua
Agua exceso 4 Sebo hidrolisis ~ 0.95 0.98 Sebo hidrolisis 860 g TG~ 1mol TG 1 mol agua

Término (V)

La produccién de glicerol sigue el mismo razonamiento que el agua que reacciona,

considerando la reaccidn (2-7), seguin:

Glicerina=TG L 1mlTG PM

reaccionan PM ;. 1mol G

. . _ 1 mol TG oG
Glicerina = 0.95 0.98 Sebo ,;4,1isis %60 7C JMI ke dLl p—s

Término (VI)

La cantidad de dcidos grasos a producir es, hasta el momento, el unico valor que se conocey

corresponde a la capacidad instantdnea de la planta.

84



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno JJMM _
DE INGENIERIA
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

kg AG

AG =2100 =5

= 2100000 £

Reemplazando la expresion analizada para cada término en la ecuacion (2-8), se obtiene la

ecuacion (2-9).

Sebo j,401isis T Agua TG + Agua

entrada exceso

+ G+ AG  (2-8)

exceso

Sebo pigoiisis T 4 S€DO pigyoisis = 0.05 0.98 Sebo jyspisis T (2-9)

1 mol TG 3 moles agua 18 g agua
...t 4 Sebo hidrolisis 0.95 0.98 Sebo hidrélisis 860 g TG 1 mol TG 1 mol agua t (2-9)

1 mol TG 922G AG
095 0.98 Seb0 i 1is “FereTe TS Toarg + 2100000 &= (2-9)

La expresidn (2-9) tiene como unica incdgnita al sebo de hidrdlisis, por lo tanto, despejando

se obtiene:

Sebo s = 2308000 &2 = 9308 L2

En la figura 2-11, se presenta una diagrama cualitativo del reactor de hidrélisis donde se

muestran los caudales masicos de entrada y salida con sus correspondientes componentes.

Salida
Entrada W total = 11540 kg/h
W total = 11540 kg/h — Reactor de L 3 W TG exceso = 113 kg/h
W sebo hidrolisis = 2308 kg/h hidrolisis W AG = 2100 kg/h
W agua = 9232 kg/h W G =230 kg/h

W agua exceso = 9097 kg/h

Figura 2-11. Diagrama cualitativo del reactor de hidrdlisis con sus correspondientes corrientes de entrada y

salida.

En la figura 2-11, si bien se ha representado la salida del reactor como una unica corriente,
en la realidad son dos: una corriente acuosa y otra oleosa. Los triglicéridos y dcidos grasos
son componentes que se consideran insolubles en la fase acuosa y, por tanto, salen del
reactor unicamente en la fase oleosa. Por su parte, el agua y la glicerina se distribuyen en

ambas fases.

A fin de determinar la distribucién de glicerina y agua en ambas corrientes de salida se

consideran los datos presentados en el trabajo realizado por Patil , donde se estima que la
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concentracion de agua en la fase oleosa es del 4% p/p y que el coeficiente de distribucidn de

la glicerina (m) es de 12. Siendo:

Donde:
yg 1 es la fraccion masica de glicerina en la fase acuosa

xg : es la fraccidn masica de glicerina en la fase grasa

Luego, se arma un sistema de ecuaciones para determinar la distribucion de aguay glicerina
en ambas fases y asi obtener la composicién de la corriente acuosa que sale de hidrdlisis. El

sistema de ecuaciones es el que presenta a continuacion:

0.04 = Peguast

glicéridos, fg + Wagua,fg + WG,fg

WG,fa

w -+ W g
,fa G, fa
12 — agua
"G re

W alicéridos, fg = W agua, fe TV G, fo

WG, salida — WG,fg + WG,fa

+W

Wagua, salida — Wagua,fg agua, fa

glicéridos, fg - Wécidos grasos + WT G exceso

En donde la notacidon “fa” hace referencia a la fase acuosa, “fg” a la fase grasay “glicéridos” a
los triglicéridos y dcidos grasos que son insolubles en la fase acuosa y unicamente se

encuentran presentes en la fase grasa.
Al resolver el sistema de ecuaciones, se obtienen los siguientes resultados:
W a= 225kg/h W o =5kelh

w = 9005 kg/h W =92 kg/h

agua, fa agua, fg

Finalmente, en la figura 2-12, se presenta un diagrama cualitativo mds verosimil del sistema

de hidrdlisis con las correspondientes corrientes de entrada y salida con sus componentes.
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Entrada - FASE ACUOSA
W agua = 9232 kg/h

v

Salida - FASE GRASA
W total = 2310 kg/h
Entrad_a - F.‘afSE GRASA > Re.act'olr (_:le 3 W TG exceso = 113 kg/h
W sebo hidrolisis = 2308 kg/h hidrolisis W AG = 2100 kg/h
W G =5kg/h
l W agua = 92 kg/h

Salida - FASE ACUOSA
W total = 9230 kg/h
W G = 225 kg/h
W agua = 9005 kg/h

Figura 2-12. Diagrama cualitativo del reactor de hidrdlisis con sus correspondientes corrientes de entrada y
salida, separadas en fase acuosa y fase grasa.

2.3.4. Sistema de purificacion de acidos grasos

Como se menciond previamente, el sistema de purificacién de dcidos grasos consiste en
cuatro operaciones principales: evaporacidn, destilacidn, cristalizacién y filtracion. A

continuacidn, se resumen los principales objetivos de cada operacidn.

= Evaporacion. Se realiza con el objetivo de eliminar la mayor cantidad de agua de la
corriente grasa que sale del reactor de hidrdlisis ya que la misma influye fuertemente
en las operaciones posteriores de purificacién. En esta operacion también se elimina

gran parte del glicerol presente en dicha corriente.

= Destilacion. Se realiza con el objetivo de eliminar impurezas de alto peso molecular de
la corriente liquida que sale del evaporador, como los triglicéridos que no

reaccionaron en el reactor de hidrdlisis.

= Cristalizacion. Se realiza con el objetivo de cristalizar parte de la corriente rica en
dcidos grasos que sale del destilador a fin de obtener dos fases que corresponden a los

productos comerciales.

= Filtracion. Se realiza con el objetivo de separar las dos fases producidas en la

cristalizacidn y obtener los productos comerciales purificados.
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En este punto, cabe aclarar que para los proximos cdlculos se considera que las cuatro
operaciones tienen una eficiencia del 100%. Esta suposicidon se corregird y modificard en

capitulos posteriores a medida que el estudio en cuestion se profundice en detalle.

En la figura 2-13, se presenta un diagrama cualitativo de las dos primeras operaciones de
purificaciéon de los dcidos grasos (evaporacién y destilacién) con sus correspondientes

caudales de entrada y salida considerando 100% de eficacia.

W total = 97 kg/h
W G =5kg/h
W agua = 92 kg/h

W total = 2213 kg/h
Evaporador —>» W TG =113 kgh

W AG = 2100 kg/h

Salida Hidrélisis - FASE GRASA
W total = 2310 kg/h
W TG =113 kg/h
W AG = 2100 kg/h
W G =5 kg/h
W agua = 92 kg/h l

Destilacion L » W TG =113 kg/h

=
W oleico = 882 kg/h l
W estearico = 567 kg/h
W palmitico = 483 kg/h

W miristico = 84 kg'h

W lincleico = 42 kg/h

W linolénico = 42 kg/h

-/

W AG =2100 kg/h

Figura 2-13. Diagrama cualitativo de las operaciones de evaporacion y destilacién en el sistema de
purificacion de dcidos grasos.

La corriente de dcidos grasos que sale del destilador presenta la misma distribuciéon madsica
de dcidos que presenta el sebo vacuno (tabla 2-3) ya que se considera que dicha distribucién
no cambia a medida que ocurren las operaciones. Los caudales madsicos resultantes de cada

tipo de dcido en dicha corriente pueden observarse en la figura 2-13.

Posteriormente, la corriente de dcidos grasos se dirige a las dos ultimas operaciones de
purificacidn (cristalizacidén y filtracidn) en donde se divide en los dos productos comerciales

con una eficacia del 100%.

Al considerar las suposiciones previamente mencionadas, se puede escribir el balance de

masa para las operaciones de cristalizacion y filtracidn segun la expresién (2-10).
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AG = 2100 kg/h = Acido Estearico + Acido Oleico (2-10)

comercial comercial

Luego, se debe verificar que la cantidad de cada tipo de dcido que entra a las operaciones de
cristalizacidn y filtracién sea igual a la suma que sale en ambos productos comerciales. Para
ello, se consideran los caudales mdsicos de cada componente en la corriente rica en dcidos

grasos que sale del destilador (figura 2-13).

A fin de determinar las composiciones madsicas de ambos productos comerciales, a
continuacion, se plantea un sistema de ecuaciones que corresponde a los balances de cada

dcido graso en particular.

(Acido Oleico) 882 kg/h =x1 Ac.Oleico .pppreia + X2 AC.EStedrico .o umeia
(Acido Estedrico) 567 kg/h =x3 Ac.Oleico ,, ,cq + X4 Ac.Estedrico ...
(Acido Palmitico) 483 kg/h = x5 Ac.Oleico .pppeia + X6 AC.EStedrico ., ia
(Acido Mirfstico) 84 kg/h = x7 Ac.Oleico .,y + X8 AC.ESIEArico .ppeoreial

+ x10 Ac.Estearico
+ x12 Ac.Estearico

(Acido Linoleico) 42 kg/h = x9 Ac.Oleico
(Acido Linolénico) 42 kg/h =x11 Ac.Oleico

comercial comercial

comercial comercial

El sistema de ecuaciones presentado se resuelve en simultdneo con la expresién (2-10). En
conjunto, se obtiene un sistema de siete ecuaciones con catorce incdgnitas. Luego, para su
resolucidn, se suponen valores para x1, x3, x5, x7, x9 y x11, segun las especificaciones del
acido oleico comercial, y para x2, segun las especificaciones del dcido estedrico comercial.
De esta manera, se fijan siete variables y se obtiene un sistema de siete ecuaciones con siete
incdgnitas. Posteriormente, se verifica que los valores obtenidos para x4, x6, x8, x10y x12 se
encuentren en el rango de especificaciones del dcido estedrico comercial. Los rangos de
composicion madsica aceptados de cada tipo de 4cido graso para ambos productos

comerciales se encuentran en la tabla 2-2.

En la tabla 2-5 se muestran las especificaciones supuestas y las obtenidas al resolver el
sistema de ecuaciones que verifican las composiciones esperadas para ambos productos

comerciales.
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Tabla 2-5. Composiciones mdsicas supuestas y obtenidas de cada tipo de dcido graso en los dcidos comerciales,
junto con su caudal mdsico total.

Acido Oleico Comercial Acido Estedrico Comercial
Caudal mdsico [kg/h] 1100 1000
Tipo de dcido graso Composicion mdsica Composicion mdsica
Oleico 72% (x1=0.72) 9% (x2=0.09)
Estedrico 10% (x3=0.1) 45.7% (x4 = 0.457)
Palmitico 10% (x5=0.1) 37.3% (x6 =0.373)
Miristico 2% (x7 =0.02) 6.2% (x8 =10.062)
Linoleico 3% (x9 =0.03) 0.9% (x10 = 0.009)
Linoléico 3% (x11=0.03) 0.9% (x12 =0.009)

Finalmente, en la figura 2-14, se presenta un diagrama cualitativo de las operaciones de
cristalizacidon y filtracién con sus correspondientes corrientes de entrada y salida con los

caudales mdsicos de sus respectivos componentes.

—

W oleico = 882 kg/h
W estearico = 567 kg/h
W palmitico = 483 kg/h - Cristalizacion y

W miristico = 84 kg/h s e . filtracién

W linoleico = 42 kg/h

W linolenico = 42 kg/h

-

W oleico = 90 kg/h _ W oleico = 792 kg/h
W estedrico = 457 kg/h | . ' : W estedrico = 110 kg/h
W palmitico = 373 kg/h | ACIDOESTEARICO  ACIDOOLEICO ) \y haimitico = 110 kgrh

W miristico = 62 kg/h COMERCIAL COMERCIAL W mirlstico = 22 kg/h

W linoleico = 9 kg/h Wiotal =1000 kg/n  Wtotal = 1100kg/h |\ jingjeico = 33 kg/h

W linolénico = 9 ka/h W linolénico = 33 ka/h

Figura 2-14. Diagrama cualitativo de las operaciones de cristalizaciones y filtracion en el sistema de
purificacion de dcidos grasos.

Cabe aclarar que los valores presentados en la tabla 2-5 fueron resultado de varias
iteraciones y una posterior eleccién de los valores que resulten mds cercanos a las

especificaciones que se encuentran en la tabla 2-2.
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2.3.5. Sistema de Glicerdlisis

2.3.5.1. Balance de las reacciones de glicerdlisis

El balance de masa del sistema de glicerdlisis se fundamenta en las reacciones que gobiernan

la glicerdlisis, las cuales se presentan en las expresiones (2-11) y (2-12).
TG +2G - 3MG (2-11)
TG +2G - 1.5DG (2-12)

Donde:
TG : triglicéridos
G : glicerina
MG : monoglicéridos

DG : diglicéridos

Para verificar los balances de masa de las reacciones (2-11) y (2-12), se considera el peso
molar promedio de triglicéridos y, ademads, se consideran los pesos molares promedio de los
mono y diglicéridos. Estos dltimos se calculan a partir del peso molar promedio de los dcidos
grasos, teniendo en cuenta que un glicerol se une con uno o dos dcidos grasos y libera uno o

dos grupos hidroxilos, para formar un mono y diglicérido, respectivamente.

PM ;; = 860 g/mol
PM ; =92 g/mol
PM,,; = 348 g/mol
PMp; = 696 g/mol
Luego, segun la reaccidn (2-11), se tiene:
PM,;+2 PM g ~ 3 PM

2
mol

1 mol 860 =% + 2 moles 92 == =3 moles 348
mol

1044 g =1044 g
Luego, segun la reaccion (2-12), se tiene:
PM,;;+2 PM, ~ 1.5 PM

1 mol 860 fol + 2 moles 92 miol = 1.5 moles 696 -2

mol
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1044 g = 1044 ¢

De esta manera, se verifica que los balances de masa de las reacciones de glicerdlisis cierran
y, por tanto, se considera que los pesos moleculares promedios calculados para los mono y

diglicéridos son correctos para utilizar en proximos célculos.

2.3.5.2. Purificacidn del glicerol

El glicerol es el componente que se aprovecha como materia prima en el reactor de
glicerdlisis. La fase acuosa que sale del reactor de hidrdlisis (figura 2-12) es la corriente rica
en glicerol, en comparacion con la fase grasa. Sin embargo, dicha corriente posee un 97.5%
en masa de agua, cantidad sumamente excesiva. Por tanto, debe dirigirse a un evaporador a
fin de eliminar de la misma la mayor cantidad de agua posible y purificar el glicerol presente.

Esta operacidn se realiza por dos motivos, los cuales se mencionan a continuacidn:

- El agua presente en la corriente que entra al reactor de glicerdlisis, en grandes

cantidades, disminuye la eficiencia del reactor y aumenta su volumen requerido.

- El agua que se elimina de la corriente se puede recircular al reactor de hidrdlisis por
lo que reduce considerablemente la cantidad de agua fresca que se debe alimentar al

mismo.

En este punto, cabe aclarar que para los proximos cdlculos se considera que la operacion de
evaporacion tiene una eficiencia del 100%. Esta suposicion se corregird y modificard en

capitulos posteriores a medida que el estudio en cuestion se profundice en detalle.

En la figura 2-15, se presenta un diagrama cualitativo del evaporador que corresponde a la

purificacion del glicerol con sus respectivas corrientes de entrada y salida.
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Salida - Vapor
W agua = 9005 kg/h

Salida Hidrolisis - FASE ACUOSA

W total = 9230 kg/h
—» Evaporador
W G = 225 kg/h P

W agua = 9005 kg/h

Salida - Liquida
W G =225 kg/h

—

Figura 2-15. Diagrama cualitativo del evaporador del sistema de purificacion de glicerol.

2.3.5.3. Balance en el reactor de glicerdlisis

A continuacidn, se plantea el balance de masa para el reactor de glicerdlisis, considerando al

sistema en estado estacionario.

Entradas = Salidas

Gpurificado + Sebo glicerolisis + Catal. = TG exceso + AGlibres +G exceso + MG + DG + Catal. (2'13)

(I (IT) (IIT) (Iv) (V) (V) (VII) (VIII) (IX)

Se presenta una serie de condiciones relacionadas al proceso de glicerdlisis que se deben

considerar al plantear el balance correspondiente:
A. Se considera que el sebo depurado contiene un 98% en masa de triglicéridos.
B. Elrestante 2% en masa del sebo depurado corresponde a dcidos grasos libres.
C. Elglicerol debe estar en exceso un 40% molar.
D. En estas condiciones, la conversién de triglicéridos es del 90%.

E. Se utiliza hidréxido de calcio (Ca(OH),) como catalizador de la reaccién en una

relacion 0.02 kg/kg sebo.
Posteriormente, se analiza cada término presente en la ecuacidn (2-13).

Término (I)
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La corriente liquida que sale del evaporador corresponde al glicerol purificado (figura 2-15).

Glicerol, =225 kg/h

urificado

Al considerar que el glicerol debe presentar un exceso del 40% molar, segun condicidn C., se

prosigue a calcular el caudal de glicerol estequiométrico.

Glicerol =225000 & Lad L% - 17469 wd

estequiométrico h 92g 140%
Término (II)

La cantidad de sebo necesaria se calcula como se muestra a continuacion. En primer lugar, al
tener en cuenta las expresiones (2-11) y (2-12), se puede observar que por cada mol de TG se

necesitan dos moles de G estequiométricamente.

1 mol TG mol TG
estequiométrico 2 moles Glicerol ~— 873.4 =5

TG =G

estequiométrico

Luego, al considerar que el sebo se compone del 98% en masa de triglicéridos, segun la

condicidon A, se obtiene la cantidad de sebo necesaria para glicerolisis.

Sebo

- 860g TG 100gsebo lkg _
TG estequiométrico 1 mol TG 98¢ TG 1000 g 766.5 kg/h

glicerolisis
Término (I11)
Segin la condicidon E., se utiliza hidréxido de calcio (Ca(OH),) como catalizador en una

relacion 0.02 kg/kg sebo.

kg catal.
kg sebo

Catal. = 0.02 Sebo =153 kg/h

glicerolisis
Término (IX)

La cantidad de triglicéridos en exceso se calcula al considerar la condicién D., segun la cual

la conversidn de TG es del 90%.

_ 860g TG kg _
TGexceso 01 TG estequiométrico 1 mol TG 1000 g 751 kg/h

Término (V)

La cantidad de 4cidos grasos libres que sale del reactor es la misma cantidad que entra
debido a que los mismos no sufren reaccion en el reactor. Por tanto, se calcula al considerar

la condicidn B., segun la cual el sebo presenta un 2% en masa de dcidos grasos libres.

AG .. = 0.02 Sebo =153 kg/h

glicerolisis
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Término (VI)

El glicerol en exceso viene dado por lo que entra menos lo que reacciona. Para calcular la
cantidad de glicerol que reacciona debe considerarse la condicién D., es decir, que la

conversion de TG es del 90%.

TG, euccionan = 09 T Gosequiomerrico = 7180.1 molhT .
G reacciona = T Greacciona oo %f% ltgﬁ 7 — 144.6 kg/h
Luego,
Gesceso = Gpunficado = G reacciona = 304 kgl

Termino (VII) y (VIII)

A partir del andlisis de los términos anteriores, se puede plantear un balance adicional
considerando unicamente las reacciones involucradas, como se muestra en la expresion

(2-14).

TG PM;;+G =MG +DG (2-14)

reaccionan reacciona

A partir del andlisis de los términos anteriores, en la ecuacidén (2-14) se tienen dos incdgnitas:
el caudal masico de MG y el de DG. A fin de encontrar una relacidn entre ambas incégnitas,
se considera que la mezcla orgdnica a la salida del sistema de glicerdlisis se debe componer

segun especificaciones presentadas en la tabla 2-6.

Tabla 2-6. Rango de composiciones aceptadas para la mezcla comercial de mono y diglicéridos.

Componente Composicion mdsica [%]
Monogliceridos 55-65
Digliceridos 20-25
Triglicéridos + Acidos grasos 10-20

A partir del valor medio de los datos presentados en la tabla 2-6, se recalcula la composicién
madsica de la mezcla comercial de mono y diglicéridos sin tener en cuenta los triglicéridos y
los dcidos grasos. Estos dos dltimos componentes se consideran impurezas y se calcularon
previamente en los términos TG exceso y AG libres, respectivamente, de la ecuacidn (2-13).
En este punto, cabe aclarar que, ademds, la corriente de TG que sale de la operacién de

destilacién (figura 2-13) se decide redirigirla y sumarla a la corriente comercial que sale del

95



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno 7rjcmn _
DE INGENIERIA
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

sistema de glicerdlisis a fin de aprovecharla y cumplir con los requisitos presentados en la

tabla 2-6.

Luego, considerando unicamente los monos y diglicéridos para aplicar la expresidn (2-14), la

mezcla comercial debe presentar la composicion mdsica que se presenta en la tabla 2-7.

Tabla 2-7. Composiciones mdsicas para la mezcla comercial, considerando sélo mono y diglicéridos.

Componente Composicion mdsica [%]
Monogliceridos 73
Digliceridos 27

Luego, teniendo en cuenta que los datos de la tabla 2-7 y observando la expresién (2-14), se

puede formular la expresidén (2-15).

MG =073 [TG PM;;+G (2-15)

reaccionan reacciona ]

Finalmente, a partir del andlisis de cada uno de los términos de la ecuacidn (2-13), se

reemplazan los valores obtenidos en la misma como se muestra a continuacion.

G + Sebo + Catal. = TG + AG . + G + MG + DG + Catal. (2-13)

purificado glicerolisis exceso exceso

225 kg/h +766.5 kg/h + 153 kg/h. =75.1 kg/h +15.3 kg/h + 80.4 kg/h + MG + DG + 153 kg/h. (2-13)

Luego, reemplazando valores en la expresidon (2-15), se obtiene, junto con la expresion (2-13),

un sistema de dos ecuaciones con dos incdgnitas.

mol TG 860g TG _1k k
MG =073 [786.1 == L8 &+ 1446 5] (2-15)

Al resolver el sistema de ecuaciones planteado, se obtiene:
MG =599.1 kg/h
DG =221.6 ke/h

Finalmente, en la figura 2-16, se presenta un diagrama cualitativo del reactor de glicerdlisis
con sus respectivas corrientes de entrada y salida, junto con los caudales mdsicos de sus

correspondientes componentes.
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W sebo glicerolisis = 766.5 kg'h

!

Salida Evaporador - Liquida » Reactor de < W catalizador = 15.3 kg/h
W G = 225 kglh glicerdlisis

v

Salida Glicerdlisis
W total = 1006.8 kg/h
W TG exceso = 75.1 kg/h
W AG libres = 15.3 kg/h
W G exceso = 80.4 kg/h
W MG = 589.1 kg/h
W DG = 2216 kg/h
W catalizador = 15.3 kg/h

Figura 2-16. Diagrama cualitativo del reactor de glicerdlisis con sus correspondientes corrientes de entrada y

salida.

En este punto, ya se encuentra definida la cantidad de sebo necesaria tanto para el sistema
de hidrdlisis como para el sistema de glicerdlisis. Por lo tanto, se puede resolver el balance
de masa para el sistema de pretratamiento de la materia prima, cuyo sistema de ecuaciones

comprende las expresiones (2-5) y (2-6).

Sebo rama = Aguay,,, + Solidos + Sebo 404,  (2-5)

sebo
Sebo depurado = Sebo hidrolisis + Sebo glicerolisis (2_6)

Al reemplazar los valores correspondientes, se despejan las dos incdgnitas del sistema: sebo

en ramay sebo depurado, como se muestra a continuacidn.
Sebo ruma = 0.3 Sebo ;gma + 0.1 Sebo ryma + Sebo depurado (2-5)
Sebo yopurade = 2308 kg/h + 766.5 kg/h  (2-6)
Luego,
Sebo yopurago = 3074.5 kg/h

Sebo rama = 5124.2 kg/h

Agua_, =1537.3 kg/h

sebo
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Solidos = 512.4 kg/h

2.3.5.4. Reactor de neutralizacidn del catalizador

El catalizador utilizado en el reactor de glicerdlisis es un componente bdsico por lo que debe
ser neutralizado en un posterior reactor de neutralizacién. La reaccién de neutralizacion

involucrada es la que se presenta en la expresion (2-16).
3 Ca(OH), + 2 HyPO, » Cay(PO,), + 6 H,0  (2-16)

El peso molecular de cada uno de los compuestos involucrados en la reaccidn son:

PMcatalizador =74 g/mOZ
PMjbsjférico =98 g/mOZ

PM_ =310 g/mol
PM yquq = 18 g/mol

A partir de la cantidad de catalizador que se agrega en el reactor de glicerdlisis y al
considerar la expresién (2-16), se calcula la cantidad de dcido fosférico que se necesita para
su neutralizacion como también el caudal mdsico de cada uno de los productos formados

como se muestra a continuacion.

kg catal.
kg sebo

Catalizador = 0.02 Sebo

glicerolisis

=153 kg/h

I r. _ s L mol cat. 2 moles fosforico 98 g fosforico _
Acido fosforico = Catalizador = T car — 3molescat TmolfosTorico 13.5 kg/h

_ . L mol cat. 6 moles agua 18 g agua __
Agua neutralizacion ~ Catalizador 74 gcat. 3 molescat. 1 molagua 74 kg/h

Sal = Catalizador —2t Luolsal 31085l — 5 4 kg/h

74 g cat. 3 moles cat. 1 mol sal

En la figura 2-17, se presenta un diagrama cualitativo del reactor de neutralizacién con sus
correspondiente corrientes de entrada y salida, junto con los caudales masicos de sus

componentes.
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W acido fosférico = 13.5 kg/h

Salida Glicerdlisis l Salida Neutralizacion
W total = 1006.8 kg/h W total = 1020.3 kg/h
W TG exceso = 75.1 kg/h W TG exceso = 75.1 kg/h
W AG libres = 15.3 kg/h W AG libres = 15.3 ka/h
W G exceso = 80.4 ka/h Y o Reactor de —» W G exceso =804 ka'h
4 K9 neutralizacién G-
W MG = 599.1 kg/h W MG = 599.1 kg/h
W DG = 221.6 kg/h W DG = 221.6 kg/h
W catalizador = 15.3 kg/h W agua = 7.4 kg/h

W sal = 21.4 kg/h

Figura 2-17. Diagrama cualitativo del reactor de neutralizacién con sus correspondientes corrientes de

entrada y salida.

2.3.6. Sistema de separacion de la mezcla MG y DG

En este sistema, compuesto Unicamente por el proceso de decantacién, se produce la
separacion fisica de la fase orgdnica, compuesta por mono, di y triglicéridos, y la fase

inorgdnica, compuesta por agua, sal y glicerina en exceso.

En este sentido, se considera que la composicidon de ambas fases no varia al pasar por dicho
proceso, estimando la efectividad de separacién del mismo en un 100%. Es por este motivo,
que se asumen que las salidas de este proceso son iguales a la salida del reactor de

neutralizacién pero separadas en fase grasay fase acuosa.

Como se menciond anteriormente, a la fase grasa que sale del decantador se le suma la
corriente de triglicéridos que sale de la operacidon de destilacidn del sistema de purificacion
de acidos grasos con el objetivo de aprovecharlos y cumplir con los especificaciones de la

mezcla final de mono y diglicéridos, dandole valor comercial.

En la figura 2-18, se presenta un diagrama cualitativo del decantador con sus respectivas
corrientes de entrada y salida, junto con los caudales mdsicos de sus correspondientes
componentes, considerando el aprovechamiento de la corriente de TG que sale del

destilador.
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W TG = 113 kg/h
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W MG = 599.1 kg/h
5 W DG = 221.6 kgih
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W total = 1020.3 kg/h

W TG exceso = 75.1 kg/h
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W MG = 599.1 kg/h
W DG = 221.6 kg/h
W agua = 7.4 kgl Salida - FASE ACUOSA
W sal = 21.4 kg/h W total = 109.2 kg/h
——>» W G exceso = 80.4 kg/h
W agua = 7.4 kg/h
W sal = 21.4 kg/h

Figura 2-18. Diagrama cualitativo del decantador con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

Finalmente, en la tabla 2-8, se presentan los porcentajes mdsicos de MG, DG, AG y TG

presentes en la fase orgdnica a la salida del sistema de separacién de la mezcla MG y DG,
junto con las especificaciones requeridas.

Tabla 2-8. Comparacion de resultados obtenidos con especificaciones.

Compuesto Porcentaje mdsico [%] Especificaciones mdsicas [%]
MG 58.5 55-65
DG 21.6 20 - 25
Impurezas (TG + AG) 19.9 10-20

Se puede observar que los valores presentados en la tabla 2-8 se encuentran dentro del rango

de especificaciones aceptadas para la mezcla comercial de mono y diglicéridos.
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2.3.7. Balance de masa global sin reciclos

A continuacion, en la figura 2-19 se presenta un diagrama cualitativo de la estructura general

de la planta de produccidn de dcidos grasos.

Sistama de preratamisnin

Agua 1 Mapun 1
Sebo en ramg ————M Lavado — Irturado — Fusion — Fitracion ——> Cennugacion [——> Sebo depurado
Agua 1 + Soidos 1 Agua 2 apor 1 Salides 2 Solidos 3

Agua llidrdlises

Sist=made Sistema de purifizacion
nidrolisis de acidos grascs
R 4 ; :
\\\ Ecbo hidrélizia Acidos grasos brulos A3
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\\ Vapor 2 ———¥ —— \iapor 2
Glicerra
Sebo clicerlisis + N

Sistemna de Agua

mrificacion -

de glicerina ¥ Destilacion > Triglicrides
Sistema da > Agua 4
Alsanibols Evaperacion
gl vapor 3 ———»] 3 Vapor 3 .Acidos grasos

: destiladcs
»
h
it . Cristallzacion y
R icerilisi < filtracion
CaioH)2 —» Glicerblisis < i
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Mezch de MG.: l l
NG AG Y TG Acida oleico hcido estearic
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Catalizador =eparacion dz la
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: » Aguz + Glicerina + Sal
: —
Rcida faxkh Tttt e
{lH]] Mzl da M:‘.I Eal Ll ILeEsion \

1 v N Mezcla MG y DG
DG, Af yTG __!_, M3, D3,AG Y TG —»<_  Mezclador ramerrial
Agua iet, . . \ /
. b O
lirerina
-
Sal

Figura 2-19. Estructura general de la planta.

A fin de plantear el balance de masa global, en la figura 2-20, se observan las corrientes de
entrada y salida generales de la planta. Aquellas corrientes resaltadas con color verde
corresponden a entradas, mientras que las corrientes resaltadas con color azul corresponden
a salidas. Cabe aclarar que, para el balance global, no se consideran las corrientes de servicio

(vapor, agua de lavado, etc.).
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Figura 2-20. Estructura general de la planta con corrientes globales de entrada y salida.

A fin de que el balance general cierre, se debe verificar que:

Luego, al reemplazar los correspondientes valores, se obtienen los resultados que

Entradas = Salidas

presentan en la tabla 2-9.

se
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Tabla 2-9. Caudales de corrientes globales de entrada y salida de la planta.

ENTRADAS SALIDAS
Corriente Caudal madsico [kg/h] Corriente Caudal mdsico [kg/h]
Sebo en rama 5142.2 Agua 2 1537.3
Agua hidrdlisis 9232 Sdlidos 1
Catalizador 15.3 Solidos 2 512.4
Acido fosférico 13.5 Sdlidos 3
Agua 3 (agua+glicerina) 97
Acido oleico comercial 1100
Acido estedrico comercial 1000
Agua 4 9005
Agua + Glicerina + Sal 109.2
Mezcla MG y DG 1024.1
comercial
TOTAL 14385 TOTAL 14385

A partir de los valores presentados en la tabla 2-9, se puede afirmar que el balance global de
la planta cierra correctamente ya que se verifica que el caudal mdsico de entrada es igual al

de salida y, por tanto, todo lo que entra, sale.

2.3.8. Reciclos

2.3.8.1. Reciclo de agua

Debido a que es necesario un exceso de agua para llevar a cabo la reaccion de hidrdlisis, al
observar los valores de la tabla 2-9, se decide recircular dos corrientes internas del proceso,
para conformar en parte la corriente de entrada de agua al sistema de hidrdlisis. De esta
manera, se recircula el agua que sale como resultado de la fusidon del sebo y, también, la
corriente de agua que sale del evaporador utilizado para remover el agua presente en la
glicerina, que sale de la reaccion de hidrdlisis. A continuacidn, se presenta el balance

plantado.

Aguafresca = Agua hidrolisis Agua 4- Agua 2
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Agua ., = 9232 kg/h - 9005 kg/h - 15373 kg/h = -1310.3 kg/h

A partir de los resultados presentados, se puede afirmar que si se recirculan ambas
corrientes no serd necesario introducir agua fresca al sistema de hidrdlisis de manera
continua y, ademds, queda un exceso de agua que podria ser utilizada, por ejemplo, para el
lavado del sebo en rama. Sin embargo, cabe aclarar, que dicho andlisis se fundamenta en
operaciones con 100% de eficiencia lo cual no ocurre en realidad y, por ende, es posible que
existan modificaciones en cuanto al reciclo de agua a medida que el estudio del proyecto

avance y se profundice.
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3.1. Objetivos del capitulo

El objetivo de este capitulo es el diseno completo de los reactores involucrados en la
produccién de acidos grasos y en la mezcla de glicéridos para lograr las especificaciones

mencionadas en capitulos anteriores.

En primer lugar, se calculan las dimensiones de los reactores a partir de modelos cinéticos
encontrados en bibliografia. Realizado esto, se definen las especificaciones constructivas de
los mismos tales como altura, didmetro, entre otros. También se hard hincapié en otras
cuestiones técnicas como ser el sistema de agitacion y la disposicién de los reactores.
Finalmente, se realiza el disefio térmico de los reactores para garantizar la operacidon éptima

de los sistemas.

Ademds, se plantean de forma sencilla los sistemas de control necesarios que permitan
mantener las variables de proceso en un rango controlado y asi lograr la automatizacion de

los procesos asegurando un buen desempeiio de la planta.
3.2. Reactor de Hidrdlisis

Como se ha mencionado en los capitulos anteriores, la hidrélisis de aceites y grasas es un
proceso de suma importancia ya que provee de materia prima a un sinfin de industrias
quimicas. La obtencién de dcidos grasos a partir de triglicéridos ocurre mediante la reaccién
de hidrdlisis. Esta consta de tres etapas reversibles donde tri- (TG), di- (DG) y monoglicéridos
(MG) reaccionan con agua para obtener dcidos grasos (AG) y glicerol (G), donde los DG y MG

actuan como intermediarios.

La hidrdlisis industrial convencional de aceites y grasas generalmente se realiza bajo
condiciones subcriticas con presiones cercanas a 50 bar y temperaturas alrededor de 260°C
durante un periodo mdximo de 2 horas con altos rendimientos (96-99%). En la practica, se
evitan las condiciones supercriticas debido a la alta energia requerida para mantener el
proceso de reaccion por encima del punto critico del agua, siendo reemplazado por las
condiciones operativas subcriticas que ademds proporcionan una mejor miscibilidad entre

los triglicéridos y el agua.

La gran ventaja de aplicar el medio subcritico es eliminar la necesidad del uso de un
catalizador, evitando los pasos posteriores de separacion y recuperacion del mismo. La

reaccidon de hidrdlisis llevaba a cabo en un entorno subcritico, proporciona condiciones de
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operacion favorables para una reaccion autocatalizada por los dcidos grasos formados, que

actian como catalizadores dcidos, acelerando su propia reaccion.

En base a lo anteriormente analizado, se definen las condiciones de operacién para el reactor
de hidrdlisis: una temperatura de 260°C y una presion de 50 bares. Este proceso se lleva a
cabo de manera continua en un reactor de tipo columna de aspersion a contracorriente. La

fase acuosa ingresa por el tope y la fase oleosa ingresa por el fondo.
3.2.1. Dimensionamiento del reactor

3.2.1.1. Modelo cinético

Si bien hay muchos factores involucrados en el dimensionamiento del reactor de hidrdlisis,
la determinacién del modelo cinético que rige el proceso es uno de los puntos claves. En este
sentido, la eleccion de un modelo u otro se basa en la cantidad de informacidn con la que se
cuenta sobre dicho modelo, la complejidad matematica que implica, si el mismo predice el

comportamiento del proceso segun lo obtenido experimentalmente, entre otros factores.

Particularmente, en el caso de la hidrélisis de triglicéridos para la obtencidon de dcidos
grasos, se puede encontrar en literatura modelos que van desde una unica reaccidn global e
irreversible hasta un conjunto de reacciones reversibles y autocataliticas que tienen en
cuenta la distribucién de productos intermediarios. A esto se le suma, al tratarse de una
reaccion heterogénea debido a la presencia de dos fases, el hecho que el modelo considere o
no la transferencia de masa de manera explicita, los cambios de solubilidad entre fases o que
el modelo aplique especificamente a determinadas condiciones de trabajo siendo éstas

operadas a nivel laboratorio, por ejemplo.

Ademds del amplio espectro de cuestiones a tener en cuenta a la hora de seleccionar un
modelo cinético apropiado, se debe considerar que muchos de éstos surgen
experimentalmente al operar reactivos que no son especificamente los tratados en este
proyecto. En este sentido, si bien los modelos en cuestion se refieren a triglicéridos como
reactivo principal, muchos de ellos son de origen vegetal lo cual no coincide con los
estudiados en este caso, los cuales son de origen animal destacando que, ademds, son de
composicion altamente variable. Es por esto que se considera cierta flexibilizacién en dicho
tema al aplicar, en este caso, modelos cinéticos para la hidrdlisis de triglicéridos sin hacer
mucho hincapié en la procedencia de los mismos pero teniendo en cuenta que esto puede

involucrar discrepancias en cuanto a los resultados obtenidos.
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Como se ha mencionado anteriormente, la reaccidn de hidrdlisis puede ser caracterizada de
diversas maneras de acuerdo a los criterios adoptados por los diferentes autores. Luego de
una extensa revision de bibliografia y considerando los aspectos mds relevantes de la
reaccidn, se decidid utilizar el modelo que se propone en el trabajo realizado por Milliren et
al. donde se estudia la cinética de la hidrdlisis de triglicéridos en condiciones subcriticas, las

cuales son similares a las propuestas en este trabajo.

El modelo cinético elegido para representar la hidrdlisis de los triglicéridos, diglicéridos y
monoglicéridos para la formacion de sus respectivos acidos grasos y glicerol se puede

representar como el sistema de reacciones reversibles que se presenta a continuacidn.

ky

TG + H,0 ' DG+ AG (3-1)

-1

DG + H,0 «}' MG+ AG (3-2)
-1

MG+ H,0 o) G+ AG (33

En este modelo, ademas de las reacciones planteadas anteriormente, se incluye el siguiente
sistema de reacciones reversibles autocataliticas.

ky
k_

TG + H,O + AG o DG + 2AG (3-4)
ks
k_y

DG + H,O + AG «?* MG + 24G (3-5)
k2
k2

MG + H,O + AG «? G + 24G (3-6)

De esta manera el sistema de reacciéon queda determinado por seis reacciones reversibles:
tres reacciones primarias (3-1)-(3-3) y tres reacciones autocataliticas (3-4)-(3-6). Donde se
considera que las reacciones presentadas en las expresiones de (3-1) a (3-6) son reacciones

elementales.

Ademads, se considera que, para cada sistema de reacciones, las constantes cinéticas para
triglicéridos, diglicéridos y monoglicéridos son iguales e independientes del largo de la
cadena de los dcidos grasos que los componen. La dependencia de las constantes cinéticas
con la temperatura queda determinada segin Arrhenius como se muestra en la expresion

(3-7).

-E,
k;=10%exp (73) (3-7)
Para el caso de las reacciones primarias, ecuaciones de (3-1) a (3-3):

= i=1 (reaccidn directa)
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- i=-1(reaccidn inversa)

Para el caso de las reacciones autocataliticas, ecuaciones de (3-4) a (3-6):

- i=2(reaccidn directa)

=> j=-2(reaccidn inversa)
En la tabla 3-1, se pueden observar los valores que toman los parametros cinéticos para las
reacciones directas e inversas de cada sistema de reacciones. Dichos pardmetros son los
propuestos en el trabajo realizado por Milliren et al., y fueron previamente verificados a
partir del ajuste de los datos experimentales que dicho trabajo arroja, mediante la utilizacién

del programa de cdlculo Mathcad, a fin de trabajar con valores correctos.

Tabla 3-1. Pardmetros cinéticos del sistema de reaccion de hidrélisis para el modelo cinético planteado.

i a[*] E; [KJ/mol]
1 5.37 90.29

-1 12.89 158.75

2 0.2 26.77
-2 7.72 95.23

*para k, y k, la unidad es [mol/L.min]; para k, y k_, la unidad es [mol*/L%min]

3.2.1.2. Consideraciones del modelo cinético propuesto

A partir de lo anteriormente expuesto sobre el modelo cinético elegido para representar la

hidrdlisis de los triglicéridos, a continuacion se presentan ciertas caracteristicas del mismo:

- El modelo cinético se fundamenta en la hidrdlisis de aceite de soja. En este sentido, los
triglicéridos estudiados en dicho modelo son de origen vegetal mientras que los
estudiados en el presente proyecto son de origen animal, particularmente vacuno. Sin
embargo, al considerar la gran variabilidad que estos compuestos presentan no sélo
entre un origen u otro sino también dentro de un mismo origen, es dificil encontrar
modelos cinéticos aplicados a cada caso en particular. En consecuencia de esto, se
asume que el modelo se puede aplicar al presente estudio ya que, en esencia, se habla de

triglicéridos.

- El modelo cinético se desarrolla en condiciones de agua subcritica. El rango de

temperatura en el que se aplica el modelo es de 250°C a 300°C, consistente con la
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condicion de temperatura seleccionada para la operacién del reactor de hidrdlisis en el

presente proyecto.

- El modelo presenta seis etapas reversibles donde tres etapas son autocataliticas y las
otras tres etapas no lo son. Al plantearse seis etapas, se logra obtener la distribucidn de
los productos intermedios involucrados en la reaccién y un andlisis mds verosimil de lo
que ocurre dentro del reactor de hidrdlisis. En cuanto a la reversibilidad de las
reacciones involucradas, cabe destacar la importancia del rol que ocupa el glicerol
producido. En este sentido, a medida que se produce mayor cantidad de glicerol, las
reacciones siguen en mayor medida el camino inverso dando como resultado una

disminucidn de la cantidad de dcidos grasos producidos.

- El modelo cinético es empirico, se obtiene al ajustar datos experimentales. Es por este
motivo que los pardmetros presentados pueden reunir en si otros efectos que ocurren
durante la reaccién y que no se desarrollan especificamente para un modelado riguroso.
Uno de dichos fendmenos es, por ejemplo, la transferencia de masa entre fases. Al
tratarse de una reaccidn heterogénea, el avance de la misma dependerd de la cantidad de

agua transferida desde la fase acuosa a la fase grasa.

- El modelo cinético plantea autocatalisis con respecto a los dcidos grasos. Este fendmeno
se fundamenta en el hecho de que la solubilidad del agua en la fase orgdnica depende
directamente de la cantidad de dcidos grasos presentes en esta ultima. Al principio,
cuando la cantidad de dcidos grasos en la fase orgdnica es nula, las reacciones que rigen
el proceso son las dadas por las ecuaciones (3-1)-(3-3) siendo estds considerablemente
lentas debido a que la solubilidad de agua en la fase orgdnica es muy pequeiia. A medida
que se producen dcidos grasos, la solubilidad de agua en la fase orgdnica aumenta por lo
que también aumenta la cinética general del proceso, ahora gobernada por las
reacciones autocataliticas dadas por las ecuaciones (3-4)-(3-6). En la hidrdlisis de lipidos,
al ser una reaccion heterogénea, considerar la transferencia de masa entre las fases
resulta crucial para obtener resultados mds realistas. Este punto se relaciona con el
punto anterior ya que, si bien el modelo no considera la transferencia de masa de
manera explicita mediante un modelado riguroso y detallado de lo que ocurre durante el
contacto de ambas fases, al plantear las reacciones autocataliticas representa de cierto

modo dicho efecto y cdmo el mismo influye en los resultados que se verifican con datos
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experimentales. Es por este motivo que un modelo cinético autocatalitico resulta ser

mucho mds representativo de la realidad.

- El modelo cinético se fundamenta en la hidrdlisis de triglicéridos que tiene lugar en un
reactor batch. El modelado de datos cinéticos por lotes es importante para la aplicacion
industrial del proceso ya que proporciona informacién que podria usarse para comparar
diferentes enfoques de modelado en distintas condiciones de operacién para producir

acidos grasos.

3.2.1.3. Modelo del reactor

Como se menciond en los capitulos anteriores, actualmente el proceso “Colgate-Emery” es el
proceso mayormente aplicado para la hidrdlisis de triglicéridos a escala industrial, donde la
reaccion se lleva a cabo de forma continua en columnas “spray” o de lluvia en
contracorriente. En el presente proyecto, la operacién de este tipo de reactor se simula a
partir de la operacidon de un reactor tubular (TUB). En este sentido, cabe aclarar que si bien
la simulacidn es una aproximacion de la columna “spray” real, se considera que el reactor
TUB es el que mejor la representa debido tanto a sus caracteristicas operativas como
constructivas (reactor diferencial, tipo de flujo, geometria, etc.) en comparacion con otros

reactores ideales, como por ejemplo un reactor tanque agitado continuo.

A la hora de aplicar el modelo cinético anteriormente analizado, que se plantea en un reactor
discontinuo, al reactor TUB continuo elegido para la simulacidn, se deben tener en cuenta
una serie de consideraciones que posibilitan la extrapolacidon de dicho modelo de un reactor

a otro. Estas consideraciones se mencionan a continuacidn:

= Transferencia de masa. La transferencia de masa entre dos fases inmiscibles en un reactor
batch y en un reactor TUB son diferentes. En un reactor discontinuo se puede aumentar
el contacto entre fases y, por tanto, la transferencia de masa al aumentar la agitacion en
el mismo. Esto es lo que se demuestra en el trabajo realizado por Milliren et al. donde la
agitacion es tal que se logra una emulsidn inestable entre la fase acuosa y la fase grasa.
Por su parte, en un reactor TUB continuo, la transferencia de masa queda determinada
por otras caracteristicas, tales como las fluidodindmicas, constructivas, etc., que
determinan el contacto y la velocidad de transferencia de masa entre fases pero que
dificilmente se comparen a las logradas en un reactor batch de laboratorio. Sin embargo,
al considerar el trabajo realizado por Patil, se puede afirmar que en la hidrdlisis de

triglicéridos la transferencia de masa entre fases es relativamente mds rdapida que la
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cinética intrinseca. Con esta consideracidon se puede suponer que tanto en el reactor
batch como en el reactor TUB continuo el control es puramente cinético y que, a priori,

los pardmetros del modelo pueden extrapolarse al reactor elegido para la simulacidn.

- Volumen de reaccion. Teniendo en cuenta el trabajo realizado por Patil, la fase reactiva es
la fase grasa por lo que el volumen de reaccién queda determinado por el volumen de
dicha fase. Esto resulta coherente al considerar que el agua primero debe solubilizarse
en la fase grasa para luego reaccionar. Sin embargo, el modelo cinético elegido considera
que el volumen de reaccidn es el volumen total (fase acuosa y fase grasa). Esto se debe a
que, al desarrollarse en un reactor batch (sistema cerrado) la proporcién de fases
depende solamente de las condiciones de carga y operacidn, siendo mas facil referir el
modelo cinético al volumen total en vez de considerar el volumen de la fase grasa
unicamente. Es por este motivo que los parametros cinéticos expuestos por el trabajo de
Milliren et al. no pueden extrapolarse directamente a un volumen de reaccién dado por

el volumen de la fase grasa.

Por su parte, en un reactor TUB continuo, la proporcion de fases depende de otras
caracteristicas, tales como el tipo de flujo y las caracteristicas constructivas del reactor,
ademds de las condiciones de alimentacidn. Sin embargo, también analizado por Patil, se
supone que la masa y densidad de ambas fases permanecen sin cambios durante la
reaccion. Esta consideracidon se basa en el hecho de que la cantidad de agua que se
transfiere desde la fase acuosa a la fase grasa es comparable a la cantidad de glicerina
que se transfiere en sentido opuesto, desde la fase grasa a la fase acuosa. Lo mencionado
implica que la proporcién de fases es constante a lo largo del reactor TUB pero no
necesariamente es igual a la del reactor discontinuo utilizado para desarrollar el modelo
cinético elegido. Sin embargo, al considerar que se simula un reactor TUB ideal, se
puede suponer que las condiciones de alimentacién son el factor clave para asegurar que
se cumpla la misma proporciéon de fases en ambos reactores y por tanto se pueda

extrapolar el modelo de un reactor a otro.

A fin de poder aplicar los parametros del modelo cinético elegido, se decide simular el
reactor TUB continuo considerando como volumen de reaccion al volumen total (fase
grasa y fase acuosa), suponiendo que la proporcion de fases depende mayoritariamente
de las condiciones de alimentacidn y serd igual a la utilizada en el reactor discontinuo.

En este sentido, para el reactor TUB continuo se propone una alimentacion con la
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misma proporcion de fases utilizada en el modelo cinético que rige la reaccion de

hidrdlisis, relacion en peso 4:1 de agua/fase grasa, a fin de ser consistente con el mismo.

Finalmente, al tener en cuenta las suposiciones previamente mencionadas, el modelo
cinético desarrollado en un reactor batch es extrapolable a un reactor TUB debido a que se
considera que, en ambos reactores, la transferencia de masa es rdpida (control cinético
intrinseco) y el volumen de reaccidn es el volumen total (fase acuosa y fase grasa) siendo la

proporcion de fases constante y dependiente principalmente de la alimentacidn.

Cabe aclarar que, por simplicidad matemadtica a la hora realizar la simulacidn, el reactor
TUB continuo se plantea en co-corriente. Esto implica que el volumen del reactor que se
obtiene a partir de la simulacion resultara mayor al que se requerird en la columna “spray”
contracorriente para una determinada conversion. Es decir, con la simulacion en disposicién
co-corriente se adopta un criterio conservador, por lo que no serd necesario

sobredimensionar el reactor simulado.

En la disposicién en co-corriente, la fase oleosa rica en TG entra en contacto con el agua
pura (figura 3-1). La solubilidad de agua en la fase grasa es relativamente baja y va
aumentando a medida que se producen los dcidos grasos. Sin embargo, a medida que se
producen los dcidos grasos, también se produce glicerol. Esto lleva a que, en disposicion
co-corriente, la corriente rica en dcidos grasos esté en contacto con la fase acuosa rica en
glicerol, llevando a que ambos compuestos reaccionen para dar lugar a la reacciones

inversas, reacciones no deseadas ya que disminuyen la cantidad de dcidos grasos producidos.

Por su parte, en disposicion contracorriente, la fase oleosa rica en AG estd en contacto con la
corriente de agua mds pura (figura 3-1). Esto permite un menor encuentro entre el glicerol y
los dcidos grasos producidos que conlleva a un menor consumo de éstos ultimos por las
reacciones inversas. Ademds, al haber menor consumo de dcidos grasos en dicha zona, la
solubilidad del agua en la fase oleosa es mayor por lo que aumenta la velocidad de reaccidon

de obtencidn de dcidos grasos, debido a su efecto autocatalitico.

Por los motivos mencionados, se puede suponer que el volumen obtenido por la simulacidn
del reactor en disposicién co-corriente resultard mayor al correspondiente en disposicién
contracorriente para una determinada conversién. Razén por la cual no serd necesario

sobredimensionar el reactor simulado.
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Fase oleosa Fase acuosa Fase oleosa Fase acuosa
(Rica en AG) T l (Agua pura) (Rica en Te}l l (Agua pura)
Reactor Reactor
hidrolisis hidrolisis
Contracorriente Co-corriente
Fase oleosa T l Fase acuosa Fase olecsa l l Fase acuocsa
(Rica en TG) [Agua + glicercl) (Rica en AG) [Agua + glicerol)

Figura 3-1. Disposicidn de las corrientes oleosa y acuosa en el reactor en contracorriente y co-corriente.

Otro de los puntos que se debe considerar a fin de obtener las dimensiones del reactor, es la
conversién maxima que se puede obtener de acuerdo a la cinética de la reaccidn. En relacion
a esto, es de suma importancia tener en consideracion que el volumen de un reactor se
relaciona estrechamente con el nivel de conversidn que se desea obtener. Si el reactor es
diseniado considerando una conversion muy elevada, el volumen resultante podria ser

excesivo llevando a mayores costos de construccion y operacidn, tal vez, innecesarios.

Teniendo en cuenta lo expuesto por diversos autores, la hidrdlisis de triglicéridos llega a
conversiones altas, valores que rondan entre el 95% y 99%, en condiciones subcriticas.
Tomando estos valores como referencia, se propone una conversion del 95% que luego,
durante la simulacidon, se modificard ponderando la relacién volumen, conversién y

produccidon de dcidos grasos, con el fin de verificar la capacidad de disefio de la planta.

3.2.1.4. Cdlculo del reactor

Para el dimensionamiento del reactor tubular, se analizan los balances de masa para cada
una de las especies que intervienen en las seis reacciones planteadas en el modelo cinético

(3-1)-(3-6).

A continuacién, se plantea el balance de masa genérico por componente, en estado

estacionario, para un diferencial de volumen de un reactor tubular considerando flujo pistdn.
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3.2.1.4.1. Balance de masa

Velocidad de Velocidad de Velocidad de
entrada del = salida del + consumo del
compuesto i compuesto i compuesto i

—dF,=(-r)dV, (3-8

Donde

F, : caudal molar del componente i
r,= dC,/dt : velocidad de reaccion del componente i

V g © volumen del reactor = volumen total (fase acuosa y fase grasa)

Se realiza el siguiente cambio de variable para el balance (3-8):

Fi = Qtotal Ci
dFi = Qtotal dcz

Por lo tanto, el balance (3-8) se puede reescribir como se muestra en la expresion (3-9).

dC; 7

=— (3-9)
dVR Qtutal

Donde
C, : concentracion del componente i

O ot caudal volumétrico

Los balances de masa para cada componente, representados por la expresion (3-9), se

presentan a continuacion.

Triglicéridos (TG)
d[TG] _ -k [TG][H20]+k_1[DG][AG]—kz[TG][HZO][AG]+k_2[DG][FA]2
dv . 0
Diglicéridos (DG)
dc[zl;G] _ —k_l[DG][AG]—kl[DG][H20]+k1[TG][H20]+k_1[MG][FA]—k_2[IQ)G][FA]Z—kz[DG][HZO][AG]+k2[TG][HZO][AG]+k_2[MG][AG]2
2
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Monogliceridos (MG)

dIMG] _ k| IMGIAG]-k, [MGI[H, 01tk [DGIH, Otk [GI[F A]. —k_»,[MG] [F AL ~ky[M GI[H, ONAG) e, [DGI[H, O[AG] Hh, [GI[AGT”

v, 0

Glicerina (G)

d[G] _ ki [GIAGIHk [M G[H, 01~k [GIAGY ey [M GI[H, O][AG]

av, Q
Agua (H,0)
diH,0] _ -~k [H,Ol{[TGIH[DGIHM G} +k i [AGI{[DGIHM GIH[G]} —ky [H, ONAGHIT GIHIDGTHM Gl +k [AGT {[DGI+[M GI+[G]}
av 0
Acidos grasos (AG)

d[AG] _ Kk [H,O{[TGIHDGIHM G}~k [AGHIDGIHM GI+[Gl} +ky [H, ONAGUIT GHDGIHM G~k ,[AGI {[DGIHM GI+G]}
dv g Q

Como se analizé previamente, en dichos balances, el volumen de reaccidn es el volumen
total, que considera tanto la fase acuosa como la fase grasa, y a su vez es el volumen del

reactor.

Mediante el uso de la herramienta matemadtica Runge-Kutta del programa Mathcad, se
resuelve el sistema de ecuaciones diferenciales y se obtienen los perfiles de concentracién de

cada componente en funcién del volumen del reactor.

Para su resolucién, primero es necesario conocer las condiciones iniciales. Para ello, a
continuacion, se procede a la obtencidn de las concentraciones iniciales de cada uno de los

compuestos.

En la tabla 3-2, se presentan datos de peso molecular y densidad de los compuestos, datos

necesarios para la resolucién de los balances.
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Tabla 3-2. Densidad y peso molecular de cada compuesto.

Compuesto Densidad [g/L] Peso molecular [g/mol]
TG 915 885.4
DG 917 621
MG 940.7 356.5
G 1261 92
H,O 998 18
AG 893.4 282.5

Cabe aclarar que, a fin de simplificar el analisis de la reaccidn, las caracteristicas de los
compuestos expuestos en la tabla 3-2 corresponden a la trioleina y sus derivados. Al analizar
la composicion mdsica de cada dcido graso presente sebo vacuno (tabla 3-3), se observa que el
dcido oleico se encuentra en mayor proporcion respecto al resto de los dcidos. Dicho esto y
considerando que a cada dcido le corresponde univocamente un tipo de triglicérido, se
supone que la materia prima consta principalmente de trioleina. En este sentido, las
propiedades para los triglicéridos, diglicéridos, monoglicéridos y dcidos grasos se
representan Unicamente por trioleina y sus derivados, es decir, monoleina, dioleina y dcido

oleico.

Tabla 3-3. Porcentajes de cada uno de los dcidos en el sebo, junto con sus pesos moleculares.

Acido Porcentaje mdsico [%]
Oleico 42
Estedrico 27
Palmitico 23
Miristico 4
Linoleico 2
Linolénico 2

Posteriormente, se definen los caudales madsicos de entrada al reactor de hidrdlisis. Si bien el
en Capitulo 2 se obtuvo que, a fin de cumplir la capacidad instantdnea elegida para la planta
(2100 kg/h de dcidos grasos), la cantidad de sebo destinado a hidrélisis es de 2308 kg/h, en ese

caso, la mayoria de las posteriores operaciones de purificacion de 4cidos grasos se
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supusieron con una eficiencia del 100%. Esto no ocurre realmente y, por tanto, se obtendra
una menor cantidad de dcidos grasos purificados. Es por este motivo que, en este caso, se
decide procesar un caudal mayor de sebo, 3000 kg/h, y posteriormente verificar si se logra

cumplir con la capacidad instantdnea elegida.

Luego, teniendo en cuenta que se van a destinar 3000 kg/h de sebo para el proceso de
hidrdlisis y, al igual que la bibliografia consultada para el modelado del reactor, se tiene una
relacion mdsica de sebo/agua de 1:4, se calculan los caudales mdsicos de entrada al reactor
como se muestra a continuacion.

w

sebo, hidrdlisis

=3000 kg/h
W, = 12000 kg /h

w w + W, = 15000 kg/h

total — sebo, hidrolisis

A partir de los caudales mdsicos, se definen las composiciones masicas iniciales de cada una
de las sustancias. Para ello, se tiene en cuenta que, al igual que lo planteado en el Capitulo 2,
la corriente de sebo contiene en masa un 98% de triglicéridos y el restante 2% de dcidos

grasos libres y que la corriente de agua alimentada es pura.

_ Wsebo, hidrolisis —
WTG,O =0.98 T =0.196 WDG,O =0
Wyo=1 72 =0.8 Wiro =0
W’O total ) MG’O
_ O 02 Wseho, hidrolisis 0 004 _ O
WaGo = Y- W - Weo =

total

Para el uso de la herramienta Runge-Kutta de cuarto orden es necesario conocer las
concentraciones iniciales, las cuales se definen a partir de la siguiente expresién propuesta
por Patil:

_ Pmezela Wio
C 0= T py (3-10)

1

Donde:
C,, : concentracion inicial del compuesto i

W, : composicidn mésica inicial del compuesto i
PM, : peso molecular del compuesto i

Prnescia - densidad de la mezcla
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La densidad de la mezcla se define a partir del uso de las densidades de la tabla 3-2 y de las

composiciones mdsicas anteriormente calculadas, como se muestra a continuacidn.

Pmezela = P16 W60 T PpG WpG,o T Puc WG T Pe W60 T Pac WaGo +Pr,0 WH,0,0

Pmezcla

- 98131 g/L

Luego, se calcula el caudal volumétrico total a partir de la siguiente relacion:

Wlolal —

Qtotal - -

pmezcla

254.76 L/min

Finalmente, al aplicar la ecuacidén (3-10), se obtienen las concentraciones iniciales de cada

especie, los correspondientes valores se presentan en la tabla 3-4.

Tabla 3-4. Condiciones iniciales para la resolucion de los balances en simultdneo.

Compuesto Concentracion inicial [mol/L]
TG 0.217
DG 0
MG 0
G 0
H,0 43.578
AG 0.014

Una vez definidas las condiciones iniciales (tabla 3-4), se resuelven los seis balances de masa

en simultdneo obteniéndose los perfiles de concentracion de cada especie en funcién del

volumen del reactor. Dichos perfiles se presentan en la figura 3-2.
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Concentracion vs. Volumen Concentracion vs, Volumen
C'.S T T T 43 i 1 T T
—— Triglicéridos
— Acidos grasos
~ Digicéridos |
o —— Monoglicéridos [ _ a4 |\ B
E_‘ Glicerina = :‘:
5 15 a2 -
B =
a 2
3F N s
I 423 1 | |
10 610 0 107 410t 6x10*
Volumen (L) Volmen (L)
(a) (b)

Figura 3-2. Perfiles de las concentraciones de las especies involucradas en el sistema en funcion del volumen
del reactor. Concentracién de TG, DG, MG, G y AG en (a) y concentracion de H,O en (b).

Luego, para una conversion del 95% de triglicéridos, se obtiene:
CTG,salida = CTG,0(1 -x75) = 0.011 mol/L
Vp=158m
Produccion AG = 2270 kg/h

Como se explicd previamente, el reactor fue simulado y resuelto como un reactor TUB en
co-corriente, que resulta ser un caso menos favorable que la columna “spray”
contracorriente. Es decir, la operacion en contracorriente permite la implementaciéon de un
equipo de menores dimensiones para alcanzar los mismos requerimientos. Es por este

motivo que no se considera necesario realizar un sobredimensionamiento del reactor de

hidrélisis.

Asimismo, se verifica que el 95% de conversidn planteado a priori cumple con la produccién
de dcidos grasos dada por la capacidad de disefio (2100 kg/h), dejando un pequeiio margen de
error para las posteriores operaciones de purificacion donde la eficiencia de las mismas no

es realmente del 100%.

A modo de resumen, en la tabla 3-5, se presentan los caudales mdsicos de cada componente

que entra y sale del reactor de hidrdlisis para una conversion del 95% de triglicéridos.
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Tabla 3-5. Caudales mdsicos de cada componente que entra y sale del reactor de hidrdlisis para una conversion
del 95% de trigliceridos.

Entrada Salida

W, = 2940 kg/h W .= 150 kg/h
W .= 60 kg/h W .= 2270 kg/h
W, = 12000 kg/h W, = 11860 kg/h

W ,.=0kg/h W o= 290 kg/h

W o= 0kg/h W o= 260 kg/h

W =0kg/h W =180 kg/h

TOTAL = 15000 kg/h TOTAL = 15010 kg/h **

** Si bien hay una pequeria diferencia entre el caudal total de entrada y salida, la misma se atribuye a
aproximaciones numericas y se considera que el balance total es correcto.

A la salida del reactor de hidrdlisis se tiene, por un lado, la corriente acuosa compuesta por
agua y glicerinay, por otro lado, la corriente oleosa compuesta por triglicéridos, diglicéridos,
monoglicéridos, dcidos grasos, glicerina y agua. A fin de determinar la distribucién de
glicerina y agua en ambas corrientes de salida, se consideran los datos presentados en el
trabajo realizado por Patil, donde se estima que la concentracidon de agua en la fase oleosa es
del 4% p/p y que el coeficiente de distribucion de la glicerina (m) es de 12. Siendo:

N4

m=xg

Donde
yg . es la fraccidon mésica de glicerina en la fase acuosa

xg : es la fraccion masica de glicerina en la fase grasa
Los TG, DG, MG y AG son componentes que se consideran insolubles en la fase acuosa vy,

por tanto, salen del reactor unicamente en la fase oleosa. La suma de sus correspondientes

caudales mdsicos se denomina para préximos cdlculos W giceidos, 1 -

Posteriormente, se arma un sistema de ecuaciones para determinar la distribucidn de agua'y
glicerina en ambas fases y asi obtener la composicion de las corrientes que salen del reactor

de hidrdlisis. El sistema de ecuaciones es el que presenta a continuacion:

0.04 = e

ngicérido.v,fg-i_ Ww,fg+ w

G.fg
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"G fa
12 = Wy fa™ WG, sa
"G 1e
ngicéridus,fg * Ww,fg + WG,fg

WG, salida — WG,fg + WG,fa

w =W, ot W

w, salida w, fa
En donde la notacién “fa” hace referencia a la fase acuosa y “fg” a la fase grasa.
Al resolver el sistema de ecuaciones, se obtienen los siguientes resultados:
W = 178 ke/h W =2kelh
Wiy o= 11740 kg/h Wi o = 120 kg/h

Finalmente, en la figura 3-3, se presenta un diagrama cualitativo del reactor de hidrélisis con

sus corrientes de entrada y salida, junto con los caudales mdsicos de sus respectivos

Componentes.
Fase acuosa - Entrada
W total = 12000 kg/h
W W = 12000 kg/h
l Fase oleosa - Salida
W total = 3092 kg/h
Fase oleosa - Entrada Reactor de hidrélisis W TG = 150 kg/h
W total = 3000 kg/h W DG = 290 kg/h
— —>
W TG = 2940 kg/h V =15.8 m3 W MG = 260 kg/h
W AG libres = 60 kg/h Conversion TG = 95% W AG = 2270 kg/h
WG =2kg/h
i W W =120 kg/h

Fase acuosa - Salida
W total = 11918 kg/h
W W = 11740 kg/h
WG =178 kg/h

Figura 3-3. Diagrama cualitativo del reactor de hidrdlisis con sus corrientes de entrada y salida, con los
caudales mdsicos de sus correspondientes componentes.
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3.2.2. Especificaciones constructivas

Una vez obtenido el volumen, se debe definir la geometria de la columna para cumplir con
las dimensiones calculadas. Como ya se menciond anteriormente, el reactor a utilizar
consiste en una columna de aspersién. De acuerdo a la clasificacion para aparatos sometidos
a presidn se lo considera, segun la forma, como un cilindro dispuesto en forma vertical. Para
su disefio se encuentran disponibles diversos cddigos. Dentro de ellos, el mds reconocido y
de uso mds comun, es la Seccidn VIII “Pressure Vessels”, del Boiler and Pressure Vessel

Code (BPVC) de la American Society of Mechanical Engineers (ASME).

3.2.2.1. Dimensiones y material para el reactor

A fin de determinar el didmetro y la altura dptimos del equipo, se consultaron trabajos de
investigaciéon en los que se trabaje con la misma reaccion y condiciones de operacién

similares. Las dimensiones propuestas por distintos autores se muestran en la tabla 3-6.

Tabla 3-6. Dimensiones propuestas por distintos autores.

Autor Didmetro [m] Altura [m/
Jones 0.66 22.4
Attarakih 0.66 35
Sonntag 0.51-1.22 18.3-24.38

Al analizar los valores de didmetro de la tabla 3-6, se propone utilizar un valor medio de los
mismos que asegure, a su vez, que la altura de la columna no resulte excesiva. Como valor de
didmetro se propone utilizar 1 m. Luego, al considerar al reactor como un cilindro perfecto,

se obtiene la altura del mismo a partir de la expresién (3-11).

D 2
Ve=n—=+L (3-11)
Donde

Vg :volumen del reactor

Dy, : didmetro del reactor

Ly : longitud de la columna

Al reemplazar el valor del diametro seleccionado en la ecuacidn (3-11) y despejar, se obtiene

el largo necesario de la columna.

L, =20.1m
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Respecto a los materiales de construccion, el reactor serd construido con acero inoxidable
316, el cual es un material que soporta las altas temperaturas y presiones a las que estd
sometido el reactor durante su operacion. Ademds, posee una gran resistencia a la corrosion
practicamente ante la totalidad de los agentes corrosivos hasta temperaturas que rondan los

300°C, lo que implica una mayor vida util respecto a otros tipos de acero.

3.2.2.2. Espesor de la pared del reactor

Para el cdlculo del espesor de un cuerpo cilindrico de pared delgada, sin costura, el esfuerzo
circunferencial serd aproximadamente el doble del esfuerzo longitudinal. En general, las
formulas para el espesor requerido basadas en los esfuerzos circunferenciales gobiernan
sobre las férmulas basadas en los esfuerzos longitudinales. Es por esto que, para la obtencion

del espesor, se utiliza la expresidn (3-12) correspondiente a esfuerzos circunferenciales.

t +Cl1+C2 (3-12)

= —rl
SE-06P
Donde:

espesor minimo requerido [in]

. presion interna del disefio [psi]

t:

P

R : radio interior [in]

S : valor del maximo esfuerzo admisible |psi]
E

. eficiencia de junta apropiada en un cuerpo cilindrico
C1: tolerancia a la corrosion [in]
C2 : margen de fabricacion [in]
Para poder aplicar la ecuacion (3-12), es necesario conocer los pardmetros especificos para el
material seleccionado y se debe cumplir que #<R/2. A continuacidn, en la tabla 3-7, se

detallan dichos parametros.

Tabla 3-7. Pardmetros del acero inoxidable 316.

Material: acero inoxidable 316

S 18000 psi
E 1

C, 0.04 in
G, 0.04 in
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Mediante el uso de la expresion (3-12), para una presién de 797.72 psi (55 bar incluyendo un
10% de margen de seguridad) y un radio interior de 19.7 in (0.5 m), se obtuvo el siguiente
valor de espesor minimo requerido:

t=098in=0.025m=2.5cm

A su vez, dado el valor de espesor minimo, se verifica el criterio establecido por la norma.

1=0.025m < 23~ =025m

Obteniéndose como resultado, los siguientes valores de radio interno y externo del reactor
respectivamente:

r=05m
r,=t+r; =0525m
Una vez definido el disefio mecdnico del reactor de hidrdlisis, que verifica el requerimiento
de la capacidad de disefio, se debe realizar el disefio térmico de la torre.

3.2.3. Diseiio térmico

La resolucién de los balances involucrados en el sistema no sélo abarcan los balances de
masa para cada componente sino que también el balance de energia en la torre. El andlisis de
la variacidon de la temperatura dentro del reactor es de gran importancia para poder definir

las condiciones de operacion necesarias a fin de obtener la conversion deseada.

3.2.3.1. Operacidn adiabdtica

En primer lugar, se analiza la variacién de temperatura dentro de la torre en funcidn del
volumen de la misma operando adiabdticamente. Este tipo de operacion considera que el
reactor se encuentra completamente aislado del medio exterior, es decir, no intercambia
calor con los alrededores. Debido a que las reacciones son exotérmicas, la liberacidn de calor
provoca un aumento de la temperatura del sistema. De esta manera, el planteo de dicho
balance térmico permite observar la maxima elevacidon de temperatura que puede alcanzar el
sistema reactivo debido unicamente a los calores, en este caso, generados por las reacciones
involucradas en el mismo (AT, sarco)- El andlisis de este caso limite es de suma
importancia para poder verificar que se mantengan las propiedades fisicas y quimicas de los

compuestos involucrados.
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A continuacién, se presenta el balance de energia correspondiente a una operacidn

adiabdtica para un reactor TUB con flujo pistdn.

Balance de energia adiabdtico

G cp 2= = S(-aH)r (6-13)

Donde:

Gy, . caudal masico
¢p : capacidad calorifica
T : temperatura

V » © volumen del reactor
AH,, : variacion de la entalpia de reaccion de la reaccion j

n : numero de reacciones totales
Jj : nmumero de la reaccidn

r; t reaccidn namero j

Como se puede observar en la expresion (3-13), para la resolucion de dicho balance es
necesario conocer la variacion de la entalpia de reaccién de cada una de las reacciones
involucradas. De manera simplificada, se realiza el cdlculo de los calores de reaccién
mediante la diferencia entre las energias de activacidén de la reaccidn directa e inversa.
Teniendo en cuenta dicha estimacidn y los datos presentados en la tabla 3-1, se prosigue al

calculo de los calores de reaccién para cada expresién de (3-1) a (3-6) como se muestra a

continuacion.
AH,=AH,=AH,= E, - E_| = 9029 —— 15875 —— = —68.46 -~
AH,=AH;=AHg = E, - E_, = 2677~ —9523 =2 = —68.46 ——

Se puede observar en los valores presentados que los calores de reaccidén son iguales para
todos las reacciones propuestas en el modelo cinético y, al ser negativos, representan que las

mismas son exotérmicas.

Como se menciond previamente, el balance de energia adiabdtico (3-13) representa que la
variacién de temperatura del sistema en funcién del volumen de reactor (primer término) es
igual al calor, en este caso, generado por cada reaccion exotérmica implicada en el proceso

(segundo término). El balance de energia (3-13) se resuelve en simultdneo con los balances de
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masa obtenidos a partir de la expresidén (3-9) para cada componente y de dicha resolucion se

obtiene el perfil de temperatura presentado en la figura 3-4.

Temperatura vs. Volumen

T

545 T

Temperatura (K)

|— Temperatura
|

— 4 %
0 1x10 2<10 3x10

Volumen (L)

Figura 3-4. Perfil de temperatura en funcion del volumen para el reactor de hidrélisis.

A partir del perfil de temperatura presentado en la figura 3-4, se determina la mdxima

variacion de temperatura que presenta el sistema operando adiabdticamente.

T =543 K =270°C

Maxima

T =533 K = 260°C

Inicial
I3 = = o
ATADIABATICO TMéxima - T[nicial 10°C

Por tanto, la temperatura maxima que puede alcanzar la torre operando de forma adiabdtica
es de 270°C. Si bien la diferencia de temperatura (10°C) no resulta excesiva, se deben tener

en cuenta ciertos comportamientos propios de los compuestos involucrados en la reaccidon

como los que se detallan a continuacién.

- En cuanto a los triglicéridos, se evidencia que a temperaturas mayores a 260°C

pueden sufrir descomposicién térmica.

- Por la parte del agua, se observa que la temperatura de saturaciéon de la misma a la
presién de trabajo es de 264°C, por lo que trabajar a una temperatura mayor

provocaria el cambio de fase de dicho reactivo a fase vapor en la torre.

En este punto, es importante destacar que en la realidad resulta imposible operar un reactor

de forma adiabdtica debido a que el ambiente en el que se encuentra inmerso posee una

128



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno JJM.B _
DE INGENIERIA
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

temperatura menor y no existe forma de aislarlo perfectamente. Por estos motivos, existen
pérdidas de calor desde el reactor al ambiente, es decir, el mismo inevitablemente libera

calor al medio ambiente.

Por los motivos mencionados previamente, se decide operar el reactor isotérmicamente a

una temperatura constante de 260°C.

3.2.3.2.0peracion isotermica

El andlisis involucra no sdlo la energia sino que también el equipamiento necesario para
mantener la isotermicidad del proceso. Como se mencioné anteriormente, se busca operar el
reactor de hidrdlisis a una temperatura practicamente constante de 260°C y una presion de
50 bares. Sin embargo, la implementacién industrial de operaciones isotérmicas en

reacciones exotérmicas presenta algunas dificultades analizadas a continuacion.

3.2.3.2.1. Acondicionamiento de las corrientes de entrada al reactor

En primer lugar, es necesario analizar la energia involucrada en el precalentamiento de las
corrientes de entrada al reactor. Antes de ingresar al reactor, las corrientes de proceso deben
ser precalentadas para evitar el intercambio de calor entre la nueva alimentacién bombeada
al reactor y los reactivos que ya se encuentran dentro del mismo. El bombeo del agua y del
sebo sin precalentar provocaria una disminucidn en la temperatura de reaccion en algunas

zonas del equipo y disminuiria la velocidad global de reaccidn.

El precalentamiento de las corrientes requiere de la implementacidn de intercambiadores de
calor. En este apartado se analizan las condiciones requeridas en las corrientes de entrada

para un correcto funcionamiento del sistema de reaccion.

El sebo, luego del pretratamiento y antes de ingresar a la torre, se encuentra a presién
atmosférica y a temperatura que ronda los 110°C. Es por eso que previamente debe

presurizarse y precalentarse hasta 50 bar y 180°C, respectivamente.

Por su parte, el agua debe presurizarse y precalentarse de manera de ingresar al reactor a 50
bar y 260°C. Debe verificarse mediante el equipamiento adecuado que el agua se encuentre a

dichos valores operativos para mantenerla en estado liquido.
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3.2.3.2.2. Seleccion y geometria del material aislante

En segundo lugar, cabe destacar la importancia de la instalacién de un correcto aislamiento
en el reactor. La implementacion de un material aislante tiene diferentes objetivos siendo el
principal contribuir con la isotermicidad del proceso. Mediante la instalacion del
aislamiento, se reduce la cantidad de energia necesaria para mantener el equilibrio térmico
del proceso. Al evitar el flujo de calor a través del material, se disminuyen las pérdidas de
calor a través de las paredes de la columna. Ademads, contribuye a la proteccién personal ya
que si no existiese aislamiento térmico suficiente, las temperaturas superficiales externas
pueden ser elevadas y por ende provocar lesiones y accidentes en las personas. A su vez, un
aislamiento correcto reduce el impacto ambiental del proceso disminuyendo los niveles de

ruido y vibraciones.

Entre las caracteristicas fundamentales que deben aportar los materiales aislantes se
encuentran: el ahorro de energia, al implementar un aislante térmico se busca disminuir al
minimo el flujo de calor a través del material; debe ser seguro, no deben arder ni producir
humos, manteniendo su capacidad de aislante térmico incluso a altas temperaturas; debe
tener alta permeabilidad de aire y baja permeabilidad de vapor y humedad; debe ser

resistente a solventes y quimicos.

De acuerdo a sus propiedades y condiciones de aplicacidn, se selecciona como material
aislante a la lana de vidrio. Es un material aislante térmico, acuistico y de proteccion contra el
fuego que se obtiene fundiendo vidrio reciclado combinado con arena. Es completamente
reciclable, econémico, resistente y eldstico. Se utiliza para el aislamiento térmico de equipos

en instalaciones industriales con un rango de temperatura de trabajo de 0°C a 800°C.
Para poder determinar el espesor del material aislante se deben tener en cuenta:

- Los mecanismos de transferencia de calor involucrados en el proceso, pérdidas
energéticas, temperatura superficial externa del reactor.

- Las condiciones de operacion del equipo. Tales como, temperatura de operacion,
material, tipo de equipo, forma geométrica, entre otros.

- Las condiciones del entorno en cual se va a desarrollar el proceso. Tales como,

ubicacién geografica, temperatura ambiente, nivel de humedad, entre otras.

El calculo del espesor del aislante necesario se basa en los mecanismos de transferencia de

calor. En la figura 3-5 se puede observar un esquema de la pared del reactor y el aislante.
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Aislante

Figura 3-5. Esquema con las capas del sistema de reaccion.

Al plantear los calores involucrados en cada material del sistema, se obtienen las expresiones

(3-14), (3-15) y (3-16).

— (TI_TZ) 2nL kreactor
Qconduccién, reactor In(=) (3-14)
"

— (TZ_T3) 2nL kaislante

Qconduccién, aislante ln(ﬂ) (3-15)
)
Qconvenci()n = hconvenci(’)n 2nlr 3 (T 3= T ambiente) (3-16)

A continuacion. se presentan las consideraciones realizadas para resolver el sistema de

ecuaciones.

- Latemperatura de la pared interna del reactor (T,) se considera igual a la temperatura

de operacion del mismo. T,=260°C.

- De acuerdo a lo calculado anteriormente, los radios interno y externo del reactor

resultan r,=0.5 m y r,=0.525 m respectivamente y el largo de la columna L=20.1 m.

=> Debido a la alta conductividad térmica del acero inoxidable 316 (k =21.6 Wm.K a

reactor
la temperatura de operacidn) y al pequeiio espesor de la pared del reactor obtenido, se
considera conduccién perfecta en el espesor de la pared del reactor y por ende
T,=T,=260°C. De esta manera, la expresién (3-14) no brinda informacién relevante

para el andlisis térmico.
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>

Luego,

Segun la ubicacidn seleccionada para la planta, la temperatura ambiente a lo largo del
ano varfa, en promedio, dentro del rango de 6°C a 30°C. Por lo que se considera,
como temperatura ambiente para el cdlculo, el promedio de dicho rango, resultando

T =18°C.

ambiente

Al suponer que el reactor estd recubierto con lana de vidrio, considerando datos de
bibliografia, se obtiene la conductividad térmica para el aislante como k =0.03

aislante™
W/m.K

Segun datos de bibliografia, se estima el coeficiente de transferencia de calor del aire

que rodea al reactor, considerando conveccién natural como h =15 W/m2K

conveccion

Se impone la condicion de temperatura de la pared externa del aislante para cumplir
con los requerimientos de seguridad de los operarios de la planta. Luego, T, resulta

35°C.
igualando las expresiones (3-15) y (3-16), el espesor del aislante resulta:

(TZ_T3) 2nlL ka[slante
In(3)

=h 2nLry (T,-T

convencion ambiente)

ry =0.55m

Espesor Aislante = 0.025 m =2.5 cm

3.2.3.2.3. Vapor vivo requerido

Como tercer y ultimo factor, se debe analizar el vapor vivo que es necesario inyectar en la

columna. No sélo para llevar a las corrientes de entrada al reactor a la temperatura de

operacion sino que para que la temperatura de la torre se mantenga constante y cercana a la

temperatura de operacidon de la misma a fin de mantener la isotermicidad de la operacion.

Para cumplir con dicho requisito, se utiliza el vapor generado por una caldera colocada en la

planta.

Para realizar el cdlculo del caudal de vapor, se debe tener en cuenta la energia necesaria para

cambiar la temperatura de las corrientes y las pérdidas de calor a través de las paredes del

reactor una vez implementado el aislante.
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A continuacién se plantean las expresiones para los calores involucrados en el andlisis

térmico del sistema.

La expresion (3-17) permite determinar el calor requerido para cumplir con los

requerimientos planteados.
Qvapor vivo Ql + QZ (3'17)

Donde

O,apor vive © €alor que es necesario intercambiar mediante la inyeccion de vapor vivo

0, : calor necesario para aumentar la temperatura de la corriente de sebo que entra al reactor

0, : pérdidas de calor a través de las paredes del reactor una vez implementado el aislante

Al reescribir la expresion (3-17) en funcién del caudal mdsico de vapor vivo resulta, se

obtiene la expresidn (3-18).
anpor vivo A]_Ivaporizaci(’)n = Ql + QZ (3'18)

Donde

W sapor vivo © caudal masico de vapor vivo

AH

vaporizacion - calor de vaporizacion del agua a 50 bar

Luego, el calor necesario para lograr que la corriente de sebo a la entrada del reactor alcance

la temperatura de trabajo se puede calcular a partir de la expresion (3-19).
Ql = Wsebo hidrolisis CPsebo (T operacion r sebo inicial) <3_]9)

Donde

w : caudal mésico de sebo requerido en la alimentacion a la torre de hidrdlisis

sebo, hidrolisis
CPsero - Capacidad calorifica del sebo

T
T

operacion - t€mperatura de operacidn de la torre

sebo inicial - t€mperatura de la corriente de sebo a la entrada de la torre

En segundo lugar, el calor necesario para compensar las pérdidas de calor a través de las

paredes de la torre se calcula a partir de la expresién (3-20).

QZ = hconvenci()n 2n L 7‘3(T3 -T (3'20)

ambiente)

Donde
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h

conveccion - CO€ficiente de conveccion natural

ry @ radio externo de la torre con aislante

L : largo de la torre

T; : temperatura de la pared externa del aislante

T

ambiente - temperatura ambiente

Al reemplazar las expresiones (3-19) y (3-20) en (3-18), se obtiene la expresién (3-21):

w AH

vapor vivo vaporizacion = Wsebo, hidrolisis CPsebo (Topemci(')n - Tsebo inicial) + hconvenci(’)n 2nlL 3 (T3 - Tambiente) (3_21)

Luego, se debe tener en cuenta que, al intercambiar calor dentro de la torre, la corriente de
vapor vivo se condensa. En este sentido, el caudal requerido de agua fresca para la
alimentacion del reactor serd menor. De esta manera, el caudal de agua total en la torre se
compone por la corriente de agua fresca alimentada y la corriente de vapor condensado. A

partir de dicho razonamiento, se plantea la expresién (3-22).

Wagua, hidrdlisis w + Waguafresca (3'22)

vapor vivo

Donde

agua, hidrolisis © caudal masico de agua requerido para la alimentacidn de la torre

agua fresca - Caudal masico de agua fresca necesario para alimentacion la torre

Resolviendo el sistema de ecuaciones conformado por las expresiones (3-21) y (3-22) se
obtienen los caudales de agua requerida en la alimentacion del proceso y el caudal de vapor
vivo necesario. En la tabla 3-8, se pueden observar los valores y detalle de las variables

involucradas en el sistema a resolver.
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Tabla 3-8. Valores de las variables involucradas en el sistema de ecuaciones a resolver.

1639.7 KJ/kg

3000 kg/h

2.455 KJ/kg°C

260°C

180°C

15 W/m*°C

20.1 m

0.55m

35°C

18°C

12000 kg/h

Al resolver el sistema, se obtienen los siguientes valores para los caudales en cuestion.

w = 0.111 kg/s = 399.6 kg/h

vapor vivo

W 11,0 fresea = 3-222 kg/s = 11599.2 kg/h

Finalmente, en la tabla 3-9, se resumen las caracteristicas constructivas del reactor de

hidrdlisis.

Tabla 3-9. Diseno del reactor de hidrdlisis.

260

50

Acero inoxidable 316

20.1

0.5

0.025

Lana de vidrio

0.025
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3.2.4. Sistema de control

En los procesos quimicos, ademds de los cambios originados por modificaciones en las
especificaciones, restricciones de seguridad o medioambientales, existen otros cambios
incontrolables que se denominan perturbaciones. Para controlar estos cambios es necesario
implementar un sistema de control. El objetivo de los lazos de control es detectar las
desviaciones del proceso y corregirlas mediante una accion de control. Estos cambios son

realizados de forma automatica.

3.2.4.1. Control de temperatura

Debido a la operacidn isotérmica del reactor, es necesario la implementacion de un lazo de
control que permita mantener la temperatura del equipo en la temperatura dptima. Para
lograr esto, el lazo debe ser capaz de modificar la cantidad de flujo de vapor que proviene de

la caldera frente a perturbaciones en la temperatura registrada en el equipo.

El lazo debe ser del tipo retroalimentado y se requiere de un sensor-transmisor a la salida de

la corriente de dcidos grasos, un controlador de temperatura y una valvula de control.

3.2.4.2. Control de presidn

Al igual que para el control de temperatura, el funcionamiento del lazo de control de presidon
es por realimentacién. En este caso, el sensor-transmisor de presion es el encargado de
medir la presion del reactor para luego ser enviada al controlador de presién y el mismo
realizar la accidn necesaria sobre la vdlvula de control. Ademads, se debe tener en cuenta la
posibilidad de utilizar dispositivos de alivio para que, en caso de genere una sobrepresién en

el reactor, la proteccion se active para descomprimir el sistema.
3.3. Acondicionamiento de la alimentacidn a glicerdlisis

La corriente acuosa que sale del reactor de hidrdlisis egresa por el fondo de la columna a una
temperatura de 260°C y una presién de 50 bares. Para que la misma ingrese al sistema de
glicerdlisis es necesario acondicionarla. Es necesario reducir la presién hasta la presion

atmosférica y aumentar la concentracién de glicerina de dicha corriente.

En primer lugar, se implementa una valvula de expansidn y una vez que la corriente acuosa
se encuentra a presién atmosférica, se la hace pasar por un evaporador flash a fin de

extraerle la mayor cantidad de agua posible.
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Para poder determinar las condiciones de operacidn del evaporador se utiliza la herramienta
de simulacion Unisim Design. Mediante un estudio de caso se pudo obtener el grifico de la

figura 3-6.

—Em-  Caudal masico de agua en salida liguida
—— Caudal masico de glicerol en salida gaseosa
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Figura 3-6. Evolucion del caudal mdsico de agua en la corriente de salida liquida y del caudal mdsico de
glicerol en la corriente de salida gaseosa en funcion de la temperatura del evaporador.

El objetivo principal del evaporador es remover la mayor cantidad de agua de la corriente
acuosa de la salida del reactor de hidrdlisis, no sélo para concentrar la glicerina que sale del
mismo sino también para poder recuperar la gran cantidad de agua que sale de hidrdlisis y

poder recircularla a dicho sistema reactivo.

En la figura 3-6 se puede observar la variacion del caudal de agua en la corriente liquida a la
salida del evaporador y del caudal de glicerina en la corriente gaseosa a la salida del
evaporador en funcion de la temperatura de operacién del separador flash. A mayor
temperatura el caudal de agua en la corriente liquida disminuye ya que la misma se evapora.
A su vez, a medida que aumenta la temperatura, una mayor fraccion de glicerina sale por la
corriente gaseosa del separador flash. Este ultimo efecto se busca evitar a fin de poder
obtener la mayor pureza posible en ambas corrientes de salida y no perder glicerina por la

corriente gaseosa, materia prima para el reactor de glicerdlisis.

De esta manera, se debe encontrar un punto en el cual se obtenga la mayor cantidad posible
de agua en la corriente gaseosa (y la menor cantidad de glicerina), y la menor cantidad de
agua en la corriente liquida (y la mayor cantidad de glicerina) para poder obtener asi una

corriente mds concentrada en glicerol destinada a la alimentacion del sistema de glicerdlisis.
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Segun los datos obtenidos en la simulacidn (figura 3-6), la temperatura dptima de operacidon

del evaporador es de 105°C.

A modo de resumen, en la figura 3-7, se pueden observar los valores numéricos de las

entradas y salidas involucrados en el evaporador en un esquema cualitativo a la temperatura

seleccionada.
Salida Vapor
) W total = 11675 kg/h
W W = 11666 kag/h
W G =9 kg/h
Entrada (Salida acuosa de Hidrélisis) Evaporador Flash 1
W total = 11918 kg/h » .
W W = 11740 kg/h Temperatura = 105°C
W G =178 kgh Presion = 100 kPa
Salida Liquida
W total = 243 kg/h
—>
WW =74 kg/h
W G =169 kg/h

Figura 3-7. Esquema cualitativo del evaporador flash con sus respectivas entradas y salidas.

Analizando los datos expuestos en la figura 3-7 se observa que la cantidad de agua en la
corriente liquida que egresa del Flash 1 sigue siendo elevada. Este factor afecta al correcto
funcionamiento del sistema de glicerdlisis. Las corrientes de reactivos, tanto de sebo como
de glicerina, deben ingresar y mantenerse en estado liquido. Como el sistema de reaccion
opera a 250°C si hay agua presente en la corriente de entrada al mismo pasaria a fase vapor

modificando la conversién alcanzada por la reaccidn.

Sin embargo, por lo analizado anteriormente, con un unico separador flash no es posible
remover una mayor cantidad de agua de la corriente de glicerina sin perder masa de reactivo
por la corriente gaseosa. Es por esto que a modo de eliminar este exceso de agua, en primer
lugar, la corriente liquida que egresa del Flash 1 se calienta hasta alcanzar 180°C. Este
aumento en la temperatura facilita la separacion del agua debido a que se obtiene una

considerable fraccién de vapor compuesta mayormente por agua.
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Con estas nuevas condiciones, la corriente ingresa a un nuevo evaporador flash (Flash 2)
previo al reactor de glicerdlisis. Es en este equipo donde se elimina la mayor cantidad de

agua como se evidencia en la figura 3-8.

Salida Vapor
3 W total = 80.2 kg/h
WW=71.2kgh
W G =9 kg/h
Entrada
(Salida Liquida - Flash 1) Evaporador Flash 2
W total = 243 kg'lh —»
W W = 74 kgfﬁ Temperatura = 180°C
W G = 169 kg/h Presion = 100 kPa
Salida Liquida
W total = 162.8 kg/h
W W =28 kg/h
W G =160 kg/h

Figura 3-8. Esquema cualitativo del evaporador flash 2 con sus respectivas entradas y salidas.

Finalmente, la salida de este evaporador (Flash 2) se mezcla con la corriente de sebo
depurado utilizado para la reaccion de glicerdlisis, para luego calentarse hasta las

condiciones de operacidn e ingresar al reactor de glicerdlisis.
3.4. Reactor de Glicerdlisis

De acuerdo a lo expresado en capitulos anteriores, el desarrollo de un tratamiento adecuado
para la glicerina se estd transformando en motivo de gran interés para la Argentina y el
mundo. Si bien el objetivo principal se basa en la disminucion del impacto ambiental
negativo que la misma genera, el procesamiento implica una revalorizacién de la misma

como materia prima para la obtencién de compuestos con mayor valor agregado.

La sintesis de glicéridos es una posibilidad atractiva para el aprovechamiento de la glicerina.
La obtencidon de mono- (MG) y di- (DG) glicéridos se lleva a cabo mediante la reaccién de

glicerdlisis de triglicéridos. Esta reaccion consta de dos etapas reversibles en donde la
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glicerina reacciona con los triglicéridos para obtener una distribucion de glicéridos a la

salida del reactor.

La reaccion se lleva a cabo en fase liquida en un reactor tanque agitado en forma continua,
por catalisis homogénea utilizando como catalizador bdsico al Ca(OH),. La temperatura de
operacidn oscila entre 100 y 260°C, preferentemente cercano a la temperatura mdxima donde
existe una buena velocidad de reaccion sin pérdida de calidad, lograndose una buena
solubilidad del glicerol en el equilibrio. Se utiliza cominmente un exceso de glicerol de entre

el 20-40% molar, dependiendo de la solubilidad del mismo en los triglicéridos.

Finalmente, se selecciona la temperatura de operacidon del reactor de glicerdlisis en 250°C
debido a que se considera como limite de temperatura préactico 260°C para productos
industriales que dependen de la estabilidad pirolitica de la grasa, tales como los diglicéridos,
monoglicéridos y el glicerol en si. A su vez, el exceso de glicerol se fija en un 40% molar

respecto a los triglicéridos.

3.4.1. Dimensionamiento del reactor

3.4.1.1. Modelo cinético

El modelo cinético propuesto toma como base el modelo expuesto por Kazembe, Matsumura
y Minowa. En dicho modelo se plantean las reacciones presentadas en las expresiones (3-23)

y (3-24).

TG+ G o' DG+ MG (3-23)
-1
DG+ G o 2MG (3-24)

2

El sistema de reaccién queda determinado por dos reacciones reversibles donde se considera

que las mismas son elementales.

La dependencia de las constantes cinéticas en funcién de la temperatura queda determinada

segun la ecuacion de Arrhenius, como se muestra en la expresion (3-25).
_E
k;=A4; exp (=) (3-25)

Para el caso de la reaccidn (3-23):
- i=1 (reaccion directa)

= i=-1(reaccidn inversa)
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Para el caso de reaccidn (3-24):
- i=2(reaccidn directa)

- i=-2(reaccidn inversa)

A continuacion, en la tabla 3-10, se presentan los valores que toman los pardmetros cinéticos

para las diferentes constantes cinéticas.

Tabla 3-10. Pardmetros cinéticos del sistema de reaccion de glicerdlisis para el modelo cinético planteado.

i A, [L/mol.min] E, [J/mol]
1 0.2764 1.57x10*
-1 29.682 4.72x10*
2 7836.2 5.05x10*
-2 0.019%6 2.46x10*

3.4.1.2. Consideraciones del modelo cinético propuesto

Teniendo en cuenta lo anteriormente mencionado y expuesto sobre el modelo cinético
elegido para representar la glicerdlisis de triglicéridos, a continuacidn se presentan ciertas

caracteristicas del mismo:

- El modelo cinético se fundamenta en la glicerdlisis de aceite de mani. El razonamiento
es andlogo al realizado para la seleccién del modelo en la reaccidn de hidrdlisis. Debido
a la gran variabilidad de la composicion del sebo vacuno como materia prima y de la
dificultad de encontrar informacion correspondiente a modelos cinéticos referidos a
cada caso en particular de triglicéridos, se asume que el modelo cinético es aplicable al

presente estudio.

- Si bien el rango de temperatura en el que se aplica el modelo es de 80°C a 180°C, se
busca extrapolar las conclusiones obtenidas en el trabajo de investigacién a fin de
aplicarlas a la condicién de operacién seleccionada originalmente en el presente

proyecto para el reactor de glicerdlisis.
- El modelo presenta dos etapas reversibles y elementales.

- El modelo cinético se fundamenta en la glicerdlisis de triglicéridos que tiene lugar en un

reactor batch.
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=> Se utiliza hidrdxido de calcio (Ca(OH),) como catalizador de la reaccién en una relacion
0.02 kg/kg sebo. La relacion planteada por los autores se mantendrd durante la operacién

para asegurar resultados congruentes a los provistos.

3.4.1.3. Modelo del reactor

El modelo del reactor propuesto para la reaccion de glicerdlisis consiste en un reactor tanque
agitado continuo con mezclado perfecto (TAC). En ausencia de agitacidn, las fases tienden a
separarse y la reaccion se ralentiza debido a las limitaciones en la transferencia de masa. Al
utilizar este tipo de reactor, se asegura que el contacto entre las fases sea el mayor posible,
aumentando asi el drea interfacial y disminuyendo la resistencia a la transferencia de

materia.

3.4.1.4. Cdlculo del reactor

Para el dimensionamiento del sistema de reactores involucrado, se analizan los balances de
masa para cada una de las especies que intervienen en las reacciones propuestas en el

modelo cinético.

A continuacidn, se presenta un balance de masa genérico por componente, correspondiente

al disefio de un reactor TAC en estado estacionario y con hipdtesis de mezclado perfecto.

3.4.1.4.1. Balance de masa

Velocidad de Velocidad de Velocidad de
entrada del = salida del + consumo del
compuesto i compuesto i compuesto i

Fi,e = Fi,s + (_ ri) VR (3_26)
Donde
F,,: caudal molar de entrada del compuesto i
F,: caudal molar de salida del compuesto i

r; . velocidad de reaccion del compuesto i

V g © volumen del reactor

Al realizar el siguiente cambio de variable, el balance (3-26) se puede reescribir para obtener

la expresidn (3-27).
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Fi = Qtoml Ci
Qtotal Ci,e = Qtotal Ci,s + (_ ri) VR (3'27)

Donde

C,, : concentracion del componente i en la corriente de entrada

C,, : concentracion del componente i en la corriente de salida

O, - caudal volumétrico
otal

A partir de la expresion (3-27), se plantean los balances de masa para los cuatros compuestos
que intervienen en las reacciones propuestas en el modelo cinético, es decir, triglicéridos,

diglicéridos, monoglicéridos y glicerina.

Trigliceridos (TG):

Qtotal CTG,e = Qtotal CTG,S + (_ rTG) VR
Ovtat Cr6.e = Quorat Cros T (i [TGIG] =k [DGIIMG]) V. (3-27.2)

Digliceridos (DG):

Qtotal C'DG,e = Qtotal CDG,S + (_ rDG) VR
Ororat CpGe = Qrotar Cpos + (= K [TGIG] + k_ [DG][MG] + iy [DG][G] - k_,[M GIHVy (3-27.b)

Monoglicéridos (MG):

Qiotat Crr.e = Qrotat Cracs T (=7Tu6) Vi
Ouotat CriGe = Quorat Crss + (= k[T GG +k_ [DGIIMG] - 2ky[DGI[G] + 2k ,[MGT’) V , (3-27.0)
Glicerina (G):
Qiotat C6.0 = Qrorat Cis T (=76) Vg

Ourat Cie = Quonat Ci + (R [TGIG] - k_, [DGIMG] + ko [DGI[G] = k,[MGI')V 1 (3-27.d)
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3.4.1.5. Alimentacidn del reactor de glicerdlisis

La corriente liquida que sale del evaporador Flash 2 (figura 3-8) es la que se dirige como
alimentacion al reactor de glicerdlisis. El caudal mdsico de cada componente en dicha

corriente se muestra a continuacion.
WG, glicerolisis =160 kg/h

w = 2.8 kg/h

W, glicerdlisis

Al conocer el caudal mdsico de glicerol que ingresa al reactor de glicerdlisis es posible
calcular el caudal mdsico de sebo a utilizar. Para ello, se tienen en cuenta las siguientes

consideraciones:

La corriente de sebo se compone en masa de un 98% de TG y un 2% de AG libres.

>
- Se utilizé un exceso molar de glicerina del 40%.

- Se fija como requerimiento una conversion de TG del 96%
N

Por cada mol de TG se requieren 2 moles de G estequiométricamente.

Al tener en cuenta lo anteriormente mencionado, se prosigue a calcular el caudal mdsico de

sebo necesario para el sistema de glicerdlisis como se muestra a continuacion.

W oo
_ G, glicerolisis — .
Fg= —PM, 29 mol/min

=F PM_. . X0 =9349 x 10° g/min

100 I1molTQ
sebo, glicerdlisis G 140 2mol G TG 98

w =560.9 kg/h

sebo, glicerolisis
Donde el peso molecular de cada compuesto se obtiene de la tabla 3-2.

Luego, se calcula el caudal mdsico total de entrada al reactor de glicerdlisis como se muestra

a continuacion.

w + W +Ww =723.7kg/h

total, glicerdlisis = WG, glicerdlisis W, glicerdlisis sebo, glicerdlisis

Una vez conocidos los caudales madsicos, se definen las composiciones mdsicas de la

corriente de entrada al reactor de glicerdlisis.

W'eb licerdlisis
Wrgo = 0.98 LAt — ) 76

Wtotal, glicerdlisis
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DE INGENIERIA

w

W0 = 0.02 57

wG’OZI 7

WG, glicerdlisis

total, glicerdlisis

sebo, glicerdlisis 0 016

total, glicerdlisis

=0.22

WW, glicerdlisis
Wy o = 1 st — 0,004

w

Luego, la densidad de la mezcla resulta:

total, glicerdlisis

Puezcla = PTG W1Go T Pac Wago + PG Wao T Pw Wi = 991.5 g/L

Donde la densidad de cada compuesto se obtiene de la tabla 3-2.

Finalmente, se define el caudal volumétrico total de glicerdlisis a partir de la siguiente

relacidén:

Wtota/ —

Qtotal =— =12.17 L/mll’l

pmezcla

3.4.1.5.1. Definicion de las concentraciones iniciales

Se definen las concentraciones iniciales de cada especie del reactor de glicerdlisis, al igual

que para hidrdlisis, a partir de la expresion propuesta por Patil. En la tabla 3-11, se pueden

observar los valores de las mismas.

Tabla 3-11. Concentraciones iniciales para glicerdlisis.

Compuesto Concentracion inicial [mol/L]
TG 0.851
DG 0
MG 0
G 2.381
AG 0.054
H,0 0.213

Al tener en cuenta que todas las reacciones involucradas en el modelo cinético son de orden

positivo, se procede a verificar si el volumen total necesario para obtener una determinada
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conversién es menor en una serie de tanques agitados continuos (TAS) en comparacién a un

Unico tanque agitado continuo (TAC).

3.4.1.6. Definicion sistema TAS

Una vez definidas las concentraciones iniciales y el caudal volumétrico total, se analizay se
estudia la utilizacion de un sistema de tanques agitados continuos. Se evalia el volumen de
cada tanque y el nimero de tanques necesarios para lograr la conversion esperada del 96%.
En la figura 3-9, se presenta la variacién del volumen de cada reactor en funcidn del nimero
de reactores involucrados en la serie para alcanzar una misma conversién final. Cabe
destacar que se considera que los tanques en serie tendrdan el mismo volumen cada uno de

ellos.

50,00
4000
30,00

20,00

valumen de cada reactor [m3]

10,00

0,00

1.00 2,00 3,00 4,00 5,00 6,00

Mumero de reactores en serie

Figura 3-9. Volumen requerido en cada reactor en las diferentes series TAS para alcanzar el 94% de
conversion.

En la tabla 3-12, se puede observar el volumen total de las diferentes series TAS.

Tabla 3-12. Volumen total de las diferentes series TAS.

Numero de tanques en la serie TAS Volumen total [m?]
1 42
2 14
3 9.9
4 8.4
5 7.5
6 7.2
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Al observar el grafico de la figura 3-9, se puede notar que, al aumentar el nimero de tanques,
el volumen requerido para alcanzar el mismo nivel de conversién en la operacion es menor.
Se alcanza la conversién deseada con el menor volumen posible de cada reactor. Se puede ver
que los volumenes totales expuestos en la tabla 3-12 siguen la misma tendencia que se

observa en la figura 3-9.

A partir del estudio tanto de la figura 3-9 como de la tabla 3-12, queda en evidencia que
implementar 5 tanques en serie es la opcidon d6ptima. Ademads, queda demostrado que
implementar un sexto reactor no reduce en gran medida el volumen total requerido para

alcanzar la conversion antes mencionada, con lo cual no se justifica su utilizacidn.

Finalmente, se define una serie de 5 tanques agitados continuos de 1.5 m*® de volumen cada

uno para obtener la conversién deseada de 96%.

Para cada tanque, se resuelven en simultdneo los balances de masa para los cuatros
componentes, correspondientes a las expresiones (3-27.a) a (3-27.d), definiendo el volumen
del tanque (igual para todos) y considerando que las concentraciones de salida del tanque N

corresponden a las concentraciones de entrada del tanque N+1.

A continuacion, en la tabla 3-13, se presentan las concentraciones para cada compuesto al

final de la serie de tanques, es decir, a la salida del quinto tanque.

Tabla 3-13. Concentraciones de los compuestos involucrados a la salida del sistema de reactores.

Compuesto Concentracion [mol/L]
TG 0.036
DG 0.011
MG 2.421
G 0.763
H,0 0.213

A partir de los datos presentados en la tabla 3-13, se prosigue a calcular el caudal médsico de
cada compuesto que sale del reactor de glicerdlisis, para ello se debe considerar el caudal

volumétrico total y el peso molecular de cada compuesto.

WTG, glicerdlisis, salida =235 kg/h

147



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno JJM.DM
DE INGENIE]
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

WDG, glicerdlisis, salida =5 kg/h

W = 630 kg/h

MG, glicerdlisis, salida

WG, glicerdlisis, salida =512 kg/h

W =2.8 kg/h

W, glicerdlisis, salida

A continuacion, en la figura 3-10, se presenta un diagrama cualitativo del sistema de
reactores de glicerdlisis con sus corrientes de entrada y salida, junto con los caudales
madsicos de los compuestos correspondientes. Ademds, en la figura 3-10, se presenta la

cantidad de catalizador utilizado, considerando que se requiere 0.02 kg/kg de sebo.

Salida glicerdlisis
Entrada . W total = 734.9 kg/h
W total = 734.9 kg/h S'Stemalqe ",el"?c_tores de W TG = 23.5 kg/h
W TG = 549.7 kg/h GRuRITRIEED W DG = 5 kg/h
W AG libres = 11.2 kg/h —» L » W MG =630 kg/h

5 TAC en serie

W G = 160 kg/h B o W AG = 11.2 kg/h
W W = 2.8 kg/h Ccaa__ e i W G = 51.2 kg/h
W catalizador = 11.2 kg/h onversion TG = 96% W W = 2.8 kg/h

W catalizador = 11.2 kg/h

Figura 3-10. Diagrama cualitativo del sistema de glicerdlisis con sus corrientes de entrada y salida, con los
caudales mdsicos de sus correspondientes componentes.

Debido a la implementacidon de un catalizador bdsico, luego de la reaccion de glicerdlisis
debe ser neutralizado para facilitar la posterior eliminaciéon del mismo en forma de la sal
correspondiente. Por tanto, la corriente de salida del sistema de reactores de glicerdlisis se
dirige al reactor de neutralizacion donde el catalizador bdsico se neutraliza con dcido

fosfdrico.

Posteriormente, en un decantador, se separa la fase grasa de la fase acuosa. La primera se
compone por triglicéridos, diglicéridos, monoglicéridos y dcidos grasos libres; mientras que
la fase acuosa se compone de glicerina, agua y la sal disuelta que se obtuvo como resultado
de la neutralizacién. En este caso, la operaciéon de decantacién se considera que logra una

separacion con una eficiencia del 100%.
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A continuacion, en la figura 3-11, se presenta un diagrama cualitativo del reactor de
neutralizacién y la posterior operacién de decantacidn, con sus respectivas corrientes de

entrada y salida.

Acido fosférico
W = 9.9 kg/h

Salida glicerdlisis Salida neutralizacién
W total = 734.9 kg/h l W total = 744.8 kg/h
W TG =23.5 kg/h W TG = 23.5 kg/h
W DG = 5 kg/h W DG =5 kg/h
W MG =630 kg/h —» Reactor de —» W MG = 630 kg/h
W AG = 112 kg/h neutralizacion W AG = 11.2 kg/h
W G = 51.2 kg/h W G = 51.2 kg/h
W W = 2.8 kg/h W W = 8.3 kg/h
W catalizador = 11.2 kg/h W sal =15.6 kg/h

Salida - Fase grasa
W total = 669.7 kg/h
W TG = 23.5 kg/h

W DG = 5 kg/h <—— Decantador [€
W MG = 630 kg/h
W AG = 11.2 kg/h l

Salida - Fase acuosa
W total = 75.1 kg/h
W G = 51.2 kg/h
W W =28.3kgh
W sal = 15.6 kg/h

Figura 3-11. Diagrama cualitativo del reactor de neutralizacién y decantador del sistema de Glicerdlisis, con
sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

Con los caudales mdsicos de cada componente a la salida de la serie de tanques, luego de la
neutralizacién y posterior decantacidn, se calcula la composicion mdsica de la mezcla de

glicéridos (corriente fase grasa, figura 3-11). Los resultados se presentan en la tabla 3-14.
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Tabla 3-14. Comparacion de resultados obtenidos con especificaciones.

Compuesto Composiciones mdsicas obtenidas [%] | Especificaciones mdsicas [%]
MG 94.1 55-65
DG 0.7 20 - 25
Impurezas (TG+AG) 5.2 10 - 20

Al observar los valores presentados en la tabla 3-14, se puede notar que los resultados
obtenidos no cumplen con las especificaciones requeridas para la comercializacion de la
mezcla de mono y diglicéridos. Sin embargo, a la corriente oleosa que sale del decantador
aun se le debe agregar la corriente rica en TG, DG y MG que sale de la operacién de
destilaciéon del sistema de purificaciéon de dcidos grasos, tal y como se menciond en el
Capitulo 2. El estudio detallado de la operacion de destilacidn se realizard en el Capitulo 4y
allf se realizard un andlisis fehaciente acerca de la composicién final de la mezcla de monoy

diglicéridos.
3.4.2. Especificaciones constructivas

3.4.2.1. Dimensiones del sistema de reactores

Para poder determinar el didmetro 6ptimo de los reactores, se utiliza el programa de
simulacién Unisim Design R390.1. Se ingresa el volumen de cada reactor obtenido
anteriormente y se considera que las dimensiones del mismo son independientes de los
parametros cinéticos y de la reaccidn. De esta manera, el simulador devuelve el didmetro y el
largo del reactor, los cuales son calculados en funcién de normas establecidas. Los resultados

se presentan en la tabla 3-15.

Tabla 3-15. Dimension tanques de glicerdlisis.

Didmetro [m/ Altura [m]

0.95 1.42

Al igual que para el reactor de hidrdlisis, se debe construir cada reactor con acero inoxidable
316 debido a las altas temperaturas de operacion. Dicho material es capaz de soportar las

condiciones de operacidn requeridas y es por este motivo que se realiza su eleccidn.
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3.4.2.2. Espesor de la pared de los reactores

Andlogamente a lo llevado a cabo para el reactor de hidrdlisis, se aplica la ecuacion (3-12)
para obtener el espesor del tanque de glicerdlisis. Los pardmetros especificos, para el
material seleccionado, se obtienen de la tabla 3-7 correspondiente al acero inoxidable 316.

Nuevamente, se debe cumplir que < R/2.

Mediante el uso de la ecuacidn (3-12), para una presién de 16.17 psi (con un 10% de margen
de seguridad) y un radio interior de 18.7 in (0.475 m), se obtiene el siguiente valor de espesor
minimo requerido.

t=0.097 in = 0.0025 m

A suvez, dado el valor de espesor minimo , se verifica el criterio establecido por la norma.

0.475
t=0.0025m € =—=— =0.2375m

Finalmente, se obtienen como resultado los siguientes valores de radio interno y externo del

reactor respectivamente.

r,=0475m
ry=t+tr, =04775m

3.4.3. Disefo del sistema de agitacion

Un factor importante en el disefio del sistema de reactores de glicerdlisis es la agitacidon. La
misma consiste en inducir un movimiento dentro de cada reactor siguiendo una forma
especifica. La implementacion de la agitacidon tiene como objetivo principal favorecer el
contacto entre fases. De esta manera, se busca optimizar el volumen del reactor y evitar la

formacion de canalizaciones y volumenes muertos para favorecer el avance de la reaccidn.

Para el disefio dptimo del sistema de agitacion se deben tener el cuenta diferentes aspectos
tales como: las funciones bdsicas de mezcla del agitador seleccionado, ya sea tipo, nimeroy
didmetro de impulsores, velocidad de giro y potencia del motor; las condiciones del proceso
involucrado, tales como, las propiedades de los productos a mezclar como densidad,
viscosidad, si la operacidn es continua o discontinua; y la geometria del tanque es decir, sus

dimensiones y si hay presencia de placas deflectoras.
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Luego del andlisis de los tipos de agitadores implementados industrialmente y de la
geometria del sistema, el agitador seleccionado es de placas planas del tipo Rushton (figura

3-12) el cual genera flujo radial.

Figura 3-12. Turbina tipo Rushton de 6 palas.

A fin de determinar el disefio del sistema de agitacién, se deben analizar los siguientes

factores geométricos:

La altura del tanque.
El didmetro del tanque.
La altura del liquido en el tanque.

La distancia entre impulsores. Se define como 0.7 del didmetro del tanque.

2

La distancia entre la ultima turbina superior y la superficie de liquido. Se define

como 0.3 del didmetro del tanque.

\

La distancia entre la dltima turbina inferior y el fondo del tanque. Se define como 0.3
del didmetro del tanque.

= El didmetro del impulsor. Se define como 0.3 del didmetro del tanque.

Teniendo en cuenta los aspectos anteriormente enumerados, se puede considerar que el

sistema estarda compuesto por dos impulsores cuyo didmetro es 0.6 m.

Por otro lado, es necesario implementar bafles deflectores para evitar la formacidon de
vortices. Se colocan 4 bafles en cada tanque con un espesor de 1/12 del didmetro del tanque.

Por ende, el espesor de los mismos resulta ser de 0.14 m.

3.4.3.1. Cdlculo de la potencia

La potencia consumida por el sistema de agitacion es una funcidn de diferentes pardametros

como ser: el tipo y nimero de impulsores, la velocidad de agitacién, las propiedades
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reoldgicas del fluido, la configuracidon de los impulsores dentro del tanque y de la presencia

de placas deflectoras.

Del balance macroscopico de energia mecdnica, se define la potencia necesaria para la

agitacion de un tanque agitado continuo (TAC) a partir de la expresion (3-28).
P=PoN’Dip (3-28)

Donde

P : potencia
Po : namero de potencia

N : ntimero de revoluciones por segundo
Di : didmetro del impulsor
p : densidad de la mezcla
El nimero adimensional Po, depende del nimero de Reynolds que se define seguin la

expresion (3-29).

2
Re = NpDi (3-29)

Luego, se considera flujo turbulento y por ende un Re>10000. Se impone una velocidad media
de agitacion de 100 rpm, lo que equivale a 1.67 rps. Con los datos propuestos, se utiliza la
correlacién tabulada y graficada obtenida de la figura 447 del libro “Operaciones Bdsicas de
la Ingenieria” Quimica G.G Brown. De la tabla, se establece que es necesario un impulsor de

6 palas planas con una relacién entre el espesor de bafle y el didmetro del tanque de 0.10.

Al ingresar al grafico para Re>10000 y la curva correspondiente al tipo de rodete
seleccionado, se obtiene un valor de Po de 6. Se considera el valor de la densidad de la mezcla

como 996 kg/m?®.

Al reemplazar los valores correspondientes en la expresién (3-28), se obtiene el valor de la
potencia necesaria para el sistema de agitacion de un tanque agitado continuo (TAC). Luego,
al considerar que el sistema de reactores de glicerdlisis estd compuesto por cinco tanques, se

calcula la potencia total necesaria como se muestra a continuacion.
P e =2125 W =215 kW

PS TAC, total =10.75 kW
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3.4.4. Disefio térmico

Una vez realizado el diseio mecdnico del reactor de glicerdlisis, a partir de los respectivos
balances de masa para cada componente involucrado en las reacciones quimicas propuestas
por el modelo cinético elegido, se procede a realizar el disefio térmico del reactor en

cuestion.

Al igual que en el disefio para el reactor de hidrdlisis, es necesario definir los calores de
reaccion de cada una de las reacciones presentes en el modelo. Dichos valores fueron
estimados a partir de la diferencia entre las energias de activacién de la reaccidn directa e
inversa. A continuacion, se presentan los valores de calor de reaccién obtenidos a partir de

las energias de activacidon presentes en la tabla 3-10 para cada reaccidn involucrada.

B B J J 4 J
AH, = E, = E_| = 15700 = - 47200 = = -3.15x 10* =
AH,= E, = E_,= 50500 —= - 24600 - =2.59 x 10* -

A modo de realizar el andlisis térmico correspondiente, se estudia a la serie de reactores en
operacion adiabdtica. Por ende, se considera a los reactores completamente aislados del
medio exterior, sin intercambiar calor con el mismo. Andlogamente al disefio térmico de
hidrdlisis, este tipo de operacién permite calcular la mdxima diferencia de temperatura que
puede alcanzar el sistema debido unicamente a los calores generados y consumidos por las

reacciones involucradas en el mismo (AT, . sarico)-

3.4.4.1. Operacidn adiabdtica

En primer lugar, se plantea el balance de energia en condiciones adiabdticas para cada
reactor tanque agitado continuo (TAC) que conforma el sistema de glicerdlisis, como se

muestra en la expresion (3-30).

Foep(Ty=T) =V S(=1,) (330
J

Donde
F : caudal molar total de entrada
¢p © capacidad calorifica de la mezcla
Ty : temperatura de salida
T, : temperatura de entrada

V r © volumen del reactor
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n : numero de reacciones totales

Jj : mumero de la reaccion

r; t reaccion nimero j

En este punto cabe aclarar que, si bien cada tanque cuenta con el sistema de agitacion
seleccionado anteriormente, la potencia del mismo no serd considerada en el balance de
energia planteado. Los agitadores son considerados unicamente como un sistema que
permite un mejor contacto entre la fase oleosa y la fase acuosa, y que, a su vez, homogeniza
la temperatura en cada reactor. Se considera que el trabajo realizado al sistema producto de
la agitacidn es despreciable ante los calores generados y consumidos por las reacciones que

se producen. Es decir, se supone que la variacion de temperatura en el reactor depende

unicamente de la serie de reacciones que ocurren.

Luego, se reescribe el balance de energia (3-30) en funcidn de la concentracidn realizando el
respectivo cambio de variable. Se plantean, junto con dicho balance de energia, los cuatro
balances de masa, uno para cada compuesto que interviene en las dos reacciones planteadas

por el modelo cinético. Esto se realiza para cada tanque que integra el sistema de reactores.

De esta manera, para cada reactor, se obtiene un sistema de 5 ecuaciones con 6 incdgnitas
) )
por lo tanto es necesario definir una de ellas para su resolucidn. Para ello, se define el

volumen de cada reactor seleccionado anteriormente (1.5 m?).
Se define como temperatura de entrada al reactor:

T =523 K =250°C

entrada

Como resultado de la resolucion de los balances en el sistema de reactores operando
adiabdticamente, se obtiene el perfil de temperatura en funcién de cada tanque. Dicho perfil

se puede observar en la figura 3-13.
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Temperatura vs. Numero de tanque
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Figura 3-13. Evolucion de la temperatura a lo largo del sistema de reactores.

Del perfil de la figura 3-13, se extrae que la temperatura resultante a la salida de la serie de

reactores resulta ser:

=5249 K =251.9°C

T salida,adiabatico

Al conocer el valor de temperatura mdxima de salida, se calcula el AT como se

adiabdtico

muestra a continuacion.

_ _ o
AT adiabético — r salida,adiabatico — r entrada 1.9°C

Como se menciond anteriormente, el sistema no debe alcanzar temperaturas muy elevadas
para evitar la degradacion de reactivos y productos. Se establece un limite de 260°C para el
proceso de glicerdlisis, logrando asi la estabilidad de los triglicéridos, del glicerol y de los
monoglicéridos y diglicéridos. A su vez, una temperatura excesiva provocaria un deterioro en

el sabor, aroma y color de los productos.

Al observar el valor de AT, zarico S€ puede evidenciar que el mismo no resulta elevado. El
aumento de temperatura que se genera a lo largo de la serie de reactores operando
adiabdticamente, es de tan solo casi 2°C y se puede considerar que dicho aumento no
representa un riesgo a tener en cuenta para la implementacion de este tipo de operacidn

térmica en el sistema de reacciones. Sin embargo, al tener en cuenta lo expuesto

156



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno 7rjcmn _
DE INGENIERIA
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

anteriormente en el disefo térmico de hidrdlisis, respecto a la factibilidad de una operacion

adiabdtica en la realidad, se decide operar la serie de reactores TAS de forma isotérmica.

3.4.4.2. Operacion isotérmica

Al igual que lo expuesto previamente en el disefio térmico del reactor de hidrdlisis, el
andlisis involucra no sélo la energia sino que también el equipamiento necesario para
mantener la isotermicidad del proceso. En este caso, se busca operar el sistema de reactores

de glicerdlisis a una temperatura practicamente constante de 250°C y una presion de 1 bar.

A continuacidn, se analizan ciertos aspectos importantes a la hora de realizar el disefio

isotérmico.

3.4.4.2.1. Acondicionamiento de las corrientes de entrada al reactor

Con el objetivo de operar el sistema de reactores en condiciones isotérmicas, es conveniente
que las corrientes de reactivos que ingresan al mismo se encuentren lo mds cercanas posible

a las condiciones de operacidn.

Por un lado, la corriente de sebo depurado es precalentada hasta 180°C como se determind

en el apartado del sistema de hidrdlisis.

Por otro lado, la corriente de glicerina proveniente del reactor de hidrdlisis se encuentra a
una temperatura de aproximadamente 260°C. Esta corriente, previo a ingresar al sistema de
glicerdlisis, se despresuriza hasta presién atmosférica e ingresa a un evaporador con el
objetivo de remover la mayor cantidad agua posible de la misma. A la salida del evaporador,
la corriente liquida (glicerina concentrada) tiene una temperatura de 105°C. Por tanto,
posteriormente, se acondiciona y se lleva a la misma temperatura que el sebo depurado

(180°C).

Finalmente, ambas corrientes se mezclan y se llevan hasta la temperatura de operacién de

250°C, para luego entrar como alimentacion al sistema de glicerdlisis.

3.4.4.2.2. Seleccion y geometria del material aislante

De los resultados de la evolucidn de la temperatura en el sistema adiabdtico se deduce que,
en un principio, para el caso isotérmico el mismo puede prescindir de un método de
calefaccion para mantener su temperatura ya que las reacciones liberan calor. Sin embargo,

es importante considerar las pérdidas de calor a través de las paredes del tanque. Es decir, la
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transferencia de calor por conveccion entre las paredes de cada tanque y el aire externo que

los rodea. Para ello, se propone la utilizacidon de un aislante.

El criterio de seleccion del material aislante es el mismo que para el sistema de reaccién de
hidrélisis. En este sentido, de acuerdo a sus propiedades y condiciones de aplicacidn, se

selecciona como material aislante lana de vidrio.

El cédlculo del espesor del aislante necesario se basa en los mecanismos de transferencia de
calor de los diferentes materiales. En la figura 3-14, se puede observar un esquema

cualitativo de la pared del reactor y el aislante.

Figura 3-14. Esquema con las capas del sistema de reaccion.

Al plantear los calores involucrados en cada material del sistema se obtienen las siguientes

expresiones (3-31). (3-32) y (3-33).

_ (TI_TZ) 2n L kreactor

Qconducci(')n,reactor - In(=) (3-31)
"
— (TZ_T3) 2nL kaislante
Qconducci(’)n,aislante - In(= (3-32)
;)
Qconvencién = hconvenci(’)n 2nL r3 (T3 - Tambiente) (3‘33)

A continuacidn, se enumeran las consideraciones realizadas para resolver el sistema de

ecuaciones.
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-> Latemperatura de la pared interna del reactor (T,) se considera igual a la temperatura
de operacion del mismo. T =250°C. La temperatura de operacién se considera
constante a lo largo del sistema de reactores, por lo que el cdlculo se realiza sobre un

reactor pero es aplicable al resto de los reactores.

- De acuerdo a lo calculado anteriormente, los didmetros interno y externo de cada

reactor resultan r,=0.475 m y r,=0.4775 m, respectivamente, y la altura H=1.42 m.

=> Debido a la alta conductividad térmica del acero inoxidable 316 (k =21.6 Wm.K a

reactor
la temperatura de operacidn) y al pequeiio espesor de la pared del reactor obtenido, se
considera conduccién perfecta en el espesor de la pared del reactor y por ende
T,=T,=250°C. De esta manera la expresién (3-31) no brinda informacién relevante

para el andlisis térmico.

- Segun la ubicacidn seleccionada para la planta, la temperatura ambiente a lo largo del
ano varia dentro del rango de 6°C a 30°C. Por lo que se considera como temperatura
ambiente para el cdlculo al promedio de dicho rango, resultando T =18°C.

ambiente

- Al suponer que el reactor estd recubierto con lana de vidrio, considerando datos de
bibliografia, se obtiene la conductividad térmica para el aislante como k =0.03

aislante™
W/m.K

- Segun datos de bibliografia, se estima el coeficiente de transferencia de calor del aire

que rodea al reactor, considerando conveccién natural como h =15 W/m%K

conveccion

= Se impone la condicidn de temperatura de la pared externa del aislante para cumplir
con los requerimientos de seguridad de los operarios de la planta. Luego, T, resulta

35°C.

Luego al igualar las expresiones (3-32) y (3-33), se calcula el espesor del aislante como se

muestra a continuacion.

(TZ_TB) 2n H kaislante

n(2) =t

2nHry(Ty-T

convencion ambiente)

ry;=05m

Espesor Aislante =ry —r, =0.5m - 04775 m =0.0225m =2.25 cm
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Finalmente, en la tabla 3-16, se resumen las caracteristicas constructivas del sistema de

reactores de glicerdlisis.

Tabla 3-16. Diseno del sistema de reactores de glicerdlisis.

Temperatura de operacion [°C| 250
Presion [bar| 1
Cantidad de reactores 5

Caracteristicas de cada uno de los reactores

Altura [m] 1.42
Didmetro interno [m] 0.95
Espesor pared [m] 0.0025
Material reactor Acero inoxidable 316
Material Aislante Lana de vidrio
Espesor aislante [m/ 0.0225

3.4.5. Sistema de control

3.4.5.1. Control de temperatura

Al igual que para el reactor de hidrdlisis, se busca que la operacion en el proceso de
glicerdlisis resulte isotérmica. Para lograr esto, se propone utilizar un sistema de control por
retroalimentacion. La temperatura del equipo se regula sensando la temperatura de la

corriente salida de cada tanque y regulando el caudal de la corriente que ingresa a cada uno.

3.4.5.2. Control de nivel

La utilizacién de una serie de reactores del tipo tanque agitado requiere a su vez, de un
control que permita mantener el nivel de liquido constante para evitar fallas que pueden
llevar a un pobre desempefio mecdnico del equipo. Se puede utilizar dos controles de nivel,
uno de minima y otro de maxima. El primero cumple la funcidén de proteger a la bomba que
impulsa el fluido a los tanques y evita una posible cavitacién en la misma. El segundo,
ubicado en la parte superior de los tanques, garantiza que no haya un exceso de liquido en
los tanques. La regulacion de la altura se realizara mediante la apertura/cierre de la valvula

de alimentacidn.
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4.1. Objetivos del capitulo

En este capitulo, se busca disefar el sistema de separacion de las corrientes provenientes de
los sistemas de reactores disefiados con anterioridad, con el fin de cumplir los requisitos
comerciales fijados. A su vez, se definen los equipos necesarios para cada proceso de

purificacidn y sus especificaciones constructivas.

En primer lugar, se enumeran las diversas operaciones que se realizan en la industria para
purificar los dcidos grasos, sus condiciones de operacion y se define la operaciéon mads
conveniente para el caso estudiado. Luego, se muestran los valores que se ingresaron para la

simulacidn del proceso, se exponen los resultados y se extraen conclusiones.

Finalmente, se realiza un proceso andlogo para la purificacién de la mezcla de mono y

diglicéridos.

4.2. Sistema de purificacion de los dcidos grasos

Los dcidos grasos obtenidos a la salida del sistema de reaccion de hidrdlisis se pueden
procesar de manera de obtener productos con mayor estabilidad y pureza de acuerdo a las
especificaciones requeridas. A continuacidon, se busca describir y disefiar los procesos

involucrados en la purificacion de los dcidos grasos obtenidos.

En primer lugar, es necesario recordar las especificaciones requeridas de los productos
finales. Para ello, en la tabla 4-1, se pueden observar las composiciones mdsicas tanto del

acido estearico comercial como del dcido oleico comercial.

Tabla 4-1. Composicion mdsica del dcido estedrico comercial y del dcido oleico comercial.

Acido estedrico comercial Acido oleico comercial
Composicion mdsica [%] Composicion mdsica [%]
Acido oleico 5-25 Acido oleico 65 - 85
Acido estedrico 35-50 Acido estedrico 5-15
Acido palmitico 30 - 40 Acido palmitico 5-15
Acido miristico 0-10 Acido miristico 0-5
Acido linoleico 0-5 Acido linoleico 0-5
Acido linolénico 0-5 Acido linolénico 0-5
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A continuacidn, se analizan los procesos necesarios para la obtencion de productos con valor
comercial de acuerdo a las especificaciones presentadas en la tabla 4-1. Los procesos
seleccionados para la purificacion y la separacion de los dcidos grasos son: destilacién,

cristalizacidn y filtracion.

4.3. Destilacidon

4.3.1. Métodos de destilacion utilizados en la industria

Los dcidos grasos provenientes del reactor de hidrdlisis contienen una gran cantidad de
impurezas, tales como materias insaponificables, agua y sustancias con altos puntos de
ebullicién como glicéridos sin reaccionar. El disefio de una destilacién adecuada es necesario

para eliminar los contaminantes y obtener productos de alta pureza, inodoros y de gran

estabilidad.

La purificacidn de dcidos grasos mediante destilacion se ha practicado durante afios y sigue
siendo vigente como el método mds comun y eficiente para producir dcidos grasos de alta
calidad. Como consecuencia de la sensibilidad de los dcidos grasos al calor, la destilacion
debe llevarse a cabo a temperaturas tan bajas como sea practica y econdmicamente posible.
Debido al mismo motivo, se busca que el tiempo de residencia de los dcidos grasos en el
equipo de destilacion sea lo mds pequeno posible. Actualmente, los equipos de destilacion se
distinguen por trabajar en condiciones de alto vacio, con calentamiento efectivo, tiempos de
contacto cortos, efectiva transferencia de masa entre vapor y condensado, y economia de

vapor.

Existen diferentes tipos de destilacion utilizados para la purificacidon industrial de dcidos

grasos, los mismos se presentan y resumen a continuacion.

= Destilacion por arrastre de vapor. Es el proceso comercial mds antiguo utilizado para la
destilacion de dcidos grasos. Se lleva a cabo a presién atmosférica. Utiliza gran
cantidad de vapor por lo que su economia es pobre y, ademds, cantidades
considerables de dcidos grasos son arrastrados por el mismo. Este tipo de destilacion
presenta un calentamiento prolongado de los dcidos grasos a altas temperaturas y la
consecuente inestabilidad térmica de los mismos. Debido a los motivos mencionados,

se obtienen dcidos grasos de baja calidad y gran cantidad de residuos.

- Destilacion al vacio. Es una destilacién simple que implica la purificacidon de dcidos

grasos mixtos. Se lleva a cabo a presidn reducida (vacio) y presenta cortos tiempos de
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residencia. Con el fin de evitar la formacion de emulsiones, se emplea destilacidn en
seco, es decir, sin usar vapor o cualquier otro medio gaseoso como vehiculo de los

dcidos grasos.

= Destilacion fraccionada. Este proceso consiste en la purificacién y separacion de
dcidos grasos de acuerdo con la longitud de la cadena, es decir, en funcidén de sus
puntos de ebullicion. En consecuencia, se obtienen fracciones de dcidos grasos con

alta pureza.

= Destilacion molecular. Es un tipo de destilaciéon al vacio de corto recorrido. Se
caracteriza por trabajar con presiones de vacio muy bajas (0.01 mbar o inferiores). Se
emplea para separar compuestos con alto punto de ebullicion y sensibles a la
temperatura, como los dcidos grasos. Este proceso se basa en las diferencias en la
trayectoria media libre de las moléculas debido a sus tamanos, es decir, la destilacion

molecular separa sustancias por su peso molecular.
4.3.2. Tipo de destilacion seleccionada y condiciones de operacion

Como se menciond previamente, al trabajar con dcidos grasos, se debe tener en cuenta que
estos son sensibles a la temperatura y, si la misma resulta elevada, puede ocurrir la
degradacion u oxidacion de los dcidos. Los estudios existentes sobre el tema estiman que la
degradacion de estos compuestos ocurre a partir de temperaturas cercanas a los 280°C, por
lo que la destilacion suele ser llevada a cabo a temperaturas entre los 200 y 260°C. Para
lograr estas condiciones, a su vez, se debe trabajar en alto vacio, a presiones entre 1.3 y 133

mbar.

Teniendo en cuenta las condiciones mencionadas anteriormente y considerando que, en este
caso, el objetivo del proceso de destilacidon es eliminar impurezas de alto peso molecular
(como TG, DG y MG) presentes en la corriente de dcidos grasos; en primer lugar, se descarta
la destilacion por arrastre de vapor ya que presenta ciertas desventajas no deseadas como ser
el requerir altos tiempos de residencia y elevadas temperaturas a presion atmosférica. Luego,
se descarta la destilacidon fraccionada debido a que no se tiene como objetivo separar cada
tipo de dcido graso en fracciones de alta pureza. Por ultimo, para discernir entre una
destilacidn al vacio y una destilacién molecular, se consideran las condiciones de presién y
temperatura mencionadas en el parrafo anterior. En este sentido, como no se busca trabajar

a presiones inferiores a 1.3 mbar, se descarta la destilacion molecular. Finalmente, se
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selecciona la destilacion al vacio como el proceso mds compatible con el estudio llevado a

cabo en el presente proyecto.

A continuacién, se resumen las principales caracteristicas del proceso de destilacidn

continua de dcidos grasos.

- Temperatura y tiempo de calentamiento. Altas temperaturas o tiempos de residencia
prolongados favorecen a la degradacién de los dcidos grasos como también favorecen
reacciones no deseadas. A fin de reducir al minimo la posibilidad de que el producto
se deteriore, el diseno de la torre debe ser tal que su altura sea minima, el reflujo sea
bajo y la temperatura menor a 260° C, de manera de garantizar un corto tiempo de

residencia y evitar un posible sobrecalentamiento de los compuestos.

= Vacio. El vacio es necesario para disminuir la temperatura de ebullicion y aumentar la

volatilidad relativa de los dcidos grasos.

- Alimentacion. Los dcidos grasos deben deshidratarse y desairearse por completo antes
de entrar a la torre de destilacidon. Por un lado, el agua debe eliminarse debido a que
su alto volumen especifico, a presiones muy reducidas, puede generar problemas que
dificulten la operacidn. Por su parte, el aire debe eliminarse ya que el oxigeno, a las
temperaturas de destilacion, reacciona directamente con los dcidos grasos y genera

compuestos que afectan la calidad del producto, principalmente el color.

= Condensadores. Las torres de destilacion cuentan con supresores de niebla debido a
que los dcidos grasos condensados tienden a formar una neblina que podria llegar al

equipo de vacio y danarlo.
4.3.3. Especificaciones constructivas

4.3.3.1. Material

Respecto a los materiales de la torre, se debe seleccionar un material que soporte las altas
temperaturas y las bajas presiones a las que opera el proceso. Al igual que para los reactores
de hidrdlisis y glicerolisis, el material seleccionado para la construccion de la estructura

externa de la columna de destilacidn es acero inoxidable 316.
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4.3.3.2. Tipo de torre de destilacidn

En principio, se debe definir el tipo de columna en la que se llevard a cabo la destilacion.
Esta puede ser una torre de platos o una torre rellena, la cual a su vez puede ser de relleno al
azar o con un empaquetamiento estructurado. Si bien las torres de platos suelen ser las mds
sencillas de disefar, el rango de operacién de las mismas suele estar limitado a operaciones
que trabajan a presiones iguales o mayores a la atmosférica debido a la elevada pérdida de
carga en la fase vapor que se genera a causa de los platos de la torre. Por tanto, en este caso,
la posibilidad de utilizar este tipo de torre para la operacidon de destilacion es descartada ya
que se propone que la columna trabaje en vacio para evitar la degradacién de los dcidos
grasos. Al trabajar a bajas presiones, si el gradiente de presiones en la fase vapor es muy
elevado, el vapor no logrard ascender a través de la columna correctamente provocando

problemas fluidodindmicos en la torre y un deficiente desempefio de la misma.

Las torres empacadas contienen en su interior un relleno de algin tipo de material con
forma y drea especifica, cuya finalidad es aumentar el drea, tiempo de contacto entre las fases
y la turbulencia, para as{ lograr una elevado coeficiente de transferencia de masa. Dentro de
estas, se encuentran las torres de relleno al azar y las torres de relleno estructurado. Al igual
que para las torres de platos, el factor determinante de disefio es la minimizacidon del
gradiente de presiones debido a que el sistema trabaja en vacio. Es por eso que, dentro de
estas dos alternativas, se opta por la utilizacion de los rellenos estructurados ya que estos
presentan una menor pérdida de carga en la fase vapor (de hasta un orden de magnitud

menor en comparacion con rellenos al azar).

Los rellenos estructurados presentan alta eficiencia producto de las condiciones
fluidodindmicas del contacto entre la fase liquida y la fase gaseosa en estas columnas. Los

dos aspectos mds importantes de este tipo de relleno son los siguientes:

- Elevada drea interfacial liquido-gas. Debido a la geometria de las estructuras, se puede
lograr mantener a la fase liquida extendida sobre toda la superficie del relleno como
una pelicula de bajo espesor, lo cual incrementa notoriamente la transferencia de

masa que se puede lograr entre las dos fases.

= Baja caida de presion. Como se menciond anteriormente, al trabajar a bajas presiones
es crucial que esto ocurra para evitar una posible inundacidn de la torre a causa de las

bajas presiones de vapor.
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Dentro de los rellenos estructurados disponibles en el mercado, los rellenos Mellapak™ son
los mayormente utilizados a nivel mundial en la industria. Pueden ser utilizados en columnas
de hasta 15 m de altura y dentro de sus aplicaciones se encuentra la destilacidon al vacio.
Dado que este relleno es compatible con el proceso propuesto y se encuentra ampliamente
en el mercado, se decide utilizar el mismo para la confeccién de la torre. En la figura 4-1, por
un lado, se puede observar el esquema de una torre de destilacién y, por otro lado, la

estructura del empaquetamiento seleccionado.

Vapor al condensador

Reflujo del
condensador

Empaquetamiento

Distribuidor de liquido
—  estructurado

Colector de liquido

Entrada de hombre

Liquido de
alimentacion

Redistribuidor de

Empaquetamiento %
liquido

estructurado

Malla de soporte

Vapor del rehervidor

Liquido al
rehervidor

Figura 4-1. Esquema de una torre de destilacion rellena y estructura del empaquetamiento Mellapak™

4.3.4. Disefio del proceso de destilacion

A continuacidn, en la tabla 4-2, se reescriben las condiciones y composiciones de la corriente
oleosa que se obtiene como una de las salidas del sistema de hidrdlisis, desarrollado en el
Capitulo 3. Esta corriente se va a purificar mediante destilacién continua al vacio pero,
previamente, debe ser tratada para cumplir con las condiciones especificadas anteriormente

para entrar al proceso de destilacidn.
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Tabla 4-2. Condiciones y composiciones de la corriente a purificar, salida orgdnica del sistema de hidrdlisis.

Wi, [kg/hl 3092
Presion [bar] 50
Temperatura [°C] 260
Fraccion vapor 0
Wi [kg/h] 150
Wi [kg/h] 290
Wi [kg/h] 260
W [kg/h] 2270
W, [kg/h] 2
Wcua [kg/hl 120

4.3.4.1. Pretratamiento de la alimentacidn

En primer lugar, la corriente debe ser deshidratada y desaireada. Para ello, se propone el

esquema que se observa en la figura 4-2.

B
-
Alimentacion A
Valvulat Flash 3
C

Figura 4-2. Esquema del sistema de pretratamiento de la corriente a purificar por destilacién continua.
La corriente Alimentacién es la corriente oleosa que sale del sistema de hidrdlisis, cuyas

condiciones y composiciones se detallan en la tabla 4-2.

Con el objetivo de eliminar la mayor cantidad de agua posible de dicha corriente, se propone
utilizar un evaporador flash que opera a presion atmosférica. Para ello, la corriente

Alimentacion que posee una presion de 50 bares se despresuriza mediante la vdlvula 1 para
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llegar a presién atmosférica como muestra el esquema de la figura 4-2. Luego de pasar por la
vélvula 1, ahora la corriente A, que posee una presion de 1 bar (100 kPa) y una temperatura de

247.5°C, se dirige al tanque Flash 3.

En la figura 4-3, se puede observar un diagrama cualitativo del tanque Flash 3, con sus

correspondientes corrientes de entrada y salida.

Salida Vapor 3 - Corriente B
W total = 178 kg/h

»  WW =117 kgh
W G =1 kg/h
Entrada - Corriente A W AG = 60 kg/h
W total = 3092 kg/h
W TG = 150 kg/h Flash 3
W DG = 290 kg/'h
W MG = 260 kg::h —»| Temperatura = 247.5°C
W AG = 2270 kg/h Presion = 100 kPa
W G =2 kgh
W W =120 kg/h Salida Liquida 3 - Corriente C

W total = 2914 kg/h
W TG = 150 kg/h
W DG = 290 kg/h
W MG = 260 kg/h
W AG = 2210 kg/h

W G =1kgh
W W =3kgh

Figura 4-3. Diagrama cualitativo del tanque Flash 3 con sus correspondientes condiciones de operacion y
corrientes de salida y entrada.

Sin embargo, la corriente C alin posee una cantidad de agua significativa que impide la
simulacion de la torre de destilacion. Es por este motivo que se plantea, seguido al tanque
Flash 3, un segundo tanque (Flash 4) que opera en condiciones de vacio a fin de extraer la
mayor cantidad de agua presente en la corriente C. El esquema propuesto se observa en la

figura 4-4.

171



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno Jrjmmn
DF INGENIERA
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

AT S —
A

Alimentacion
Valvulal

Valvula2 Flash 4

F’

Figura 4-4. Nuevo esquema del sistema de pretratamiento de la corriente a purificar por destilacion continua.

A fin de determinar la presion ptima de operacién del tanque Flash 4, en la figura 4-5, se
presenta la relacion entre la cantidad de dcidos que se pierden (caudal mdsico de acidos
grasos en corriente E) y la cantidad de agua que queda en la salida liquida (caudal mdsico de
agua en corriente F) en funcién de la presidn de la corriente D. La presidn de la corriente D
es igual a la presion de operacidén del tanque Flash 4 y se logra al despresurizar la corriente C

mediante la vdlvula 2 como se muestra en el esquema de la figura 4-4.

— QU000
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3500 L

] | I.
= - Coements E - Cautal masion 08 S0 03508 P
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@ 3 e | ﬁ
000 3 - 0 4000 5 =
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E & jo00d _— E oo B S
B 3
5O i - - ;
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Presion en Flash 4 (kFa)

Figura 4-5. Caudal mdsico de dcidos grasos en corriente E y caudal mdsico de agua en corriente F en funcion

de la presion de la corriente D (presion de operacion del tanque Flash 4).

Como se puede observar en el grafico de la figura 4-5, a menor presion en el tanque Flash 4,
menor es la cantidad de agua presente en la corriente F (que se dirige a destilacidn) pero
mayor es la cantidad de dcidos grasos que se pierden en la corriente E y, por tanto, menor

cantidad de producto final. Es por este motivo que, al considerar ambos efectos, se decide
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considerar como presién dptima de operacion del tanque Flash 4 la presion de 70 mbar (7

kPa).

A continuacidn, en la figura 4-6, se puede observar el diagrama cualitativo del tanque Flash
4, con sus correspondientes corrientes de entrada y salida. En este caso, la entrada

corresponde a la salida liquida 3 del tanque Flash 3, Corriente C (figura 4-3).

Salida Vapor 4 - Corriente E
W total = 35.4 kg/h
» WW=29kgh
W G = 0.4 kg/h
W AG = 32 ton/h

Salida Liquida 3 - Corriente C
W total = 2914 kg/h
W TG = 150 kg/h
W DG = 290 kg'h
W MG = 260 kg/h
W AG = 2210 kag/h

W G =1kgh
W W =3 kgh Salida Liquida 4 - Corriente F

W total = 2878.7 kg/h
W TG = 150 kg/h
W DG = 290 kg/h
W MG = 260 kg/h
W AG = 2178 kg/h

W G = 0.6 kg/h
W W = 0.1 kg/h

v

Destilacion

Flash 4
Temperatura = 245.9°C
Presion =7 kPa

>

Figura 4-6. Diagrama cualitativo del tanque Flash 4 con sus correspondientes condiciones de operacion y
corrientes de salida y entrada.

En este punto, cabe aclarar que se considera que la corriente Alimentacién se desairea por
completo al pasar por el sistema de pretratamiento, compuesto por los dos tanques flash. Es
decir, se supone que cualquier cantidad de aire presente en dicha corriente se elimina en su

totalidad en las operaciones en cuestion.

Luego, a la salida del pretratamiento, la corriente F, se encuentra desaireada y deshidratada.

Por tanto, se considera que se encuentra en condiciones para la operacién de destilacidn.
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4.3.4.2. Destilacidn (método corto)

Una vez obtenida la corriente F proveniente del pretratamiento, se simula la columna de

destilacion tal como se observa en la figura 4-7.

-—
Destilado

—
F Walvula3 G .
QR

Drestilador

_—
Residuo

Figura 4-7. Diagrama de la simulacion de la destilacion (método corto).

El objetivo de la simulacién mediante el método corto es obtener los valores semilla a partir

de los cuales se realizard el método riguroso para el disefio de la columna de destilacion real.

En primer instancia, se debe reducir la presion de la corriente F para que ingrese a la torre
con la presion de operacion. Para ello, se dispone de la vdlvula 3 como reductora de presién.

Luego de esta despresurizacion, la corriente G ingresa al destilador.
Para llevar a cabo el método corto se debieron definir las siguientes variables:

Clave liviano en el residuo
Clave pesado en el destilado
Presién del condensador

Presion del reevaporador

2 2K 2

Relacidn de reflujo

Los componentes claves son aquellos que se recuperan parcialmente en el fondo y en el tope
de la columna de acuerdo a lo especificado. El clave liviano es el componente de una mezcla
que se espera que se encuentre predominantemente en el destilado, mientras que el clave
pesado es aquel componente que luego de la destilacidon se encuentra mayoritariamente en el

residuo. En este caso, estos compuestos son el dcido oleico y la monoleina, respectivamente.

Acorde a lo mencionado anteriormente, la presion de operacion debe ser tal que las
temperaturas alcanzadas a lo largo de la torre no superen los 260°C de modo de evitar la
degradacion y oxidacidn de los dcidos grasos. Para garantizar esto, se debe trabajar en vacio.

Si bien la presiones obtenidas en bibliografia para destilaciones al vacio abarcan un amplio
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rango, entre 1.3 y 133 mbar, al trabajar con compuestos muy sensibles a la temperatura como
lo son los dcidos grasos, las presiones requeridas se encuentran en el extremo inferior de este
espectro. A modo de prueba y error se fue modificando la presion de operacién de la
columna y se observd cdmo evoluciona la temperatura de salida del reevaporador ya que, es

aqui donde se encuentra la maxima temperatura del sistema.

Tabla 4-3. Efecto de la presion de operacion en la temperatura del reevaporador.

Presion [mbar]| Temperatura del reevaporador [°C|
5 266.9
4 261.3
3 254.3
2 244.9
1 229.7

En la tabla 4-3 se observa que, a menores presiones, la temperatura de salida del
reevaporador es menor, lo cual es congruente con lo esperado. A modo de seleccionar una
presion de operacidn, se debe ponderar la temperatura de salida y qué tanto vacio se le debe
proveer al sistema. En este sentido, la presién de operacion elegida es de 2 mbar ya que es la
médxima presién que permite tener un margen de seguridad (mayor a 10°C) respecto a la
temperatura maxima permisible (260°C) en caso de alguna perturbacion, sin la necesidad de

trabajar a presiones ain mds cercanas a cero.

En la tabla 4-4, se resumen los pardmetros ingresados en el simulador para la simulacién de

la torre mediante el método corto.

Tabla 4-4. Condiciones de la destilacion (método corto).

Clave liviano en el residuo [frac. molar| 0.001

Clave pesado en el destilado [frac. molar| 0.001
Presion en el condensador [mbar] 2
Presion en el reevaporador [mbar]| 2

Al ingresar los datos de la tabla 4-4, el simulador devuelve los valores presentados en la tabla

4-5.
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Tabla 4-5. Resultados obtenidos de la simulacidn.

Reflujo minimo 0.05
Temp. Condensador [°C]| 43.8
Temp. Reboiler [°C]| 244.9

Finalmente, los valores observados en la tabla 4-5 son los que se utilizan como valores

semillas en el método riguroso.

4.3.4.3. Destilacion (método riguroso)

Una vez simulada la torre de destilacién por el método corto, los resultados obtenidos se
aplican a la simulacién de la torre mediante el método riguroso a fin de obtener resultados

mads especificos y verosimiles.

A continuacidn, en la figura 4-8 se presenta un esquema de la simulacidn de la torre de

destilacién por el método riguroso.

_q
Qc
—q
—-Fb—n—[}{]——gr— Destilado
Walvula3
__—
QR
—
Residuo
Tarre
Rellena

Figura 4-8. Esquema de la simulacién de la torre de destilacion por el método riguroso.

Al igual que la simulacién por el método corto, la corriente F se despresuriza hasta 2 mbar,
corriente G, por los mismos motivos mencionados previamente, relacionados con la mdxima

temperatura admisible en toda la operacidn con el fin de no deteriorar los dcidos grasos.

Posteriormente, se prueban distintas alternativas a fin de analizar el comportamiento de la

torre de destilacion. Para ello, se sigue el procedimiento que se enumera a continuacidn.

1. En el método corto, se modifica la relacién de reflujo como una proporcién del

reflujo minimo.
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2. El método corto arroja, para un valor de reflujo, la cantidad de platos ideales y el

plato dptimo por donde debe ingresar la alimentacidn (corriente G).

3. Estos valores (relacion de reflujo, cantidad de platos ideales y plato dptimo de

alimentacién) se aplican al método riguroso, de donde se obtienen los diferentes

pardmetros que determinan la estructura y funcionamiento de la torre.

El procedimiento mencionado previamente, se lleva a cabo para distintos valores de relacién

de reflujo, a fin de determinar las mejores condiciones de operacidon. Los resultados

obtenidos en cada caso se presentan en la tabla 4-6.

Tabla 4-6. Posibles alternativas constructivas y operativas de la torre de destilacion.

Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4 Caso 5 Caso 6
Factor proporcional a RRM " 1.3 1.5 1.7 2 3 4
Relacion de Reflujo 0.065 0.075 0.085 0.1 0.15 0.2
N° de platos ideales 16 14 14 13 11 10
Plato optimo de alimentacion 5 5 4 4 4 3
Temperatura Destilado [°C]| 44 44 44 44 44 44
Calor Condensador [k]/h] 1524000 1539000 1553000 1575000 1646000 1717000
Temperatura Residuo [°C| 246 246 246 246 246 246
Calor Residuo [k]/h] 472500 486800 501100 522800 594200 665700
Altura [m] 11.2 9.8 9.8 9.1 7.9 7.2
Didmetro [m] 1.4 1.4 1.4 1.4 1.5 1.5
HEPT [m] 0.7 0.7 0.7 0.7 0.72 0.72
Relleno - Flexipac (Metal Mellapak | Mellapak | Mellapak | Mellapak | Mellapak | Mellapak
Structured) 125 125 125 125 125 125

(*) RRM, relacion de reflujo minimo.

En todos los casos presentados en la tabla 4-6, al ser resultados de la simulacion de la torre

de destilacidn por el método riguroso, se necesitan dos condiciones para cubrir los grados de

libertad del sistema, ya habiendo definido previamente la cantidad de platos ideales y el

plato dptimo de alimentacion (valores obtenidos del método corto). Se elige que una de las
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dos condiciones requeridas sea la relacidon de reflujo. En este sentido, se especifica que dicha
relacion sea un valor proporcional a la relacion de refluyjo minimo obtenido a partir del
método corto. Por su parte, se decide que la otra condicidn requerida sea la fraccion mdsica
de dcidos grasos en la corriente Destilado, dicho valor se fija en un valor de 0.99. Este valor
se fundamenta en el objetivo con el que se aplica el proceso de destilacidn, es decir, obtener
una corriente de destilado compuesta principalmente por dcidos grasos con la menor
cantidad posible de compuestos de alto peso molecular (TG, DG y MG). Es por este motivo
que, para cada caso presentado en la tabla 4-6, se cumple el requerimiento de que en la

corriente Destilado la fraccion mdsica de dcidos grasos es de w,, = 0.99.

Cabe aclarar que, si bien se habla de dcidos grasos en cuanto al disefio de la torre de
destilacién, éstos fueron simulados considerando unicamente al dcido oleico, es decir, se

supone que toda la distribucién de dcidos grasos se ve representada por el dcido oleico.

Finalmente, teniendo en cuenta los resultados presentados en la tabla 4-6, se pueden analizar
distintas cuestiones acerca del comportamiento de la torre y sus condiciones de operacidn.
Las principales variables criticas de disefio son: el nimero de etapas tedricas (platos ideales)

y la relacidn de reflujo.

- Numero de etapas tedricas. A menor cantidad de platos ideales, menor es la altura del
relleno y, por tanto, menor es la altura de la torre. Cuanto menor es la altura, menor

es el costo fijo requerido para la construccién de la misma.

- Relacion de reflujo. A mayor relacidn de reflujo, mayores son los caudales de vapor y
liquido que circulan en la torre por lo que mayores son los calores intercambiados en
el condensador y en el reboiler y, por tanto, mayores son los costos operativos que
involucran tanto la impulsiéon como la refrigeracion y calefaccion de mayores
caudales. Ademds, a mayor relacion de reflujo y por tanto mayores caudales, mayor
debe ser el didmetro de la torre a fin de evitar la inundacion al trabajar con mayores

caudales, por lo que el costo fijo también aumenta.
A su vez, hay otras cuestiones que pueden analizarse, como ser:

= Relleno. Para cada caso presentado en la tabla 4-6, se elige el relleno de menor drea
interfacial que no provoque inundacion en la torre. Esta eleccién se basa

principalmente en tomar un criterio conversador en cuanto a la transferencia de
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masa. Cabe aclarar que las simulaciones se realizaron con un porcentaje maximo de

inundacién del 70%.

= Temperatura de las corrientes de salida y calores involucrados. En todos los casos
presentados en la tabla 4-6, la temperatura del destilado y la correspondiente al
residuo permanecen invariantes. Esto se debe a que, en todos los casos planteados, la
composiciéon de la corriente Destilado fue fijada (w,, = 0.99) y, al tener una
composicion fija de la corriente de entrada a la torre, la composicidn de la corriente
Residuo también queda inequivocamente determinada. Por ende, la temperatura a la
cual se llega a la composicion determinada, tanto en el condensador como en el

reevaporador, es Unica ya que corresponde a sistemas en equilibrio.

= Tiempo de residencia. El tiempo de residencia es menor cuanto menor es la cantidad

de platos pero, a su vez, es mayor cuanto mayor es la relacion de reflujo.

- Estructura. En general, una torre de destilacidn es justamente una torre, es decir, una
estructura esbelta. Es por este motivo que se debe tener en cuenta que el didmetro

debe ser menor a la altura de la misma.

Finalmente, al tener en cuenta todas las variables analizadas previamente, se considera que
la mejor relacion entre el nimero de etapas ideales y la altura/didmetro de la torre de
destilacién viene dada por una relacion de reflujo que es el doble de la relacion de reflujo

minima (Caso 4).

A continuacidn, en la tabla 4-7, se presenta el resumen de condiciones de operativas y
constructivas de la torre considerando el Caso 4. Posteriormente, en la figura 4-9, se presenta
un diagrama cualitativo de la torre de destilacion con sus correspondientes corrientes de

entrada y salida.

Tabla 4-7. Resumen de condiciones operativas y constructivas del Caso 4.

Torre rellena de destilacion continua al vacio
Relacion de reflujo 0.1 Numero de platos ideales 13
Plato dptimo alimentacion 4 Presion operacion [mbar| 2
Presion condensador [mbar] 2 Presion reboiler [mbar| 2
Calor condensador [kJ/h] 1575000 Calor reboiler [k]/h] 522800
Altura [m] 9.1 Didmetro [m/ 1.4
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HETP [m] 0.7 Relleno - Flexipack Mellapak
(Metal Structured) 125

Salida - Destilado
W total = 2199.7 kg/h

W MG =21 kg/h
> W AG=2178 kg/h
WG =06kgh
Entrada - Corriente G W W =0.1 kg/h
W total = 2878.7 kg/h

W TG = 150 kg/h
W DG = 290 kg/h
W MG = 260 kg/h ———»
W AG = 2178 kg/h

W G = 0.6 kg/h

W W =0.1kg/h

Destilacion
Torre rellena

Salida - Residuo
W total = 697 kg/h
» W TG =150 kg/h
W DG = 290 kg/h
W MG = 239 kg/h

Figura 4-9. Diagrama cualitativo de la torre rellena de destilacion con sus correspondientes corrientes de
salida y entrada.

4.3.4.4. Obtencion mezcla MG vy DG

En este punto, ya definidas las corrientes de salida de la operacion de destilacidn, se
recuerda lo supuesto en los Capitulos 2y 3 del presente proyecto con respecto al reciclo de la
salida Residuo del destilador. Dicha corriente se aiade a la corriente que sale del decantador
del sistema de Glicerdlisis a fin de conseguir cumplir con las especificaciones aceptadas de

la mezcla comercial de mono y diglicéridos.

A continuacidn, en la figura 4-10, se presenta el diagrama cualitativo de la operacién de
decantacion del sistema de glicerdlisis estudiado en el Capitulo 3, con sus respectivas
corrientes de entrada y salida, considerando ahora la adicion de la corriente Residuo que sale

la operacion de destilacion en el sistema de purificacion de dcidos grasos.
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Salida Destilacion - Residuo
W total = 679 kg/h
W TG = 150 kg/h
W DG = 290 kg'h
W MG = 239 kg/h

Salida neutralizacion MEZCLA MG Y DG
W total = 744.8 kg/h COMERCIAL
= W total = 1348.7 kg/h
Wis-sknh W total = 669.7 kg/h 9
W DG =5 kgh WTE S 54 Sl W TG = 173.5 kg/h
W MG =630 kg/h —| Decantador —> WDG= 5 Kgf:'l —_— W AG = 11.2kg/h
We i W MG = 630 kg s R
=L ¢ W AG = 11.2 kg/h a 9

Salida - Fase grasa

WW =8.3 kg'h

Wsal = 15.6 ka/h Salida - Fase acuosa

W total = 75.1 kg/h
W G =51.2kglh
WW =28.3kgh

W sal = 15.6 kg/h

Figura 4-10. Diagrama cualitativo de la adicion de corriente Residuo (perteneciente al sistema de purificacion
de dcidos grasos) a la fase grasa que sale del decantador (perteneciente al sistema de glicerdlisis).

Al adicionar la corriente Residuo a la fase grasa que sale del decantador, se obtiene la mezcla
comercial de mono y diglicéridos. La composicion mdsica y las especificaciones requeridas

de dicha mezcla se presentan en la tabla 4-8.

Tabla 4-8. Comparacion de resultados obtenidos con especificaciones.

Compuesto Composiciones mdsicas obtenidas [%] | Especificaciones mdsicas [%]
MG 64.4 55-65
DG 21.9 20 - 25
Impurezas (TG+AG) 13.7 10 - 20

A partir de lo analizado en el Capitulo 3 y los datos presentados en la tabla 4-8, se puede
concluir que, si bien la corriente oleosa que sale del decantador no cumple con las
especificaciones requeridas, el agregado de la corriente Residuo (corriente rica en TG, DG y
MG) a la misma da por resultado una mezcla de glicéridos que posee valor comercial al

cumplir con los requisitos especificados.

4.3.5. Sistema de vacio

A manera de generar vacio dentro de la columna de destilacion, se propone el uso de
eyectores. Los eyectores son bombas fluidodindmicas que emplean la energia de un fluido,

generalmente vapor, para comprimir un gas a baja presidn. Este tipo de sistemas estd
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compuesto principalmente por eyectores y condensadores, o por una combinacién de los

mismos con bombas mecdnicas tales como las bombas de vacio de anillo liquido.

Su funcionamiento se basa en la transmisidén de energia generada por la expansién de un
fluido motriz para crear un vacio. La velocidad generada en la cdmara de aspiracion del
equipo, genera un efecto de arrastre que permite la succion de fluidos a partir de la boquilla

de succidn.

Los eyectores tienen tres conexiones principales, las cuales se esquematizan en la figura

4-11.

- Entrada de fluido motriz, a presidn elevada.
- Entrada de fluido de aspiracién o succidn, a presién mas baja.

- Descarga de la mezcla del fluido de aspiracién y del fluido motriz, a una presion

intermedia.
Ui d ] J
Fluido yEnpEi -ml
motriz ]
Descarga
Succion

Figura 4-11. Esquema simplificado de un eyector.

El fluido motriz mds utilizado es el vapor de agua. Este es de bajo costo, con alta
disponibilidad y es facilmente recuperable con la implementacién de condensadores. Para
garantizar un buen rendimiento de los eyectores, se debe utilizar vapor sobrecalentado, libre

de particulas de agua liquida.

Los condensadores deben ser colocados entre las etapas de los eyectores y su propdsito es
condensar la mayor cantidad de gases condensables y vapor de agua como sea posible, lo cual
permite un ahorro de energia respecto al consumo de vapor y, a su vez, permite reducir al

minimo la carga que circula aguas abajo del intercondensador.

Generalmente, la utilizacién de multiples etapas se justifica cuando las presiones de
aspiracion estdn por debajo de los 100 mbar, lo cual es coincidente con la propuesta del
presente proyecto. En la figura 4-12, se puede observar la cantidad de etapas necesarias de

acuerdo a la presién requerida. Definida la presion de operacién de la columna como 2 mbar

182



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno ricwTo
DE INGENIERIA
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

(1.5 mmHg), se puede determinar que la cantidad de etapas necesarias para el sistema de

eyectores es de 4.

A su vez, se debe considerar un eyector extra para generar vacio en el evaporador del sistema
de pretratamiento de la corriente que ingresa a la torre de destilacidn, simulado como una
torre flash (Flash 4). Dicho equipo opera a una presidon levemente superior (70 mbar) en
comparacion con la presion de operacidn de la torre de destilacién. En este caso, para llegar

a la presion de disefio se debe utilizar un eyector de 2 etapas.

TIMM A ATMOS.

Z ETAPAS
10 A 100RM

JETAPAS ]

1 ATMOS,

TMICRON 10MICRONS 100MICRONS 1MM  10MM 100MM  1000MM
PRESION DE SUCCION (MICRONS ¥ MM HG ABS)

Figura 4-12. Numero de etapas del sistema de eyectores de acuerdo a la presion de succion.

4.4. Fraccionamiento en seco

Luego de realizar la destilacién de los dcidos grasos, se procede al fraccionamiento en seco
de los mismos. La cristalizacién fraccionada o fraccionamiento en seco es un proceso de
purificacion de dcidos grasos que se basa principalmente en la capacidad de los aceites y las
grasas de formar cristales. Consiste en una cristalizacion controlada realizada acorde con un
programa especifico de enfriamiento seguido de una separaciéon mecdnica en donde se
obtienen dos fracciones: una con alto punto de fusién y otra con bajo punto de fusidn, en

este caso, acido estedrico y dacido oleico respectivamente.

El fraccionamiento en seco se convirtié en una operacién muy implementada en la industria
oleoquimica debido a sus caracteristicas. Es un proceso simple en el cual los productos
obtenidos no necesitan tratamientos posteriores volviéndose asi un proceso mds econémico
que otros métodos de separacién, con menores costos de operacién. A su vez, es un proceso
completamente reversible, no conlleva pérdidas de grasa durante la operacidn, no se utilizan

compuestos quimicos y no produce efluentes. Estos ultimos factores no sélo contribuyen a
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que el proceso sea sumamente rentable sino a que la tecnologia del proceso sea natural y por

ende el mismo sea ecoldgico.

El proceso estd comprendido por dos etapas principales: en primer lugar, una cristalizacion
la cual generalmente es un proceso continuo y, en segundo lugar, una separacién que puede

operarse por lotes o en forma continua.

Es necesario que las condiciones de operacidn de cada una de las etapas estén perfectamente
determinadas de acuerdo a la materia prima que se procese y de los productos finales que se

desean obtener. A continuacidn, se detalla cada una de las dos etapas.

4.4.1. Cristalizacion

El primer proceso que se lleva a cabo para fraccionar los dcidos grasos es la cristalizacién. Se
elige esta técnica ya que se busca la separacion de dcidos grasos con igual numero de
carbonos pero diferente grado de insaturacidn, es decir, diferente nimero de dtomos de

hidrdgeno, como lo son el dcido estedrico y el oleico.

4.4.1.1. Aspectos importantes de la cristalizacion

A fin de seleccionar el sistema adecuado para la cristalizacidn es necesario tener en cuenta
diferentes aspectos. Por un lado, se debe destacar la importancia de la selectividad en el
proceso de cristalizacion. Por otro lado, se debe disefar el cristalizador de manera que haya
un control de temperatura de operacion, la agitacién sea eficiente y la transferencia de calor

sea rdapida.

En primer lugar, debido al polimorfismo de las grasas y a la intersolubilidad de los distintos
componentes solidos, el proceso de cristalizacién resulta complejo. La forma cristalina
deseada es la ‘B, ya que permite que la etapa de separacién resulte mds sencilla por ser
cristales firmes y de tamafo esférico uniforme. Si se logra que la grasa cristalice en la forma
indicada, la etapa de separacién posterior se llevard a cabo con facilidad y se obtendran

mejores resultados.

En segundo lugar, es clave la selectividad durante la etapa de cristalizacidn, y su éxito
depende directamente del control de las variables o pardmetros de cristalizacién durante el

enfriamiento.
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Para comprender el grado de incidencia de cada una de las variables en el resultado final se

explican, a continuacion, las diferentes etapas en las que se divide la cristalizacidn.
4.4.1.1.1. Formacion de nucleos

Para comenzar el proceso se debe calentar la materia grasa en un homogeneizador hasta una
temperatura mayor a la de su punto de fusién, de manera tal de fundir todos los cristales de
la fase sdlida. Con ello se logra que la formacion de nucleos esté determinada por factores
externos como el control de la temperatura de enfriamiento, curva de enfriamiento que

depende de la materia prima, del producto final y del disefio del cristalizador.

La formacidn de nucleos se lleva a cabo cuando las condiciones de presién y temperatura son

las necesarias para que la grasa fundida esté superenfriada.
4.4.1.1.2. Crecimiento del cristal

Las variables que determinan la velocidad de crecimiento de los cristales, luego de la
formacion de los nucleos, son la temperatura y la viscosidad. Una vez que comienzan a
crecer los cristales de la fase sdlida, aumenta progresivamente la viscosidad del sistema, lo
cual afecta a la transferencia de calor. Por esta razon, el equipo donde se lleva a cabo la
cristalizacion debe poseer un sistema de agitacion continua, que pueda ser ajustado
dependiendo de la etapa del proceso y el producto que se desea obtener. La agitacién permite
mantener condiciones homogéneas dentro del cristalizador y, por lo tanto, que la
cristalizacidn se lleve a cabo de manera continua y uniforme. El sistema de agitacidon debe
tener una geometria que asegure una mezcla éptima. Una agitaciéon adecuada favorece la
transferencia de masa y de calor en la grasa y mantiene en suspensidn los cristales. Una
agitacion fuerte puede conducir a la fragmentacién y un tamano heterogéneo de los cristales

formados.

Las dos etapas mencionadas anteriormente se deben disefiar de forma tal de lograr que la
fase cristalina sea uniforme y de elevada resistencia al estrés mecdnico. Estas dos
caracteristicas son fundamentales para el éxito de la etapa de separacion y del proceso en
general. Si la formacidn de los nucleos durante la iniciacién se realiza de forma controlada,
bajo condiciones establecidas previamente seguin la curva de enfriamiento del producto, la
selectividad de la cristalizacién serd Optima, y esto facilitard la etapa posterior. Cabe

mencionar que la selectividad también estd determinada por las caracteristicas técnicas del
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equipo cristalizador, la geometria y los parametros utilizados, la forma en que se transfiere la

temperatura y la homogeneidad del sistema durante el proceso.

4.4.1.2. Seleccion del sistema de cristalizacion y de las condiciones de operacion

A fin de determinar las caracteristicas del sistema de cristalizacion es necesario conocer las
condiciones de la corriente que ingresa al equipo, que corresponde a la corriente rica en
dcidos grasos que sale de la torre de destilacidn, corriente Destilado (figura 4-9). En la tabla

4-9, se reescribe la composicion madsica de dicha corriente.

Tabla 4-9. Composicion mdsica de la corriente Destilado, alimentacion del sistema de cristalizacion.

Compuesto Caudal madsico [kg/h] Porcentaje mdsico [%]
Acidos grasos 2178 99
Monogliceridos 21 0.95
Agua 0.1 0.02
Glicerol 0.6 0.03
TOTAL 2199.7 100

Como se puede observar en la tabla 4-9, los dcidos grasos representan un 99% en masa de la
corriente analizada, el resto se consideran impurezas. Para el disefio y seleccidn de las
condiciones de operacién del cristalizador, se supone que dichas impurezas no modifican el
equilibrio sélido-liquido y, por tanto, no se consideran a fin de simplificar los cdlculos. Sin
embargo, las mismas son consideradas para el balance de masa total del sistema de

purificacidn de los dcidos grasos.

Luego, se aplica a la corriente Destilado la distribucién de dcidos grasos presente en el sebo
vacuno a fin de conocer la cantidad de cada tipo de dcido graso presente en la misma. En la
tabla 4-10, se reescribe la composicion mdsica de cada componente en el sebo y, por tanto, en

la corriente Destilado y se presentan los correspondientes caudales masicos para esta ultima.

Tabla 4-10. Composiciones mdsicas de la corriente de dcidos grasos destilados.

Acido graso Porcentaje mdsico [%] Caudal mdsico en corriente
Destilado [kg/h]
Estedrico 27 588
Oleico 42 915
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Palmitico 23 501
Miristico 4 87
Linoleico 2 43.5
Linolénico 2 43.5
TOTAL 100 2178

A fin de determinar las condiciones de operacidn del equipo de cristalizacion, se debe tener
en cuenta determinados aspectos. Para poder determinar la temperatura de operacién, se
debe contar con informacidn del equilibrio entre las fases de interés. En la figura 4-13 se
puede observar las curvas de equilibrio de fases entre el dcido estedrico y el dcido oleico
provenientes del sebo. En el mismo, se puede ver la relacion mdsica entre las fases saturada e

insaturada y su dependencia con la temperatura.
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Figura 4-13. Diagrama de fases de dcido oleico y estedrico provenientes del sebo vacuno a P=1 atm.

Si bien la corriente de proceso en la cristalizacion estd compuesta por los dcidos grasos
detallados en la tabla 4-10, para poder determinar la temperatura final del enfriamiento a
partir de la figura 4-13, se considera que dicha corriente estd conformada inicamente por
dos grupos de dcidos: saturados e insaturados. El primer grupo, los saturados, agrupa al

dcido estedrico, palmitico y miristico. El segundo grupo, los insaturados, agrupa al dcido
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oleico, linoleico y linolénico. De esta manera, se recalculan las composiciones en base a esos

dos dnicos grupos, resultando lo observado en la tabla 4-11.

Tabla 4-11. Composiciones utilizadas para la seleccion de la temperatura de operacion.

Caudal mdsico en la corriente

Grupo Destilado [kg/h] Fraccion mdsica
_ Sawrado 1176 0.54
(ac. estedrico, palmitico, miristico)
| Ry 1002 0.46
(ac. oleico, linoleico, linolénico)
TOTAL 2178 1

Las curvas de equilibrio de fases presentadas en la figura 4-13 se encuentran a presién
atmosférica. Al considerar dicha informacidn, se define la presidn de trabajo del equipo de

cristalizacién en 1 bar.

Por su parte, la corriente Destilado (figura 4-9), rica en dcidos grasos y alimentacion del
sistema de purificacién, abandona la torre de destilacion a una temperatura de 44°C y una
presion de 2 mbar. Por tanto, la corriente debe ser presurizada hasta 1 bar previo a su

entrada al equipo de cristalizacidn.

Si se entra al grdfico de la figura 4-13, que se encuentra a presiéon atmosférica, con una
temperatura de 44°C y con la composicidn detallada en la tabla 4-11, se puede observar que
la corriente se encuentra completamente en fase liquida. Es por este motivo que, ademds de
la presurizacién, no se considera necesario ningin otro tratamiento previo para la

alimentacidn del cristalizador.

Luego, al considerar las especificaciones requeridas para los productos finales presentadas al
comienzo del capitulo (tabla 4-1), se fija una unica etapa de cristalizacidn a una temperatura

de operacién de 24°C.

A partir del diagrama de la figura 4-13, se puede determinar las composiciones finales de los
productos de la operacion de cristalizacion. Para ello, se ingresa con las composiciones
masicas de la mezcla especificadas en la tabla 4-11 y se realiza un enfriamiento controlado
hasta la temperatura final determinada (24°C). Este procedimiento se puede observar en la

figura 4-14.
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Figura 4-14. Diagrama de fases de dcido oleico (grupo insaturado) y estedrico (grupo saturado) provenientes
del sebo vacuno a P=1 atm.

4.4.1.3. Balance de masa en el cristalizador

A continuacidn, se plantea el balance de masa total y para el grupo de dcidos insaturados en
el cristalizador a fin de determinar el caudal mdsico de liquido y sdélido que posteriormente

pasan a la etapa de filtracidn.

F=L+S (41

Fx Lx

+8x insaturados, S (4_2)

insaturados | F insaturados, L

Donde

F : caudal mésico de entrada al cristalizador
L : caudal mésico de la fase liquida a la salida del cristalizador
S i caudal masico de la fase sélida a la salida del cristalizador

X jnsaturados, - Jraccion masica del grupo insaturado en la corriente de entrada

X . fraccidon masica del grupo insaturado en la fase liquida

insaturados, L

X . fraccidon masica del grupo insaturado en la fase solida

insaturados, S

A partir del grédfico de la figura 4-14 se obtienen las composiciones observadas en la tabla

4-12.

Tabla 4-12. Fracciones mdsicas del grupo saturado y del grupo insaturado en la fase liguida y en la fase
solida.

Fase liquida Fase solida

Grupo insaturado 0.8 Grupo insaturado 0.15
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Grupo saturado 0.2 Grupo saturado 0.85

Al utilizar las expresiones (4-1) y (4-2) se obtiene un sistema de ecuaciones de donde se
despejan los caudales mdsicos de la fase liquida y sdlida, L y S respectivamente. Utilizando
los valores de tabla 4-11 y de la tabla 4-12, para un valor de caudal masico de entrada al
cristalizador de 2178 kg/h, se obtienen los siguientes resultados. Cabe destacar que, en este

punto, el caudal mdsico de entrada no considera las impurezas.

L =1039 kg/h
S = 1139 kg/h

Una vez determinadas las composiciones de salida del sistema binario (grupo saturado -
grupo insaturado), es necesario obtener las composiciones del sistema multicomponente
real. De esta manera, partiendo de la distribucién original de los dcidos grasos en la
corriente Destilado de la tabla 4-10, se recalculan las fracciones mdsicas de cada dcido graso

dentro de cada grupo.

Tabla 4-13. Fracciones mdsicas de los dcidos grasos tanto en el grupo saturado como en el grupo insaturado.

Grupo saturado Grupo insaturado
Acido graso Porcentaje mdsico [%] Acido graso Porcentaje mdsico [%]
Estedrico 50 Oleico 91.4
Palmitico 42.6 Linoleico 4.3
Miristico 7.4 Linolénico 4.3

Luego, al tener en cuenta que las impurezas estdn conformadas por monoglicéridos, agua y
glicerol, componentes cuyo punto de fusion es menor a 24°C a presidon atmosférica, se
considera que dichas impurezas salen por completo del cristalizador junto a la fase liquida.
Con dicha suposicidon y a partir de los datos presentados en las tablas 4-12 y 4-13, se puede
obtener la distribucién mdsica de cada una de las fases obtenidas, valores que se observan en

la tabla 4-14.
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Tabla 4-14. Fracciones mdsicas y molares de los dcidos grasos en la fase saturada e insaturada obtenidas.

Fase Caudal Grupo Caudal Acido Caudal | Porcentaje
mdsico mdsico graso mdsico mdsico [%]
lkg/h] [kg/h] [kg/h]
Oleico 156.2 13.7
Insaturado 170.85 Linoleico 7.3 0.65
Linolénico 7.3 0.65
Solida 1139
Estedrico 484.1 42.5
Saturado 968.15 Palmitico 412.4 36.2
Miristico 71.7 6.3
Subtotal 1139 1139 1139 100
Oleico 759.7 71.6
Insaturado 831.2 Linoleico 35.7 3.4
Linolénico 35.7 34
Liua 1 Estedrico 103.9 9.8
Saturado 207.8 Palmitico 88.5 8.3
Miristico 154 1.5
Impurezas 21.7 Impurezas 21.7 Impurezas 21.7 2
Subtotal 1060.7 1060.7 1060.6 100

En la figura 4-15, se presenta un diagrama cualitativo de la operacidn de cristalizacion con

sus correspondientes corrientes de entrada y salida, y los caudales mdsicos de sus respectivos

componentes.
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Entrada - Destilado
W total = 2199.7 kg/h

W oleico = 915 kgih
W linoleico = 43.5 kg/h
W linolénico = 43.5 kg'h —
\W estearico = 588 kg/h
W palmitico = 501 kg/h

Cristalizacion

W miristico = 87 kg/h
W impurezas (MG, W. G) = 21.7 kg/h

Salida
W total = 2199.6 kg/h
W oleico = 815.9 kg/h
W linoleico = 43 kg/h

— W linolénico = 43 kg/h

W estearico = 588 kg/h
W palmitico = 500.9 kg'h
W miristico = 87.1 kg/h
W impurezas = 21.7 kg'h

FASE SOLIDA

W solida = 1138 kg/h

W oleico = 156.2 kg/h

W linoleico = 7.3 kg/h

W linolénico = 7.3 kg/h
W estearico = 484.1 kg'h
W palmitico = 412.4 kg/h

W miristico = 71.7 kg/h

FASE LIQUIDA
W liquida = 1060.6 ka/h
W oleico = 759.7 kg'/h
W lincleico = 35.7 kg/h
W linolénico = 35.7 kg/h

W estearico = 103.9 kg/lh
W pzlmitico = 88.5 kg/h
W miristico = 15.4 kg/h

W impurezas = 21.7 kg/h

Figura 4-15. Diagrama cualitativo de la operacion de cristalizacion con sus correspondientes corrientes de
entrada y salida.

4.4.1.4. Seleccion del cristalizador

La eleccion del equipo utilizado en la cristalizacion depende de aspectos tales como las
condiciones de operacidon, el tipo y tamafio de los cristales, las caracteristicas fisicas y
quimicas de la alimentacion, la resistencia a la corrosidn, si se consideran etapas posteriores,

entre otros.

Luego de un andlisis entre diferentes fuentes bibliogrificas, teniendo en cuenta las
aplicaciones industriales de los distintos tipos de cristalizadores y considerando los aspectos
enumerados anteriormente se propone utilizar un equipo de doble tubo con raspadores. Se
elige una operacidon continua debido a la magnitud del caudal a procesar. Este tipo de
cristalizador permite optimizar la transferencia de calor involucrada en el proceso de
enfriamiento. El agua de enfriamiento pasa por el espacio anular. Un agitador interno es
adaptado con raspadores de resorte que limpian la pared y proporcionan un buen coeficiente
de transferencia de calor. La rotacidn a baja velocidad del agitador en espiral mantiene los
cristales en suspension. Las aspas pasan cerca de las paredes y rompen los depdsitos que se

forman en la superficie de enfriamiento.

En la figura 4-16 y 4-17 se puede observar un esquema del equipo a utilizar.
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Figura 4-16. Vista lateral del cristalizador de doble tubo con raspadores.

Aislante

Tubo exterior

Medio de enfriamiento

Tubo interior

Rapadores

Eje giratorio

Figura 4-17. Corte transversal del cristalizador de doble tubo con raspadores.

4.4.2. Separacion

El resultado del fraccionamiento en seco no sélo estd determinado por el proceso de
cristalizacion sino que también por la etapa de separacion posterior. Por ende, una vez
finalizada la cristalizacidon, la fraccidn sdlida y la liquida deben ser separadas para terminar
el proceso. Una separacion efectiva de las fases implica una mejor calidad de los productos
obtenidos. Debido a las caracteristicas fisicas de ambas fases, la separacién se realiza por
filtracién. Esta es una operacion mecdnica, por lo cual el resultado depende mayormente de

las caracteristicas técnicas y del tipo de filtro utilizado.

La mayoria de los equipos de filtracion, sean continuos o discontinuos, trabajan en cuatro

ciclos detallados a continuacidn.

- Formacion de la torta. La magnitud del material depositado en el medio filtrante depende
del gradiente de presidn, de la concentracidon de la suspension y del tiempo de succidn.

En este ciclo hay un flujo continuo de filtrado a través del medio filtrante y de la torta.

= Lavado de la torta. La necesidad de lavar la torta depende del objetivo que se busca
alcanzar con el proceso de filtracion. El lavado busca eliminar impurezas de la torta o

recuperar liquidos valiosos. El tipo de liquido utilizado para realizar el lavado depende
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de la naturaleza de la alimentacion. En esta etapa se debe calcular la cantidad minima
del liquido necesario para poder desplazar el liquido original de los poros y el tiempo

necesario de la operacion.

- Secado de la torta. Es aquella etapa en que el agua retenida en los poros de la torta es
desplazada soplando aire o succionando aire de la atmdsfera. Para controlar esta etapa

es necesario conocer la cantidad de agua retenida en los poros.

= Descarga de la torta. El desprendimiento de la tortay su descarga es de gran importancia
para lograr una operacidn eficiente. En el caso de filtracidn al vacio, la descarga es muy
simple y consiste en raspar las telas y eliminar el producto por gravedad. En el caso de
filtracidn a presidn o filtracién hiperbadrica, la descarga se dificulta por la necesidad de
mantener la presion en la cdmara, de modo que es necesario tener vdlvulas que permitan

presurizar y despresurizar la zona de descarga en ciclos controlados.

4.4.2.1. Seleccidn del tipo de filtro

La seleccidn del equipo filtrante en esta etapa se basa en elegir un filtro que permita obtener
las especificaciones requeridas para los productos finales. Luego de una revision
bibliogréfica, se analizan ventajas y desventajas que diferentes tipos de filtros presentan en

su uso para este tipo de separaciones.

De acuerdo a lo utilizado industrialmente para separaciones sélido-liquido, se implementa
un filtro prensa de membrana. Este consiste en un sistema de filtracion que funciona en base

a un gradiente de presidn.

Los filtros prensa de membrana poseen una gran drea de filtrado en un pequefio volumen lo
cual lo vuelve mds econdmico que otros métodos. Frente a otros tipos de filtros, esta técnica
posee mayor eficiencia de separacidén ya que presenta alta retencion de sdlidos, mayor
tolerancia a los cambios de morfologia del cristal, mayor proteccién contra la oxidacidn,
mayor rapidez de filtracién y menor consumo de energia. Se manejan con facilidad, son
versdtiles y de operacion flexible y se pueden utilizar altas presiones si es necesario, con
soluciones viscosas o cuando la torta de filtro tiene una gran resistencia. Presentan una larga

vida util con bajo mantenimiento.

La filtracion utilizando el filtro prensa de membrana es un proceso semicontinuo. Estd
compuesto por una serie de placas y marcos alternados con una membrana filtrante a cada

lado de las placas. Las placas tienen incisiones en forma de canales para drenar el filtrado.
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Las placas y los marcos se sitian verticalmente en un bastidor metdlico, con membranas
cubriendo las caras de cada marco, y se acoplan estrechamente entre si por medio de un
tornillo o una prensa hidrdulica. La suspensién entra a presion por un extremo del
ensamblaje de placas y marcos. Pasa a través de un canal que recorre longitudinalmente el
ensamblaje por una de las esquinas de las placas y marcos. También existen canales
auxiliares para llevar la suspensiéon desde el canal de entrada hasta cada una de las placas.
Los s6lidos se depositan sobre las membranas que recubren las caras de las placas. El liquido
pasa a través de las membranas, desciende por los canales de las caras de las placas y sale del
filtro prensa. La filtracién continda hasta que ya no sale liquido por el tubo de descarga o
bien aumenta bruscamente la presidn de filtracion. Esto ocurre cuando las placas se llenan
de sdlido y ya no se puede procesar mds suspension. En ese punto, se puede pasar liquido de
lavado para eliminar las impurezas solubles contenidas en los sélidos y, a continuacidn,
insuflar aire o vapor de agua para desplazar la mayor parte de liquido residual. Se abre
entonces la prensa y se retira la torta de sélidos, pasdndola a un transportador hasta un

depdsito de almacenamiento.

En la figura 4-18 se puede observar un filtro prensa de membrana industrial.

Figura 4-18. Filtro prensa de placas y marcos.

4.4.2.2. Condiciones de operacion del proceso de separacion

Luego de la seleccidn del equipo a utilizar para la separacidon de los dcidos grasos, se definen
las condiciones de operacién del mismo. A mayor presidn, se obtiene un mayor rendimiento
del proceso de separacién. Los rangos de presién de operacién industrial van desde 15 bar

hasta 30 bar. A fin de obtener una eficiencia de separacion del 90% para el proceso de
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filtracidn, se selecciona una presion de operacién de 30 bar con un espesor de torta de 25

mm.

En base a las condiciones de separacidn elegidas, se obtienen las composiciones de los
productos finales, las cuales se pueden observar en la tabla 4-15. En este punto, cabe aclarar
que la fase sélida obtenida en la operacion de cristalizacion corresponde al dcido estedrico
comercial y la fase liquida, al dcido oleico comercial. En este sentido, se supone que la
eficiencia del 90% en el equipo de filtracion implica que el 10% en masa de la fase liquida

queda retenida en la fase sélida (la torta).

Tabla 4-15. Distribucion de dcidos grasos en los productos finales obtenidos luego de la filtracion.

Acido oleico comercial Acido estedrico comercial
Acido graso | Caudal mdsico | Porcentaje mdsico | Caudal mdsico Porcentaje
[kg/h] [%] [kg/h] madsico [%]
Oleico 683.7 71.6 232.2 18.6
Estedrico 93.5 9.8 494.5 39.7
Palmitico 79.7 8.3 421.3 33.8
Miristico 13.9 1.5 731 5.9
Linoleico 32.1 3.4 10.9 0.9
Linolénico 32.1 3.4 10.9 0.9
Impurezas 19.5 2 2.2 0.2
TOTAL 954.5 100 1245.1 100

Al analizar los resultados presentados en la tabla 4-15, se puede observar que los productos
obtenidos se encuentran dentro de los rangos establecidos para las especificaciones de los

productos comerciales definidas al principio del capitulo en la tabla 4-1.

Luego, en la figura 4-19, se presenta un diagrama cualitativo de la operacidn de filtracion con
sus respectivas corrientes de entrada y salida, con los caudales madsicos de los

correspondientes componentes.
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Salida Cristalizacion
W total = 2199.6 kg/h
W oleico = 915.9 kg/h

W linoleico = 43 kg/h
W linolénico = 43 kg/h

W estearico = 588 kg/h

W palmitico = 500.9 kg/h
W miristico = 87.1 kg/h

W impurezas = 21.7 kg/h

FASE SOLIDA
W solida = 1139 kg/h
W oleico = 156.2 kg/h
W linoleico = 7.3 kg/h
W linolénico = 7.3 kg/h
W estearico = 484.1 kg/h
W palmitico = 412.4 kg/h
W miristico = 71.7 kg/h

FASE LIQUIDA
W liquida = 1060.6 kg/h
W oleico = 759.7 kg/h
W linoleico = 35.7 kg/h
W linolénico = 35.7 kg/h
W estearico = 103.9 kg/h
W palmitico = 88.5 kg/h
W miristico = 15.4 kg/h
W impurezas = 21.7 kg/h

—

-

Filtracion

-/

ACIDO OLEICO
COMERCIAL

W total = 954.5 kg/h
W oleico = 683.7 kg/h
W linoleico = 32.1 kg/h
W linolénico = 32.1 kg/h
W estearico = 93.5 kg/h
W paimitico = 79.7 kg/h
W miristico = 13.9 kg/h
W impurezas = 19.5 kg/h

ACIDO ESTEARICO
COMERCIAL

W total = 1245.1 kg/h

W oleico = 232.2 kg/h
W linoleico = 10.9 kg/h
W linolénico = 10.9 kg/h
W estearico = 494.5 kg/h

W palmitico = 421.3 kg/h

W miristico = 73.1 kg/h
W impurezas = 2.2 kg/h

Figura 4-19. Diagrama cualitativo de la operacion de filtracion, con sus correspondientes corrientes de

entrada y salida.

Finalmente, al considerar los caudales mdsicos de ambos dcidos comerciales (2199.6 kg/h), se

puede afirmar que se cumple con la capacidad instantdnea (2100 kg/h) definida en el Capitulo

2 del presente proyecto para la planta.
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5.1. Objetivos del capitulo

Este capitulo tiene como objetivos principales describir los sistemas auxiliares de la planta'y

analizar la factibilidad de la integracion energética.

En primer lugar, se estima el tamafo de los equipos auxiliares mas importantes de la planta.

Se define el uso de cada uno y el consumo energético requerido.

Por otro lado, se analiza la posibilidad de integrar energéticamente las corrientes de proceso
entre si. Se disefa la distribucidn de la red de intercambiadores de calor estimando sus dreas

de transferencia.

Por ultimo, se seleccionan los equipos encargados de la generacién de vapor para la
transferencia de calor y se definen las condiciones de operacién. A su vez, se disefia el
sistema de refrigeracién necesario para la cristalizacion de dcidos grasos, definiendo el
refrigerante, caudales de operaciones y condiciones de los equipos involucrados en el

sistema.
5.2. Esquema de la planta

En la figura 5-1 se muestra el diagrama del ordenamiento de la planta propuesta. Se
muestran los principales equipos y corrientes de proceso, y la nomenclatura que se utilizara

a lo largo del capitulo.
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Figura 5-1. Diagrama total de la planta.
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5.3. Definicidén y seleccion de sistemas auxiliares del proceso

El disefio de los sistemas auxiliares suele ser la ultima fase del disefio y es critico para el
éxito comercial de los procesos. Por ello es de gran importancia su andlisis. A continuacidn,
se presentan las caracteristicas mds importantes a tener en cuenta al momento de realizar

dicho disefio.
5.3.1. Operabilidad de la planta

La operabilidad de la planta es un factor determinante en la definicidn y seleccidon de los
sistemas auxiliares de proceso. Es necesario conocer cudles son las variables involucradas en

una disminucién de la operabilidad de la planta. Entre ellas se encuentran:
- Tiempo en que la planta debe parar para el mantenimiento de los sistemas.

- Emergencias que pueden ocurrir tales como fallas en equipos o en el suministro de la

corriente eléctrica, entre otros.

- La relacidn entre la capacidad de almacenamiento de materias primas, productos

intermedios y productos terminados. Esta relacién debe mantenerse estable.
- El disenio minimo del sistema auxiliar de la planta.

Para disefar equipos auxiliares se debe tener en cuenta los costos necesarios en su
dimensionamiento. En ese sentido, se debe considerar el tamafio completo de la planta a fin

de no sobredimensionar los sistemas auxiliares e incurrir en costos innecesarios.

Siguiendo con el andlisis de las variables expuestas anteriormente, en los siguientes
apartados se procede a desarrollar el disefio y seleccidon de los equipos auxiliares en la planta

para la produccidn de dcidos grasos a partir de sebo vacuno.
5.3.2. Transporte de materiales

El manejo de materiales puede ser manual o mecdnico. El equipo mecdnico es el mejor
coordinador de procesos ya que no sélo elimina el trabajo manual sino que también sirve
para regular la marcha del proceso y para convertir una operacion intermitente en continua.
Puede ser para el manejo de sdlidos, liquidos y gases. A fin de seleccionar los equipos
adecuados para el transporte de materiales se deben considerar varios factores

simultdneamente tales como:
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Naturaleza fisica y quimica del material a manejar

Cardcter del movimiento a efectuar: si es horizontal, vertical o una combinacidn
Distancia a recorrer

Cantidad de material a transportar

Condiciones de la alimentacion y descarga

2 2 T T

Naturaleza del flujo: si es continuo o intermitente

5.3.2.1. Transporte de sélidos

A continuacidn, se detallan los diferentes tipos de equipos existentes para el transporte de

s6lidos, es decir, transportadores.

- Transportadores de banda o cintas transportadoras: consisten en un sistema de transporte
continuo formado por una banda sin fin que se mueve entre dos poleas, una de las cuales
es motorizada. La velocidad de la cinta generalmente varia entre 30 y 120 metros/min.
Las principales ventajas son: permiten el transporte de materiales a grandes distancias,
se adaptan al terreno, tienen gran capacidad y aceptan una gran variedad de materiales
para el transporte, permiten la carga y descarga en cualquier punto del trazado, no altera

el producto transportado, entre otras.

- Transportadores de cadena: se utilizan para el movimiento de productos sobre pallets
especiales. Permiten el transporte inclinado bajo cualquier dngulo y colocar entradas y
salidas en cualquier punto. Tienen, como desventaja principal, un gran consumo de
potencia dado por el rozamiento. Se utilizan principalmente para mover cenizas

calientes, escoria caliente, abastecer materiales a granel, etc.

- Transportadores de rodillos: consiste en equipos que utilizan rodillos para el traslado de
una gran variedad de objetos, tales como cajas, paquetes y demds, siempre y cuando

posean un fondo regular.

- Transportadores de tornillo: consisten en mdquinas de transporte continuo, diseniadas para
transportar material mediante un espiral basado en el principio de Arquimedes.
Permiten trabajar en diferentes dngulos, desde la horizontal hasta la vertical. Son
compactos, de facil instalacidon, muy versatiles y permiten tener varias zonas de carga 'y
descarga. Sin embargo, no permiten transportar materiales frdgiles, delicados o
abrasivos, tampoco transportan material de gran tamafo y tienen un alto requerimiento

de potencia. Se utilizan generalmente para materiales pegajosos.
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- Transportadores de cangilones: son mdquinas de transporte continuo empleadas para el
traslado de materiales en forma vertical, o con mds de 60 grados de inclinacidn sobre la
horizontal. En general, permiten una amplia variedad de manipulacién de materiales,
gran facilidad de carga y descarga, posee una estructura liviana, un desgaste minimo y

un bajo consumo de energia, aunque son muy sensibles a sobrecargas.

- Transportadores neumdticos: son madquinas de transporte continuo utilizadas para el
transporte de materiales secos, finos y a granel. El transporte neumadtico se basa en el
movimiento de los sélidos mediante una corriente de aire o gas inerte a una velocidad
determinada y en una direccién predeterminada, dentro de una caferia. Requieren
solamente de un ventilador, por lo que tiene bajos costos de mantenimiento, y posee
tuberias cuya configuracion puede amoldarse a las instalaciones en cualquier direccidn,
las tuberias permanecen limpias y no retienen el producto transportado. Se utilizan para

el transporte de materiales en polvo (virutas o cenizas).
5.3.2.1.1. Seleccion del transportador de solidos

En la planta propuesta, el transporte de sdlidos se lleva a cabo en la etapa de pretratamiento
de la materia prima. Debido a las caracteristicas y propiedades del sebo es conveniente
implementar transportadores mecdnicos. Para seleccionar el tipo de transportador se debe
tener en cuenta el tipo de aplicacidn, la capacidad de transporte, la distancia que se debe

transportar y el entorno de instalacion.

Segun los criterios y variedades expuestas anteriormente, se selecciona el transportador de
banda para el transporte del sebo en rama ya que este permite un transporte continuo de

amplia variedad de sdlidos, posee fdcil instalacidon y tiene gran capacidad de transporte.

5.3.2.2. Transporte de liquidos

5.3.2.2.1. Seleccion del didmetro de las canerias de la planta

Para el dimensionamiento de las cafierias, se deben seleccionar los tamafos necesarios que
garanticen los caudales requeridos, determinados en el Capitulo 3 y 4 y presentados en la
figura 5-1, y las velocidades recomendadas. Asi mismo, las corrientes seleccionadas para el

diseno son aquellas consideradas como las mas relevantes del proceso.

Al tratarse de fluidos de proceso en estado liquido, la velocidad recomendada para las
corrientes varia entre 4 y 6.5 fps (1.22 - 2 m/s). A la hora de realizar el dimensionamiento de

las corrientes mas relevantes, se elige un valor de 1.5 m/s como velocidad de fluido, el cual es
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fluctuaciones en el caudal de proceso.

Al conocer el caudal volumétrico y la velocidad, se puede obtener el didmetro mediante la
expresion (5-1).

O=v4 (5-1)

Donde
O : caudal volumétrico [m>/s]
v : velocidad [m/s]

A : area transversal [m?]

Al considerar caferias cilindricas, el drea transversal se expresa seguin la ecuacidn (5-2).

DZ

A=n— (52

Al aplicar las expresiones (5-1) y (5-2) se obtiene, para cada corriente, el didmetro de la

caferia correspondiente. Estos resultados se presentan en la tabla 5-2.

Tabla 5-2. Didmetros de las cafierias.

Caudal Caudal . Didmetro | Didmetro | Didmetro
. . ., , . . . Velocidad . . .
Corriente | Descripcion mdsico | volumétrico fm/s] requerido | requerido | nominal
[kg/h] [m?/h] [mm] [in] [in]
4 Sebo depurado | 3590.4 4.19 1.5 27.2 1.2 11/2
15 Sebo depurado 3000 35 1.5 24.9 1.1 11/4
16 Sebo depurado | 560.9 0.65 1.5 12.4 0.5 1/2
17 Acidos Grasos | 55, 4.03 15 26.7 1.2 11/4
Crudos
Acidos Grasos
20 Post 2199.7 2.69 1.5 25.2 1 1
Destilacion
21 Acido Oleico |, o | 1.4 1.5 18.1 0.7 1
Post Filtracién

5.3.2.2.2. Seleccion del material de las canerias de la planta

En cuanto a la seleccidn del tipo de material de las caferias, se debe tener en cuenta el tipo

de fluido que circula por ellas. La seleccién también dependerd de las condiciones de trabajo
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(presiones elevadas, paredes gruesas, altas temperaturas deslizamiento, bajas temperaturas
fragilidad, corrosidn). Teniendo en cuenta lo anteriormente mencionado, se elige como
material de las caferias al acero inoxidable SCH 40 ya que es el mds utilizado

industrialmente y soporta las diversas condiciones de operacidn de la planta.

5.3.3. Valvulas reductoras de presion

Como se puede ver en la figura 5-1, ambas corrientes de salida del reactor de hidrdlisis se
encuentran a 50 bares (5000 kPa) y su presion debe ser reducida a 1 bar (100 kPa) para
continuar sus recorridos correspondientes. Para reducir bruscamente la presion, en estos dos
casos, se hace uso de una valvula reductora de presidn. Las vélvulas reductoras de presion
tienen su aplicacidn tipica en sistemas donde hay alta presion y debe reducirse a un

determinado valor (mayor o igual a la presién atmosférica).

De catalogo, se selecciona la védlvula reductora de presion “Sempell Type S” (figura 5-2) cuyas
caracteristicas se mencionan en la tabla 5-3. Como puede verse, los rangos de presién y
temperatura de la védlvula contemplan las condiciones de ambas corrientes de salida del

reactor de hidrdlisis.

Figura 5-2. Vilvula Sempell Type S.
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Tabla 5-3. Vidlvula “Sempell Type S

Vdlvula reductora de presion “Sempell Type S”

Fuelles convencionales y equilibrados
Aplicaciones en fase liquida y mixta
Caracteristicas constructivas Asientos de metal y blandos
Conexiones bridadas ANSI o DIN
Con o sin anillo de boquilla simple

Tamario [in] 1x 2 hasta8x 10
Temperatura [°C]| -268 hasta 700
Presion [bar| 1-427

Ademds, como puede verse en la figura 5-1, se requiere de una védlvula reductora de presién a
la salida de la caldera, en la corriente que se dirige al reactor de hidrdlisis como vapor vivo.
Para ello, se utiliza la misma valvula reductora de presion mencionada anteriormente debido
a que la temperatura y presion de trabajo de dicha corriente se encuentran dentro del rango

del modelo seleccionado.

Asimismo, otra valvula reductora de presidn serd utilizada para reducir la presién del vapor

que sale de la caldera y es redirigido hacia el sistema de vacio, es decir, hacia los eyectores.
5.3.4. Impulsion de fluidos

Las bombas son mdquinas que transforman la energia mecdnica en energia hidrdulica.
Atendiendo al principio de funcionamiento de cada una de ellas, pueden clasificarse en los

siguientes grupos:
- Bombas de desplazamiento positivo o volumétrico

En ellas se cede energia de presion al fluido mediante volimenes confinados. Se produce un
llenado y vaciado periddico de una serie de cdmaras, produciéndose el traslado de cantidades
discretas de fluido desde la aspiracién hasta la impulsidn. A su vez, pueden subdividirse en
alternativas y rotativas. Dentro del primer grupo se encuentran las bombas de pistones y

émbolos; dentro del segundo, las bombas de engranajes, tornillos, I6bulos, paletas, etc.

Las bombas de desplazamiento positivo funcionan con bajas capacidades y altas presiones
en relacién con su tamano y costo. Este tipo de bomba resulta mds util para presiones

extremadamente altas, para operacion manual, para descargas relativamente bajas, para
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operacion a baja velocidad, para succiones variables y para pozos profundos cuando la

capacidad de bombeo requerida es muy poca.

Este tipo de bombas permite operar con alta presiéon de descarga, son autocebantes,
permiten mantener un flujo constante para cargas a presion variable y pueden ser manuales
o por motor. Sin embargo, admite caudales de operacion bajos, poseen muchas partes
moviles, requieren de mantenimiento, poseen un costo alto por cantidad de fluido bombeado

y poseen menor eficiencia que las bombas centrifugas.
= Turbobombas

La turbobomba es una mdquina hidrdulica que cede energia al fluido mediante la variacion
del momento cinético producido en el impulsor o rodete. Atendiendo a la direccidn del flujo

a la salida del rodete, pueden clasificarse en:

e Centrifugas: el flujo a la salida del rodete tiene direccion perpendicular al eje (flujo
radial)
e Axiales: la direccidén del flujo a la salida es paralela al eje (flujo axial)

e Helicocentrifugas: el flujo es intermedio entre radial y axial (flujo mixto)

De la clasificacién anterior, las bombas centrifugas son las mds utilizadas industrialmente y
poseen amplia disponibilidad comercial. Este tipo de bombas se caracterizan por tener una
construccion simple y ser econdmicas. El fluido es entregado a presién uniforme, sin
variaciones bruscas ni pulsaciones. La linea de descarga puede interrumpirse, o reducirse
completamente, sin dafar la bomba. Son muy versdtiles ya que pueden utilizarse con
liquidos que contienen grandes cantidades de sdlidos en suspension, voldtiles y fluidos con

altas temperaturas.

5.3.4.1. Seleccidn de bombas para la impulsidn de fluidos en la planta

De acuerdo a los requerimientos operativos de la planta propuesta, se necesita la
implementacion de 4 bombas principales. Entre ellas se distinguen: una bomba en la linea de
alimentacién de sebo depurado al reactor de hidrdlisis (Bomba 2, figura 5-1), dos bombas en
las Iineas de alimentacién de agua liquida al reactor de hidrdlisis (Bombas 1y 3, figura 5-1)y

una bomba en la alimentacidn de agua a la caldera (Bomba 4, figura 5-1).

Segun las caracteristicas descritas anteriormente, se elige la utilizacion de bombas
centrifugas debido a que permiten el manejo de los caudales de operacidn, fluidos de baja

viscosidad y se pueden operar dentro del rango de presiones requerido. A su vez, como se
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detalld, poseen caracteristicas destacables respecto a otras bombas como es su versatilidad

de uso y su bajo costo.

Una vez seleccionado el tipo de bomba a utilizar es necesario realizar el dimensionamiento
de la misma para cada caso. A continuacidn, en la tabla 5-4, se exhiben las caracteristicas de

las principales corrientes a impulsar.

Tabla 5-4. Caracteristicas de las corrientes a impulsar.

Corriente Caudal de admision Presion de descarga Altura [mcal
[Kg/h] requerida [bar]
Sebo depurado (15) 3000 50 509.87
Agua hidrdlisis (3a) 1795.2 50 509.87
Agua hidrdlisis (11a) 11675 50 509.87
Agua caldera (11b) 1863.8 55 560.86

Con la informacién de la tabla 5-4, se acude a catdlogos de proveedores de bombas
centrifugas con el fin de obtener la potencia requerida para cada operacidn. Teniendo en
cuenta las caracteristicas de los fluidos de operacidn, se seleccionan bombas de manera que
verifiquen la altura desarrollada para el caudal de operacidn de cada una de las corrientes.

Los caudales con los que se ingresa a las curvas se pueden observar en la tabla 5-5.

Se selecciona la bomba Sihimulti MSM (n = 1450 1/min) para las bombas 1, 2y 3. En la figura
5-3, se puede observar la curva de altura desarrollada de la bomba seleccionada, donde se

verifica la altura requerida para cada corriente.
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Figura 5-3. Curva de altura desarrollada en funcion de caudal para la bomba Sihimulti MSM.
Por su parte, se selecciona la bomba Sihimulti MSM (n = 2950 1/min) para la bomba 4. En la

figura 5-4, se puede observar la curva de altura desarrollada de la bomba seleccionada, donde

se verifica la altura requerida para la corriente.
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Figura 5-4. Curva de altura desarrollada en funcion de caudal para la bomba Sihimulti MSM.
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utilizando la ecuacidn (5-3).

pgHQ
e

P = (5-3)
Donde

P : potencia de la bomba [W]

p : densidad del fluido [Kg/m?]

g : gravedad (9.81 m/s?)

H : altura desarrollada de la bomba [m]

O : caudal de operacion [m3/s]

e : eficiencia de la bomba

Finalmente, en la tabla 5-5, se pueden observar los parametros de operacion de cada una de

las bombas seleccionadas.

Tabla 5-5. Pardmetros de las bombas necesarias.

Caudal de Caudal de | Caudal de | Altura Altura Potencia
Bomba | admision K I/)ms J admision | admision | requerida | desarrollada de kW]
[Kg/h] & [m®/h] [m3/s] [m] la bomba [m]
1 1795.2 1000 1.79 49x10* 509.87 530 5.1
2 3000 915 3.27 9.1x10* 509.87 530 8.7
3 11675 1000 11.67 3.24x103 509.87 530 33.7
4 1863.8 1000 1.81 5x10™* 560.86 600 5.9

5.3.5. Seleccion de equipos involucrados en el pretratamiento de la materia prima

5.3.5.1. Recepcion y lavado del sebo en rama

Los oleoquimicos se fabrican a partir del sebo fundido, el cual es producido en el sector de
pretratamiento de la planta. El sebo en rama proviene de los distintos frigorificos y
carnicerias de la zona, cuyas caracteristicas estan controladas y reguladas por SENASA. Para
el transporte de la materia prima desde el lugar de origen hasta la planta, serd necesario el

uso de camiones.

En la recepcidn de la materia prima, se requiere trasladar el sebo en rama desde el camién de
transporte hasta el sector de lavado. De esta manera, una vez que llegan los camiones con la
materia prima a la planta industrial, descargan su contenido en una tolva. Se selecciona de

catdlogo la tolva para recibir la materia prima. Dicha tolva estd fabricada con acero
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inoxidable y lleva incorporada una banda de goma muy resistente a la degradacién por las
impurezas que pueden acompanar al sebo en su recepcién. En la figura 5-5 se ve
representada la tolva seleccionada para el pretratamiento de la materia prima. En la tabla
5-6, se encuentran detalladas las principales caracteristicas del equipo en cuestidn. Se puede
observar que la tolva seleccionada verifica los requisitos de caudal de sebo en rama a

procesar.

Figura 5-5. Tolva TRI 6-25.

Tabla 5-6. Caracteristicas de la Tolva TRI 6-25.

Datos técnicos de la tolva TRI 6-25

Potencia [kW] 0.5
Rango de capacidad [ton/h] 5-10
Capacidad de almacenamiento [ton] 1.5

Luego de pasar por la tolva, el sebo en rama debe ser transportado para comenzar con su
acondicionamiento. Como se presentd anteriormente, el transportador elegido para tal fin es
el transportador de banda. De esta manera, la materia prima pasa a una cinta transportadora
donde es lavada y transportada a la vez, mediante el método de limpieza en himedo llevado a
cabo por lavadores de cinta y aspersion. El equipo consiste en un sistema transportador que
desplaza al sebo en rama bajo un sistema de aspersores de agua consumiendo una potencia

de 3kW. En la figura 5-6 se muestra una representacion de la cinta transportadora a utilizar.
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Figura 5-6. Cinta transportadora con aspersores de agua.

5.3.5.2. Reduccion del tamaiio del sebo en rama

Para lograr cierta homogeneizacién de la materia prima y garantizar una posterior fusion
eficiente, se propone utilizar una trituradora industrial. Para seleccionar la trituradora
Optima, se debe considerar el caudal de sebo a procesary el tipo de materia prima. El equipo
elegido es un triturador de la marca Haarslev, cuya representacion se puede observar en la
figura 5-7. Estd disefiado para triturar visceras y restos provenientes de mataderos de ganado
bovino. Una de las caracteristicas mds relevantes del equipo es que posee el cuerpo

desmontable que facilita el reemplazo de las piezas en caso de algun defecto.

Figura 5-7. Triturador seleccionado.

A partir de los distintos modelos disponibles, se elige el modelo que permita procesar las
aproximadamente 6 toneladas/hora de sebo en rama que ingresan a la planta. Las

caracteristicas del equipo se resumen en la tabla 5-7.
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Tabla 5-7. Caracteristicas de la trituradora industrial seleccionada.

Datos técnicos de la trituradora PB 10/20
Capacidad [ton/h] 6-8
Longitud [m/ 2.5
Altura [m] 1.75
Ancho [m] 1.05
Espacio del yunque [mm/ 30
Potencia [kW] 37
Peso [kg] 3200

5.3.5.3. Filtracidn del sebo fundido

A fin de separar los sdlidos e impurezas que puedan haber quedado remanentes luego de la
fusion del sebo en rama, se lleva a cabo una filtracidn. Este sistema consiste en la separacion
de sdlidos del liquido en el que se encuentran suspendidos. Para ello, se hace pasar la
suspension a través de un medio poroso que retiene las particulas sélidas. Un problema con
este tipo de operacidn es que suele realizarse en forma batch o por lotes, lo que se traduce en
un dificil acoplamiento del sistema al resto de la planta. Existe, sin embargo, un filtro que

opera de forma continua: el filtro rotatorio de vacio.

De catdlogo se selecciona el filtro rotatorio de vacio modelo ASSO. Dicho filtro de vacio se
construye totalmente en acero inoxidable AISI-304 incluyendo la tela filtrante. En la figura

5-8, se puede ver el equipo seleccionado para la separacion.

Figura 5-8. Filtro ASSO-2.5

Ademds, en la tabla 5-8, se presentan las caracteristicas técnicas del filtro seleccionado, que

verifican el cumplimiento de los requerimientos de proceso.
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Tabla 5-8. Caracteristicas técnicas del filtro ASSO-2.5.

Datos técnicos del filtro ASSO-2.5.
Superficie filtrante [m’] 2.5
Didmetro del tambor [m] 0.975
Longitud del tambor [m] 0.82
Dimensiones (LxAxH, [mm]) 1400 x 2700 x 1400
Potencia instalada total [kW] 5.48
Capacidad [L/h] 10000
Grosor torta de filtracion [mm/ 10

5.3.5.4. Centrifugacion del sebo fundido

La centrifugacién es un proceso de separacién mecdnica que utiliza la accidn de la fuerza
centrifuga para promover un asentamiento acelerado de particulas en una mezcla
solido-liquido. El principio de la sedimentacién es la diferencia de densidades entre dos
fases. Las dos fases mayormente distintivas se forman en el recipiente durante la
centrifugacién. En este caso, la centrifugacidn se lleva a cabo durante el pretratamiento de la
materia prima, luego de la fusidn del sebo en rama y su posterior filtracidn, a fin de eliminar

los sdlidos que puedan haber quedado en la solucion resultante.

Existen diferentes tipos de centrifugas que se utilizan industrialmente para la separacidn.
Dentro de los diversos tipos de centrifugas, las de mayor uso industrial son la centrifuga de

discos y la centrifuga decantadora.

Las centrifugas de disco son centrifugas de alta velocidad que se utilizan para la separacion
mecdnica y la clarificacion de mezclas de sdlidos y liquidos. Se utilizan en diversos sectores
industriales y dentro de las diversas aplicaciones para las que puede ser utilizada se
encuentran las grasas animales. Estas mdquinas, debido a su disefio especial, trabajan a
velocidades mds altas comparadas con otras centrifugas, como por ejemplo, las
decantadoras. Por consiguiente, la fuerza centrifuga de una centrifuga de discos es
considerablemente mayor que la de una decantadora. Asimismo, el paquete de discos ofrece
una alta superficie de clarificacion. Por ello, también es posible descargar particulas muy

finas y separar eficientemente suspensiones liquidas.
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Los decantadores centrifugos se emplean generalmente para suspensiones con grandes
concentraciones de sélidos con particulas de gran tamano vy, al igual que las de disco, pueden
ser utilizadas para grasas animales. Las centrifugas de discos, por otro lado, son ideales para
una gran variedad de aplicaciones de separacidn, con concentraciones de sélidos menores y
particulas y gotas de menor tamafo. Se emplean en la separacidn tanto de fases liquidas

como de liquidos y sdlidos.

Por lo anteriormente mencionado, se selecciona de catdlogo una centrifuga de disco serie
AC-1000 (figura 5-9). En la tabla 5-9 se pueden ver las caracteristicas del equipo seleccionado

que cumple con los requisitos de caudal de proceso.

Tabla 5-9. Datos técnicos de la centrifuga de disco AC-1000.

Datos técnicos de las serie AC-1000 de Flottweg
Midximo volumen del tambor [L] 4
Midximo volumen de sdlidos [L] 1.5
Potencia del motor [kW] 5.5
Dimensiones (L x A x A x F, [mm]) 1100 x 600 x 1000 x 1500
Peso bruto [kg] 390
Capacidad hidrdulica [L/h] 10000

i

\

Figura 5-9. Centrifuga tipo disco serie AC-1000.
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5.3.6. Sistema de agitacion

Del andlisis del sistema de agitacién necesario para el sistema de glicerdlisis realizado en el
Capitulo 3, se desprende que la potencia necesaria es de 2125 W para cada reactor, por lo que

se necesitara un motor que pueda entregar dicha potencia a cada TAC.

Comercialmente, a partir del Catdlogo General de Motores Trifdsicos MEB S.A., se obtiene
una gran variedad de motores que cumplen con el criterio de potencia. Se propone utilizar
un motor de 3 kW de potencia para el sistema de agitacion de cada tanque. A continuacidn,
en la tabla 5-10, se presentan las caracteristicas técnicas de dicho motor y, en la figura 5-10,

una ilustracién del mismo.

Tabla 5-10. Caracteristicas técnicas del motor trifdsico.

Datos técnicos del motor MA100L1-2
Potencia [kW] 3
RPM 2880
Eficiencia (%) 84.6
Cos(¢) 0.87
Par Arranque/ Par Nominal 2.3
Corriente de Arranque / Corriente Nominal 8.1
Par Mdximo / Par Nominal 2.3
Nivel sonoro LwdB(A) 74
Peso [kg] 28.3

Figura 5-10 Motor trifasico MA100L1-2.
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5.3.7. Sistema de vacio

5.3.7.1. Cdlculo vapor

Como se menciond en el Capitulo 4, la destilacion debe llevarse a cabo bajo vacio para evitar
la degradacion de los dcidos grasos y asi garantizar una alta calidad del producto. El equipo
elegido para realizar esto es un eyector. Si bien la cantidad de etapas y el material del sistema
de vacio ya han sido determinados previamente, otro de los aspectos mds relevantes y el cual
sera determinante en el andlisis energético global es el caudal de vapor requerido para
generar el vacio necesario. Para el cdlculo sdlo se considera el vapor necesario para generar

vacio en la columna de destilacidn.

En primer lugar, el consumo de vapor depende de la velocidad con la que los gases deben ser
evacuados del proceso. Si bien el volumen de succion de aire debe ser constante, existen
fugas por lo que se debe estimar la cantidad de aire a succionar a causa de estas. Las fugas se

estiman mediante la ecuacidn (5-4).
m=kV?" 54

Donde

m : flujo mésico de aire libre [Ib/h]
V : volumen del sistema [f£]

k : coeficiente que depende de la presion del proceso

En la tabla 5-11, se pueden observar los valores que toma el coeficiente k segtin la presién de

proceso.

Tabla 5-11. Valores del coeficiente k en funcion de la presion.

Presion (Torr) k
<1 0.0254
1-3 0.0508
3-20 0.0825
20-90 0.146
>90 0.194
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Al saber que la columna de destilacion opera a 1.5 torr (2 mbar), el valor de k resulta de
0.0508. Dadas las dimensiones de la columna obtenidas en el Capitulo 4, se calcula el

volumen de la torre como se muestra a continuacidn.
2
V=92 91 m =14 m’ =494.41 f7

Una vez determinados los valores necesarios, se procede a calcular el caudal de aire a evacuar

al aplicar la expresion (5-4).
m=k v
m=23.18 [b/h =1.44 kg/h

Para generar vacio, el fluido motriz mds utilizado es el vapor de agua. El vapor se utiliza
mayormente sobrecalentado y a una presién de 100 psig (6.9 bar). La razén de esto ultimo es
evitar la condensacidn del vapor que ingresa al eyector y asi disminuir la erosién del mismo.

Este vapor provendra de la unica caldera dispuesta en la planta.

A modo de estimar la cantidad de vapor necesario, se utiliza el grafico que se observa en la
figura 5-11. En el mismo, el consumo de vapor se da como libra de fluido motriz por cada
libra de aire equivalente en la primera etapa. Para utilizar el mismo, se ingresa con el valor
de presion de succién deseado y se intercepta con el sistema de eyectores utilizados segun la
cantidad de etapas definidas. En este caso, como se definié en capitulos anteriores, la

cantidad de etapas necesaria es de 4 y 2 condensadores entre las etapas.
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Figura 5-11. Requerimientos de vapor para eyectores a varios niveles de presion con la cantidad apropiada de
etapas e intercondensadores de contacto. Presién del vapor 100 psig y temperatura de agua de enfriamiento 85 °F.

Al ingresar con una presidon de succion de 1.5 mmHg (2 mbar) e intersectar con la curva
correspondiente a 4 etapas y 2 condensadores, se obtiene aproximadamente 15 Ib de vapor/lb

de carga de aire.

Luego, para obtener la cantidad de vapor que debe circular por el sistema, se debe
multiplicar el valor obtenido por el caudal de aire de fugas que se obtuvo anteriormente.

b vapor 1 44 kg aire 1 1b aire

Caudal vapor = 15 === h 045 kg aire

Caudal vapor = 48 kg/h

A modo de disponer de un margen de seguridad, se incrementa en un 10% el valor obtenido.

Finalmente, el caudal de vapor a circular y sus caracteristicas se resumen en la tabla 5-12.

Tabla 5-12. Caracteristicas de la corriente de vapor.

Fluido Presion [psig] Temperatura [°C] Caudal [kg/h]

Vapor sobrecalentado 100 ~200-210 52.8
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5.3.7.2. Agua de enfriamiento

Al conocer el caudal de vapor motriz, la cantidad de agua de enfriamiento requerida se puede

calcular mediante la expresién (5-5).

— hlg
Ov=Wyuxe Cp (T,-T,) (5-5)

Donde

Q,, : caudal de agua de enfriamiento requerida a la temperatura de entrada al condensador [m>/h]
. carga total de vapor [kg/h]
. calor de vaporizacion del vapor (2210 kJ/kg)

Kc : factor de conversion de flujo masico a volumétrico (988 kg/m3)
Cp : calor especifico del agua de enfriamiento (4.18 kJ/kgK)

T, : temperaturas de entrada y salida del agua de enfriamiento

T, : temperatura de salida del agua de enfriamiento

El valor de T, se desprende del valor de temperatura de agua de enfriamiento expresado en la
figura 5-11 (85°F) de manera que sea consistente con la carga de vapor calculada. Respecto al
valor de de T,, se asume un aumento de temperatura de 15°C. Finalmente, al valor calculado

se le adiciona un 10% como margen de seguridad al aplicar la expresién (5-5).

kI
B kg 2210 e B e
0,=528% — % 11=2052
998 == 4.18 e 15K

5.3.8. Seleccion de equipos involucrados en la purificacion de la mezcla de mono'y
diglicéridos

La corriente que sale del reactor de glicerdlisis se purifica mediante una neutralizacion
seguida de una decantacidn. La neutralizacién con dcido fosfdrico permite la desactivacién
del catalizador utilizado en la reaccién, mientras que el decantador permite la separacién de

la fase que contiene los mono di y triglicéridos de la fase acuosa. A continuacion, se detalla

la seleccidn del decantador centrifugo.

5.3.8.1. Decantador centrifugo

Un decantador centrifugo es un equipo que permite separar fisicamente y de forma continua

dos fases liquidas por diferencia de densidad.
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De catalogos se realiza la seleccién del decantador centrifugo necesario para la purificacién
de la mezcla de mono y diglicéridos. En la tabla 5-13 se muestran las especificaciones

técnicas del decantador seleccionado, modelo Z3E de la empresa proveedora Flottweg.

Tabla 5-13. Datos técnicos del decantador centrifugo seleccionado.

Datos técnicos del decantador centrifugo
Modelo ZE3
Material Acero inoxidable 316
Velocidad mdxima del tambor [RPM] 5250
Dimensiones (Largo x Ancho x Alto) [mm] 2645 x 1180 x 850
Peso bruto [kg] 1850
Potencia del motor accionamiento del tambor [kW] 15
Potencia del motor accionamiento del tornillo [kW] 5
Capacidad [kg/h] 1250-1800

5.4. Integracion energética

5.4.1. Analisis Pinch

La Tecnologia Pinch representa un conjunto de métodos termodindmicos que garantizan un
nivel de energia minimo en el disefio de redes de intercambiadores de calor. El término de
Andlisis Pinch se utiliza para representar la aplicacion de las herramientas y de los

algoritmos de la Tecnologia Pinch para estudiar procesos industriales.

El Anadlisis Pinch es una de las técnicas de integracion energética mads util y exitosa. Su
objetivo es optimizar la recuperacion energética en un proceso quimico industrial; es decir,
lograr ahorros financieros mediante integracion de calor (maximizar la recuperacién de calor

del proceso y reducir las cargas de los servicios auxiliares).

Esta tecnologia presenta una metodologia simple para el andlisis sistematico de los procesos
quimicos y de los servicios auxiliares con la ayuda de la Primera y Segunda Ley de la
Termodindmica. Con la ecuacidon de energia de la Primera Ley de la Termodindmica se

calculan los cambios de entalpia en las corrientes que pasan por los intercambiadores de
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calor. La Segunda Ley determina la direccién del flujo de calor, es decir, el calor sélo puede

fluir en la direccidn de caliente a frio.

En un intercambiador de calor, una corriente caliente no puede ser enfriada por debajo de la
temperatura de entrada de la corriente fria, como tampoco una corriente fria puede ser
calentada por arriba de la temperatura de entrada de la corriente caliente. En la prictica, una
corriente caliente sélo puede ser enfriada hasta una temperatura definida por la minima
diferencia permitida (ATmin) en los perfiles de temperatura de las corrientes para el
intercambiador de calor. El nivel de temperatura en el cual ATmin se observa en el proceso
es llamado “punto pinch” o “condicidn pinch”. El “pinch” define la fuerza motriz minima

permitida en un intercambiador de calor.

Para lograr maximizar la recuperacion de energia o minimizar los requerimientos
energéticos, es necesario establecer una apropiada red de intercambiadores de calor. A

continuacidn, se detalla cémo se aplica el analisis Pinch y sus consecuentes resultados.

5.4.1.1. Requerimientos minimos de calentamiento v enfriamiento

El punto de partida para un andlisis de integracion energética es el cédlculo de los
requerimientos minimos de calentamiento y enfriamiento para una red de intercambio de
calor. Estos cdlculos se pueden realizar sin necesidad de especificar la red de

intercambiadores.

En primer lugar, se identifican las corrientes calientes (que deben ser enfriadas) y las
corrientes frias (que deben ser calentadas) del proceso. En la figura 5-1, se definen y
enumeran las corrientes de proceso a fin de facilitar la identificacion de las corrientes

calientes y frias, y observar qué papel juegan en la posterior integracién energética.

De los balances de materia y energia para cada corriente, se obtiene la temperatura inicial, la
temperatura final y el cambio de entalpia correspondiente. Estos datos se presentan en la
tabla 5-14 donde, ademads, se clasifican las corrientes de proceso en corrientes calientes o

frias.
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Tabla 5-14. Datos de las corrientes de proceso.

Corriente Tipo T, raaal °Cl T, a.[°Cl AH [kW]
1 Fria 18 110 1614.1
2 Caliente 110 100 1142.0
3 Fria 100 260 368.4
4 Fria 110 180 1571
5 Caliente 185.4 44 422.2
6 Caliente 44 24 76.2
7 Fria 234 246 131.0
8 Caliente 246 50 109.2
9 Fria 100 105 4944.0
10 Caliente 105 100 7388.0
11 Fria 100 260 2391.0
12 Fria 180 250 81.8
13 Caliente 250 50 171.7
14 Fria 105 180 57.0

5.4.1.2. Eleccion del valor de AT,

Como ya se menciono en lineas anteriores, para el disefio de cualquier equipo que involucre

transferencia de calor debe cumplirse la Segunda Ley de la Termodindmica, la cual prohibe

cualquier cruce de temperaturas entre la corriente fria y la caliente. Es por ello que debe

definirse el valor del AT, . En términos matemadticos, en cualquier punto del intercambiador

se debe cumplir:

caliente

La seleccidn del valor del AT _, dptimo surge de un compromiso entre factores energéticos y

econdémicos. Debido a que no se conocen estos ultimos, se toma un valor arbitrario de 10°C.
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5.4.1.3. Elaboracion de las Curvas Compuestas

Las curvas compuestas se obtienen al ingresar los datos de la tabla 5-14 y el AT
seleccionado en la aplicacién web interactiva Online Pinch Analysis Tool. La aplicacion
automatiza gran parte del proceso de realizar un Andlisis Pinch. En la figura 5-12, se
muestran las curvas compuestas obtenidas (temperatura en funcién de entalpia). La linea

celeste corresponde a la curva combinada fria y la linea roja, a la curva combinada caliente.

Combined Composite Curwve
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Figura 5-12. Curvas compuestas combinadas.

El AT, se observa normalmente en un sélo punto entre las corrientes calientes y frias. Este
punto es Unico para cada procesoy se denomina punto Pinch. Entonces, al definir un AT _, =
10°C, la aplicacién Online Pinch Analysis Tool informa cudl es el punto Pinch que, en este
caso, corresponde a una temperatura de 110°C. La ubicacion del punto Pinch en las curvas

compuestas se puede observar en la figura 5-13.
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Figura 5-13. Ubicacion del punto Pinch y AT, en las curvas compuestas.

A través de un disefio correcto de la red de intercambiadores de calor, el andlisis Pinch
indica de qué modo se pueden aprovechar las corrientes calientes y frias de una planta para
intercambiar calor entre ellas y asi disminuir el uso de servicios auxiliares de calentamiento
o enfriamiento. La utilidad del método radica principalmente en que permite identificar en
forma fehaciente los procesos o las condiciones que tienen un impacto significativo en el uso

de la energia.

Para lograr una red de intercambiadores con minimo requerimiento de energia deben

tenerse en cuenta ciertas consideraciones:

- No debe removerse calor para temperaturas superiores a la temperatura Pinch
- No debe entregarse calor para temperaturas inferiores a la temperatura Pinch

- No debe transferirse calor a través del punto Pinch

Como resultado de las consideraciones mencionadas previamente, la aplicacion Online Pinch
Analysis Tool divide todas aquellas corrientes de proceso que atraviesan el punto Pinch en

dos corrientes: una por arriba (A) y otra por abajo (B) del punto Pinch. Cabe aclarar, que la
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division se hace a temperatura del punto Pinch (110°C) para las corrientes calientes y a

temperatura del punto Pinch menos AT_. (110°C - 10°C = 100°C) para las corrientes frias.

min (

Esto se puede observar en la figura 5-14 donde, por ejemplo, la corriente caliente 13 se divide

a110°C en 13-A y 13-B.

Temperature Interval Diagram

260

250

200

210

160 -_ - 151
110 y

i | |
M"l"l'll'l'l'll'|w

Figura 5-14. Intervalos de temperaturas de las corrientes de proceso divididas por el punto Pinch. La escala de
temperatura de la izquierda corresponde a corrientes calientes y la de la derecha, a corrientes frias.

I

Temperature Range

100

Temperature Range

50

A fin de facilitar la lectura de los intervalos de temperatura para cada corriente, los datos de

la figura 5-14 se presentan en la tabla 5-15.
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Tabla 5-15. Intervalos de temperaturas de las corrientes de proceso divididas por el punto Pinch.

Rango de temperatura [°C| Corrientes calientes Corrientes frias

18 -24 - 1B

24 - 44 6B 1B

44 - 50 5B 1B

50 - 100 5B -8B -13B 1B

100 - 105 2B-5B-8B-10B-13B 1A -3A -9A - 11A
105 -110 2B-5B-8B-13B 1A-3A-11A-14A
110 - 180 5A-8A-13A 3A -4A - 11A - 14A
180 -185.4 5A-8A-13A 3A-11A -12A
185.4 - 234 8A - 13A 3A-11A -12A
234 - 246 8A - 13A 3A-7A-11A -12A
246 - 250 13A 3A-11A -12A
250 - 260 - 3A -11A

A partir del grafico de las curvas compuestas de temperatura en funcidn de la entalpia (figura

5-12), se puede establecer cudles son los requerimientos de energia minimos de corrientes

auxiliares y qué corrientes de proceso se pueden integrar energéticamente. Eso se observa en

la figura 5-15.
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Figura 5-15. Requerimientos de energia minimos de corrientes auxiliares y posible integracion energeética.

Teniendo en cuenta las condiciones expuestas anteriormente y el andlisis de las graficas

obtenidas, se propone un arreglo de intercambiadores de calor a fin de integrar

energéticamente la mayor cantidad de corrientes de proceso de la planta. Se utiliza como

criterio minimizar la cantidad de intercambiadores a instalar. La integracion se realiza por

arriba y por abajo del punto Pinch, y se trata de completar, en primer lugar, aquellas

corrientes que quedaron divididas por dicho punto. En la tabla 5-16 se presentan las

conexiones realizadas entre corrientes de proceso.
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Tabla 5-16. Conexiones entre corrientes de proceso para el arreglo de intercambiadores.

Corriente caliente Corriente fria Calor intercambiado [kW]
10B 1B 296.7
2B 1B 1142
13A 1A 120.2
8A 3A 75.7
5A 11A 225.3
Calor total intercambiado 1859.9

Las conexiones presentadas en la tabla 5-16 permiten integrar un calor total de 1859.9 kW.

Este valor se encuentra muy proximo al mdximo calor a integrar (x 1900 kW) que se muestra

en la figura 5-15. Si bien se probaron otras conexiones, éstas implicaban una mayor cantidad

de intercambiadores de calor o el calor integrado obtenido se alejaba mucho del valor

maéximo. Es por este motivo que se considera que las conexiones presentadas en la tabla 5-16

forman el arreglo dptimo de intercambiadores de calor entre corrientes de proceso. Las

mismas conexiones se pueden observar en la figura 5-16.

Stream Matching Diagram

50

Lon

Temperature Range

Temperature Range

——

1 1

L
=

Figura 5-16. Conexiones entre corrientes de proceso para el arreglo de intercambiadores.
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A continuacidn, en las tablas 5-17 y 5-18, se presentan las caracteristicas de las corrientes

frias y calientes, respectivamente. Ademds, se muestra el calor proveniente de servicios

auxiliares que serd requerido para terminar de calentar o enfriar las corrientes de proceso.

Tabla 5-17. Caracteristicas de las corrientes frias.

Corriente Temperatura | Temperatura | Carga [kW] Calor Calor
Minima [°C] | Mdxima [°C] integrado requerido
[kW] [kW]
1 18 110 1614.1 1558.9 55.2
3 100 260 368.4 75.7 292.7
4 110 180 1571 - 1571
7 234 246 131.0 - 131.0
9 100 105 4944.0 - 4944.0
11 100 260 2391.0 225.3 2165.7
12 180 250 81.8 - 81.8
14 105 180 57.0 - 57.0
Carga total 9744.4 1859.9 7884.5
Tabla 5-18. Caracteristicas de las corrientes calientes.
Corriente Temperatura | Temperatura | Carga [kW] Calor Calor
Minima [°C] | Mdxima [°C| integrado requerido
[kW] [kW]
2 100 110 1142.0 1142.0 -
5 44 185.4 422.2 225.3 196.9
6 24 44 76.2 - 76.2
8 50 246 109.2 75.7 33.5
10 100 105 7388.0 296.7 7091.3
13 50 250 171.7 120.2 51.5
Carga total 9309.3 1859.9 7449 .4

Como se puede observar en las tablas 5-17 y 5-18, el calor requerido de corrientes auxiliares

para terminar de calentar las corrientes frias (7884.5 kW) y el calor requerido de corrientes
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auxiliares para terminar de enfriar las corrientes calientes (7449.4 kW) también se
encuentran muy proximos a los valores aproximados que se presentan en la figura 5-15 (7700
kW y 7400 kW, respectivamente). Esta situacion apoya el hecho de que, con las conexiones
propuestas, el calor integrado es muy cercano al médximo disponible y el arreglo de
intercambiadores resulta ser el que minimiza los servicios auxiliares necesarios, por lo que se

considera como dptimo.
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5.4.2. Intercambiadores de calor de la planta

En la figura 5-17 se pueden observar las redes de intercambiadores de calor en la planta propuesta.

Corriente 1B

Corrienta 18 Caorrienta 1B
18°C . 4 0°C 100°C
» »
Intercambiador 2B . . i
Corriente 108 Comiente 108 ~ Corriente 108 Corriente 2B Intercambiador 1B Comiente 28 Corriente 1A Corriente 14
100°C 104.BC AH=206.7 KW 105'C 100°C AH=1142 kW 10°C 106.9°C 1Ho'c
l 4 L - i - L.
- . - - - ~ Eal
Intercambilador R2 Intercambilador 1A Intercamblador C1
AH=T081.3 KW AH=120.2 KW AH=552 kW
> -« B3 o < £
Agl,.la Agua Commienta 134 Intercambiador B4 Comente 13A Caorriente 134 Liquido Vapor saturado
29'C BT 50°C A5t & W 1e'c 250°C saturada 270°C
- i - 270°C
Agua Agua
20°C wc
Corriante 8A Corriente B84 Corriente 8B .
248°C 1o 50°C Cormiente 4 . Corrienta 4 Comiente 7 ,, Comente 7
» o - nore " Tonere e | Intercambiador C5 ToAsTe
P— Comienta 34 | Intercambiador 24 Intercamblador R3 - Intercambiador C4 e AH=131 kW
260°C 132.0°C AH=T5.T kW AH=33.5 KW Liquido AH=157.1 kW Vapor saturado :_. "’ | Vaporsaturado
< « e < < salurado < 270°C salurac = = 270°C
) Corriente 3B Agua Agua 270°C 207G
Intercambiador C2 100°C .
mec 29"C
AH=202. T kW
L. L
- — -
Vapor saturado Liquido Caormriente 9 N ‘Cc-rrienbe a Comiante 12 ‘Caniurﬂ.e 12
e saturado 100°C » * 105°C 180°C > *  oR0°C
70°C Intercambiador C6 Intercambiador C7
iaui AH=4944 kW - -
Liquida ~ Vapor saturade Liquido P AH=818 kW P Vapor saturado
Cormienta 114 Comiente 114 Cariente 114 saturada < 270°C ﬁh-"fm < < 70"C
e 15.1°C 260°C "G 270°C
> > >
Intercamblador 34
Corrients 5B Comiente 54 AH=295.9 KW Corriente SA Intercambiador C3 ) ) .
a4°c 110°C - 185.4°C AH=2165.7 kW Carrients 14 -  Corriente 14 Corrients 18 N , Cariente 18
« -« < N < 105°C ™ *  180°C 247°C g ] 0
Intercambiador R4 Lll‘.:luu'd; Uapuzr;:lléradu Intercamblador C& Intercambiador RS
satura M
= faui AH=5T kW AH=110 KW
AH=108.9 N 270"C Liquida . Vapor saturade Agua " Agua
» » saturada < 270°C agc T anC
Agua Agus 270°C
et ol wc

Figura 5-17. Intercambiadores de calor de la planta.
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A continuacidn, en las tablas 5-19 a 5-23, se muestra la informacidon pertinente a cada

intercambiador de calor entre corrientes de proceso correspondientes a la propuesta de

integracion energética.

Tabla 5-19. Datos del intercambiador 1B.

Intercambiador 1B

Carga del intercambiador [kW]

1142

AT,, [°C]

29.41

Ubicacion del intercambiador

Por debajo del punto Pinch

Datos de la corriente fria

Datos de la corriente caliente

SubCorriente 1B SubCorriente 2B
Temperatura de entrada [°C] 34.91 Temperatura de entrada [°C] 110
Temperatura de salida [°C| 100 Temperatura de salida [°C]| 100
Capacidad termica [kW/°C| 17.5 Capacidad termica [kW/°C]| 114.2
Tabla 5-20. Datos del intercambiador 2B.
Intercambiador 2B

Carga del intercambiador [kW] 296.7
AT,, [°C] 78.15
Ubicacion del intercambiador Por debajo del punto Pinch

Datos de la corriente fria Datos de la corriente caliente
SubCorriente 1B SubCorriente 10B
Temperatura de entrada [°C] 18 Temperatura de entrada [°C| 105
Temperatura de salida [°C| 34.91 Temperatura de salida [°C] 104.8
Capacidad térmica [kW/°C| 17.5 Capacidad termica [kW/°C]| 1477.6
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Intercambiador 1A

Carga del intercambiador [kW]

120.2

AT, [°C]

50.03

Ubicacion del intercambiador

Por encima del punto Pinch

Datos de la corriente fria

Datos de la corriente caliente

SubCorriente 1A SubCorriente 13A
Temperatura de entrada [°C] 100 Temperatura de entrada [°C| 250
Temperatura de salida [°C| 106.9 Temperatura de salida [°C] 110
Capacidad térmica [kW/°C]| 17.5 Capacidad termica [kW/°C]| 0.86
Tabla 5-22. Datos del intercambiador 2A.
Intercambiador 2A

Carga del intercambiador [kW] 75.7
AT, [°C] 42.43
Ubicacion del intercambiador Por encima del punto Pinch

Datos de la corriente fria Datos de la corriente caliente
SubCorriente 3A SubCorriente 8A
Temperatura de entrada [°C] 100 Temperatura de entrada [°C] 246
Temperatura de salida [°C| 132.9 Temperatura de salida [°C]| 110
Capacidad termica [kW/°C| 2.3 Capacidad termica [kW/°C]| 0.56
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Tabla 5-23. Datos del intercambiador 3A.

Intercambiador 3A

Carga del intercambiador [kW] 225.3
AT, [°C] 30.9
Ubicacion del intercambiador Por encima del punto Pinch

Datos de la corriente fria Datos de la corriente caliente
SubCorriente 11A SubCorriente 5A
Temperatura de entrada [°C] 100 Temperatura de entrada [°C] 185.4
Temperatura de salida [°C| 115.1 Temperatura de salida [°C] 110
Capacidad térmica [kW/°C| 14.9 Capacidad termica [kW/°C]| 2.9

Para el calculo de las dreas de los intercambiadores se consideran equipos alimentados en

contracorriente. Se sigue la nomenclatura que indica la figura 5-18.

ol
LU I,

Tez Tea

WL :

Fluido frio
Thi

Fluido caliente

Figura 5-18. Representacion de un intercambiador en contracorriente.

«“_»

Se utiliza el subindice “h” para indicar que se hace mencion al fluido caliente y “c” para el
fluido frio. Para cada intercambiador en particular se pueden plantear las siguientes

ecuaciones.

Si se produce intercambio de calor sensible:

O=W,Cp, (T} =T)))=W:Cp, (T, =T,) (5-6)

o si el intercambio es de calor latente:
O=W AH (5-7)

Luego la ecuacién de disefio para intercambiadores de calor es:
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Q=UAAT,, (58)

Donde
O : calor intercambiado [kJ/h]

W, . caudal mésico de la corriente caliente [kg/h]

b
W.: caudal masico de la corriente fria [kg/h]

Cp, : capacidad calorifica de la corriente caliente [kJ[kg °C]

Cp, : capacidad calorifica de la corriente fria [kJ[kg °C]
T, : temperatura de entrada de la corriente caliente [°C]
T,, : temperatura de salida de la corriente caliente [°C]
T, : temperatura de entrada de la corriente fria [°C]

T , : temperatura de salida de la corriente fria [°C]

U : coeficiente global de transferencia de calor [kJ/sm*K]
A : érea de intercambio de calor [m?]

AT,
AH : entalpia de cambio de estado [kW]

, + diferencia de temperatura media logaritmica [°C]

A partir de la carga de cada intercambiador expuestas en las tablas 5-19 a 5-23 y con los
parametros necesarios enumerados en la tabla 5-24, se calcula el drea requerida en cada

intercambiador a partir de la expresion (5-8).

Tabla 5-24. Pardmetros necesarios para el cdlculo del drea de intercambio necesaria.

Intercambiador U [kW/m*°C| AT,, [°C] Alm’|
1B 0.625 29.4 62.15
2B 0.625 78.1 6.08
1A 0.625 50 3.85
2A 0.625 42.4 2.86
3A 0.625 30.9 11.67

5.4.4. Caldera

La seleccidon y disefo de la caldera es de suma importancia para garantizar que se cumplan

todos los requerimientos energéticos necesarios del proceso.

Las calderas se clasifican en funcidn del fluido que circule por los tubos de intercambio del
equipo pudiendo ser estas acuotubulares o humotubulares. Las primeras son aquellas en las

que el agua se desplaza por el interior de los tubos y los gases de combustidén por el exterior
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de los mismos. Este tipo de calderas suelen ser utilizadas cuando la presién de trabajo se
encuentra por encima de los 22 bares. Por otro lado, en las humotubulares, como su nombre
lo indica, los gases de combustidn circulan por los tubos por lo que las presiones de
operacién son menores. En el caso del presente proyecto, dadas las elevadas presiones a las
que se debe suministrar el vapor en el proceso de hidrdlisis, la caldera a elegir serd del tipo

acuotubular.

Respecto al agua de alimentacion de la caldera, debido al cardcter corrosivo del agua de red y
las complicaciones que generan las incrustaciones de calcio a causa de las altas

temperaturas, se debe alimentar la caldera con agua ablandada.

Del analisis energético surge la necesidad de implementar corrientes auxiliares para
intercambiar calor con las corrientes frias de proceso. Al analizar los requerimientos de
dichas corrientes auxiliares, se determina la utilizacién de una unica caldera para la
produccidon de vapor. Esta serd encargada de producir vapor saturado, tanto para las
corrientes auxiliares como para el reactor de hidrdlisis, a una temperatura de 270°C y una

presion de 55 bares.

El caudal de vapor destinado al reactor de hidrdlisis fue determinado en el Capitulo 3y
resulta ser de 399.6 kg/h. Cabe aclarar, en este punto, que el vapor destinado al sistema de
hidrélisis, previo a su entrada, debe pasar por una valvula reductora de presién que lo
despresuriza hasta 50 bares (presién de operacidon del reactor de hidrdlisis). A la salida de
dicha valvula, el vapor se encuentra saturado a una temperatura de 264°C. En este sentido, el
caudal de vapor vivo necesario para el sistema de hidrélisis fue calculado en las condiciones
posteriores a la valvula reductora de presion, es decir, se calculd considerando

AH,, Nsopar = 1639.7 kJ kg .

Respecto a las corrientes auxiliares, se calcula el caudal de vapor necesario para las mismas a
partir de considerar el calor requerido para calentar las corrientes frias (7884.5 kW)
presentado en la tabla 5-17 y la entalpia de condensacidn en las condiciones de operacidn de

la caldera AH ,, lss5 p.r = 1604.4 kJ kg, como se muestra a continuacidn.

Qauxiliar = Caudal AI—[cond|55 bar

vapor

7884.5 kW = Caudal 1604.4 kJ kg

vapor

Caudal,gpor = 17691.2 kg/h
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Luego, se debe considerar el vapor destinado a los eyectores (52.8 kg/h). Al igual que en el
caso del vapor vivo destinado a hidrdlisis, el vapor que sale de la caldera, previo a dirigirse a
los eyectores, pasa por una védlvula reductora de presion. En este caso, el vapor se
despresuriza hasta llegar a los 100 psig (790.8 kPa = 7.908 bares). A la salida de la vdlvula, el
vapor se encuentra sobrecalentado a una temperatura aproximada de 200°C, efecto deseado
para el caso de los eyectores. Nuevamente, cabe aclarar, que el caudal de vapor necesario
para los eyectores fue calculado en las condiciones posteriores a la valvula reductora de

presion.

Finalmente, considerando el vapor necesario para el sistema de hidrdlisis (399.6 kg/h), el
requerido para acondicionar las corrientes frias (17691.2 kg/h) y el destinado a los eyectores

(52.8 kg/h), la carga total del vapor a producir resulta en un total de 18143.6 kg/h.

Si bien la utilizacién de calderas a estas presiones son comunes en la industria, no se pudo
encontrar un modelo especifico de un fabricante que cumpla con los requerimientos
establecidos de nuestro sistema. Es por esto, que se decide caracterizar a la misma a partir de

los siguientes parametros:

Tipo de caldera

Produccion de vapor

Presion de vapor

Tipo de combustible a utilizar

Consumo de combustible por tonelada de vapor a producir

2 2 N T

Requerimiento de agua de reposicion

Como se menciond anteriormente, la caldera serd del tipo acuotubular y serd alimentada con
agua ablandada. El combustible a utilizar sera gas natural, del cual se estima un valor

calorifico de 8900 kcal/m?® (37253.6 kJ/m?).
En la tabla 5-25, se resumen las caracteristicas de la caldera a utilizar.

Tabla 5-25. Caracteristicas de la caldera a utilizar.

Produccion de Temperatura | Presion de | Combustible (;arga Consun.w
o o térmica combustible
vapor [kg/h] de vapor [°C| | vapor [bar] a utilizar kW] [m?/con vapor]
18143.6 270 55 Gas natural 8086 44
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A continuacidn, en las tablas 5-26 a 5-33, se muestra la informacidon pertinente a cada

intercambiador de calor donde se utiliza vapor como corriente auxiliar como fluido caliente.

Para estos se considera que sélo se transfiere calor latente, por lo que el vapor entray sale a

270°C.

Tabla 5-26. Datos del intercambiador C1.

Intercambiador C1

Carga del intercambiador [kW] 55.2
AT,, [°C] 161.5
Area [m?] 0.6

U[(kW/m?°C] 0.625

Datos de la corriente fria

Datos de vapor utilizado

SubCorriente 1A Caudal [kg/h] 123.6
Temperatura de entrada [°C] 106.9 Temperatura [°C| 270
Temperatura de salida [°C| 110 Estado Saturado
Tabla 5-27. Datos del intercambiador C2.
Intercambiador C2
Carga del intercambiador [kW] 292.7
AT, [°C] 485
Area [m?] 5
U [kW/m?°C] 1.2
Datos de la corriente fria Datos de vapor utilizado
SubCorriente 3A Caudal [kg/h] 656.8
Temperatura de entrada [°C] 132.9 Temperatura [°C| 270
Temperatura de salida [°C| 260 Estado Saturado
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Tabla 5-28. Datos del intercambiador C3.

Intercambiador C3
Carga del intercambiador [kW] 2165.7
AT, [°C] 52.9
Area [m?] 34.1
U [kW/m?°C] 1.2

Datos de la corriente fria

Datos de vapor utilizado

SubCorriente 11A Caudal [kg/h] 4859.5
Temperatura de entrada [°C] 115.1 Temperatura [°C| 270
Temperatura de salida [°C| 260 Estado Saturado
Tabla 5-29. Datos del intercambiador C4.
Intercambiador C4
Carga del intercambiador [kW] 157.1
AT, [°C] 121.7
Area [m?] 2.1
U [kW/m?°C] 0.625
Datos de la corriente fria Datos de vapor utilizado
Corriente 4 Caudal [kg/h] 352.5
Temperatura de entrada [°C] 110 Temperatura [°C| 270
Temperatura de salida [°C| 180 Estado Saturado
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Tabla 5-30. Datos del intercambiador C5.

Intercambiador C5

Carga del intercambiador [kW] 131
AT, [°C] 29.8
Area [m?] 7
U [kW/m*°C] 0.625

Datos de la corriente fria Datos de vapor utilizado
Corriente 7 Caudal [kg/h] 293.9
Temperatura de entrada [°C| 234 Temperatura [°C| 270
Temperatura de salida [°C| 246 Estado Saturado

Tabla 5-31. Datos del intercambiador Cé.

Intercambiador Cé

Carga del intercambiador [kW] 4944
AT, [°C] 167.5
Area [m?] 24.6
U [kW/m?°C] 1.2

Datos de la corriente fria Datos de vapor utilizado
Corriente 9 Caudal [kg/h] 11093.5
Temperatura de entrada [°C] 100 Temperatura [°C] 270
Temperatura de salida [°C| 105 Estado Saturado
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Tabla 5-32. Datos del intercambiador C7.

Intercambiador C7

Carga del intercambiador [kW] 81.8
AT, [°C] 46.5
Area [m?] 2.8
U [kW/m?°C] 0.625

Datos de la corriente fria Datos de vapor utilizado
Corriente 12 Caudal [kg/h] 183.5
Temperatura de entrada [°C] 180 Temperatura [°C| 270
Temperatura de salida [°C| 250 Estado Saturado

Tabla 5-33. Datos del intercambiador C8.

Intercambiador C8

Carga del intercambiador [kW] 57
AT, [°C] 123.7
Area [m?] 0.4
U [kW/m?°C] 1.2

Datos de la corriente fria Datos de vapor utilizado
Corriente 14 Caudal [kg/h] 127.9
Temperatura de entrada [°C] 105 Temperatura [°C| 270
Temperatura de salida [°C| 180 Estado Saturado

5.4.5. Sistema de enfriamiento

Se plantea un sistema de enfriamiento a modo de obtener el caudal de agua requerido para
enfriar las corrientes de proceso que no se pudieron integrar energéticamente en el andlisis
Pinch. Para realizar el disefio del sistema de enfriamiento, se deben analizar las condiciones

requeridas por cada una de las corrientes a enfriar (corrientes calientes).

A continuacidn, se detallan los equipos utilizados a fin de cumplir con el requerimiento

propuesto.

244



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno 7rjcmn _
DE INGENIERIA
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

5.4.5.1. Torre de enfriamiento

Uno de los equipos mds utilizados en la industria para refrigerar corrientes son las torres de
enfriamiento. Estos son equipos de transferencia de masa y calor entre una corriente caliente
a enfriar (agua) y aire atmosférico. El funcionamiento de la torre es basicamente el siguiente:
el aire entra por el fondo y sale por la parte superior mientras que el agua caliente se bombea
desde el tope hacia la parte inferior de la torre (disposicién en contracorriente) y se rocia en
la corriente de aire. El propdsito de este rociado es exponer una gran cantidad de drea
superficial de agua al aire. Debido a la gravedad las gotas de agua caen, una fraccién pequena
se evapora y enfria el agua restante. El contenido de humedad que posee el aire y la
temperatura a la cual se encuentra el mismo aumentan durante el proceso. El agua enfriada
se acumula en el fondo de la torre y se reutiliza en los equipos correspondientes. Se debe
anadir agua de reemplazo al ciclo para poder sustituir las pérdidas por evaporacidn y arrastre

que sufre en la torre.

Se distinguen dos tipos de arreglo respecto al ingreso del aire en las torres de enfriamiento
de agua: tiro natural y tiro mecdnico. Por lo general, el arreglo que mads se utiliza es el de tiro
mecdnico. Dentro de este tipo de arreglo, a su vez, se puede tener tiro forzado o inducido. En
el caso de tiro forzado, el aire es empujado mediante un ventilador que se encuentra en el
fondo de la torre. Sin embargo, debido a que el tiro forzado reduce la efectividad de la torre,
se utilizan normalmente las torres de tiro inducido, con un ventilador en la parte superior.
Las torres de tiro inducido, ademds de solucionar el inconveniente que poseen las de tiro

forzado, proporcionan una distribucidn del aire mds uniforme en la parte interna.

A fin de calcular la temperatura de salida del agua de la torre de enfriamiento, se debe
conocer la temperatura del bulbo himedo del aire a utilizar. Esta se calcula a partir del uso
de la carta psicrométrica. A fin de adoptar un criterio conservador, se trabaja en la peor
situacion, es decir, el dia de mayor temperatura ambiente de la zona en donde se encuentra
ubicada la planta industrial. Es por ello que se considera que la temperatura del bulbo seco
es de 30°C y la humedad relativa promedio resulta del 50%. Al entrar al diagrama
psicrométrico aire-agua con esos dos valores, se obtiene una temperatura de bulbo himedo

de 24°C, como se muestra en la figura 5-19.
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Figura 5-19. Carta psicrométrica utilizada.

¥' = absolute humidity, kg water vapor/kg dry air

Considerando la temperatura de bulbo himedo y la temperatura de bulbo seco, se busca en

catdlogos torres de enfriamiento con condiciones de disefio que se aproximen. Se selecciona

la linea de torres de enfriamiento NTG, cuya representacién y condiciones de disefio se

presentan en la figura 5-20.
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DESIGN CONDITION:

Entrance temp. t1=43°C
Leaving temp. t2=33°C

Wet bulb temp. tWB=28°C

Dry bulb temp. tDB=31.5°C
Atmospheric pressure=99.4 KPa

Figura 5-20. Representacion y condiciones de disefio de la linea NTG de torres de enfriamiento.
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A modo de determinar las temperaturas de ingreso y egreso del agua a enfriar, se deben tener

en cuenta dos aspectos primordiales.

En primer lugar, se debe considerar que existe un limite practico hasta el cual se puede
enfriar la corriente de proceso. Esta limitacién se fundamenta en la fuerza impulsora de
transferencia de masa que debe haber entre las dos fases y se relaciona con la temperatura de
bulbo hiumedo. La minima temperatura que puede enfriarse el agua es la temperatura de
bulbo hiumedo. Sin embargo, a fines practicos, se suele realizar el disefio de las torres
considerando la temperatura de salida del agua 5°C por encima de la temperatura de bulbo
humedo del ambiente. En el proyecto estudiado esta ultima resulta de 24°C lo que implica

una temperatura de egreso del agua de 29°C.

En segundo lugar, dado que las torres de enfriamiento enfrian corrientes en un rango de
entre 5y 10°C, la temperatura de entrada debe ser tal para que se cumpla el intervalo de
enfriamiento. Es por eso que se determina que la temperatura de entrada sea 39°C ya que

esta cae dentro del rango establecido (10°C).

Si bien las condiciones mencionadas no coinciden exactamente con las establecidas por el
fabricante (figura 5-20), debido a las cercanias de las mismas, se asume que la torre funciona
de manera correcta y que la torre serda compatible con la necesaria para el proyecto

estudiado.

Al tener en cuenta que el agua ingresa a la torre a 39°C y sale de la misma a 29 °C, se calcula
el caudal de agua necesaria para enfriar aquellas corrientes que no se pudieron integrar
energéticamente. Al observar los datos presentados en la tabla 5-18, se puede afirmar que
todas las corrientes calientes, excepto la corriente 6 (que corresponde a la corriente a

cristalizar), se pueden enfriar con el agua que sale de la torre de enfriamiento seleccionada.

= 74494 kW

Q a remover de corrientes calientes

0 = 76.2 kW

a remover de corriente 6

Por otro lado, también se debe considerar el tratamiento de la corriente 18 que no fue
incluida en el andlisis Pinch debido a que la misma se enfriard para ser utilizada como

corriente auxiliar para el lavado del sebo en rama.

0 =110 kW

a remover de corriente 18
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Finalmente, el caudal de agua con el que opera la torre de enfriamiento se calcula a partir de
la cantidad de calor total a remover, la capacidad calorifica del agua y su diferencia de
temperatura, como se muestra en la expresién (5-9). Se considera un ciclo cerrado, es decir, el
agua a 29 °C que sale de la torre se dirige a los respectivos intercambiadores, de donde sale a

39 °C para luego ingresar nuevamente a la torre de enfriamiento.

Q total a remover . 1 agua Cp agua (Tsalida - Tentrada) (5_9)
Donde,

=T4494 kW - 762 kW + 110 kW =7T4832 kW

Q total a remover

Luego, al reescribir la expresion (5-9) y reemplazar valores, se obtiene el caudal de agua

necesario.
Qmmlaremover 7483.2 kW kﬁ
m = S = ' =179
agua Cp agua (Tsalida - Tentmda) 4.18 %g (39 °C =29 OC) s
M g = 179 % = 644470 &
agua s h

Mediante la densidad del agua, se obtiene el caudal volumétrico como se muestra a

continuacion.

. m 644470 ka/h
Caudal volumétrico 4gu, = === = /gé = 646.4 m>/h
agua 997 kg/m

Una vez definido el caudal de agua necesario, se elige el modelo, dentro de la linea de torres
de enfriamiento NTG, que mejor aproxime a dicho valor. En la tabla 5-34, se presentan los
distintos modelos dentro de la linea de torres de enfriamiento NTG con sus respectivas

caracteristicas.
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Tabla 5-34. Modelos de la linea de torres de enfriamiento NTG con sus respectivas caracteristicas.

Fluio d Capacidad de Dimension [mm/ Ventilador
ujo de agua ..
Modelo ] m? /h]gu enfriamiento Potencia
m [Kcal/ h] Longitud | Anchura Altura  |Didmetro [mm] kW]
NTG-800 800 8.0x10° 7400 7400 7800 4700 30
NTG-1000 1000 1.0x10’ 9000 9000 8700 5460 45
NTG-1500 1500 1,5X107 10500 10500 9500 6000 55
NTG-2000 2000 2.0x10 12000 12000 10200 7700 90
NTG-2500 2500 2.5x10 13500 13500 10700 8000 132
NTG-3000 3000 3.0x10’ 15000 15000 11400 8530 160
NTG-3500 3500 3,5x10’ 16000 16000 12100 9140 160
NTG-4000 4000 4.0x107 17400 17400 12400 9140 200
NTG-5000 5000 5.0x10 18380 18380 13900 10300 250

Teniendo en cuenta que el caudal de agua necesario es 646.4 m’/h, se selecciona la torre de

enfriamiento modelo NTG - 800. Si bien dicho modelo permite tratar hasta 800 m*h de agua,

se considera la diferencia como un posible margen de error ante cualquier cambio en las

condiciones de operacidn de la torre, adoptando de esta manera, un criterio conservador.

A continuacidn, en la tabla 5-35, se presentan caracteristicas adicionales del modelo de torre

de enfriamiento seleccionado.

Tabla 5-35. Caracteristicas adicionales del modelo de torre de enfriamiento NTG - 800.

Caja Poliéster reforzado con fibra de vidrio (FRP)
Cuadro HDGS / Acero inoxidable / Concreto
Motor Cerrado, IP 55, clase F

Pila de ventiladores

Poliéster reforzado con fibra de vidrio (FRP)

Pasamanos y jaula

HDGS

Relleno

PVC ignifugo

Eliminador de deriva

PVC ignifugo

Sistema de distribucion HDGSy PVC
Tablilla Poliéster reforzado con fibra de vidrio
Cuenca Concreto (por otros)
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5.4.5.2. Intercambiadores de calor refrigerados con agua proveniente de la torre

A continuacidn, en las tablas 5-36 a 5-40, se muestra la informacidn pertinente a cada
intercambiador de calor donde se utiliza el agua que sale de la torre de enfriamiento como

corriente auxiliar a modo de refrigerante.

Tabla 5-36. Datos del intercambiador R1.

Intercambiador R1
Carga del intercambiador [kW] 51.5
AT,, [°C] 41
Area [m?] 2
U [kW/m?°C] 0.625

Datos de la corriente fria

Datos de la corriente caliente

Caudal [kg/h] 4435.4 SubCorriente 13A

Temperatura de entrada [°C] 29 Temperatura de entrada [°C| 110

Temperatura de salida [°C| 39 Temperatura de salida [°C] 50
Tabla 5-37. Datos del intercambiador R2.

Intercambiador R2

Carga del intercambiador [kW] 7091.3

AT,, [°C] 68.4

Area [m?] 86.4

U [kW/m?°C] 1.2

Datos de la corriente fria

Datos de la corriente caliente

Caudal [kg/h] 610734 SubCorriente 10B
Temperatura de entrada [°C] 29 Temperatura de entrada [°C| 104.8
Temperatura de salida [°C| 39 Temperatura de salida [°C] 100
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Tabla 5-38. Datos del intercambiador R3.

Intercambiador R3
Carga del intercambiador [kW] 33.5
AT, [°C] 41
Area [m?] 1.3
U [kW/m?°C] 0.625

Datos de la corriente fria

Datos de la corriente caliente

Caudal [kg/h] 2885.2 SubCorriente 8B
Temperatura de entrada [°C| 29 Temperatura de entrada [°C| 110
Temperatura de salida [°C| 39 Temperatura de salida [°C] 50
Tabla 5-39. Datos del intercambiador R4.
Intercambiador R4
Carga del intercambiador [kW] 196.9
AT,, [°C] 36.1
Area [m?] 8.7
U [kW/m?°C] 0.625
Datos de la corriente fria Datos de la corriente caliente
Caudal [kg/h] 16957.9 SubCorriente 5B
Temperatura de entrada [°C] 29 Temperatura de entrada [°C| 110
Temperatura de salida [°C| 39 Temperatura de salida [°C| 44
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Tabla 5-40. Datos del intercambiador R5

Intercambiador R5
Carga del intercambiador [kW] 110
AT, [°C] 57
Area [m?] 1.6
U [kW/m*°C] 1.2

Datos de la corriente fria

Datos de la corriente caliente

Caudal [kg/h] 9473.7 Corriente 18
Temperatura de entrada [°C| 29 Temperatura de entrada [°C| 247
Temperatura de salida [°C| 39 Temperatura de salida [°C] 30

5.4.5.3. Equipo de refrigeracidn

Dado que el agua sale de la torre de enfriamiento a 29°C, la misma no puede utilizarse para

tratar la corriente 6. La misma ingresa al cristalizador y debe ser enfriada desde 44°C a 24°C.

Fisicamente, la corriente caliente 6 no puede enfriarse mads alld de la temperatura de ingreso

de la corriente fria (agua de salida de la torre de enfriamiento), por lo que se requiere de un

sistema de refrigeracidn adicional.

El sistema de refrigeracion estard compuesto por un compresor, un condensador, una vilvula

de expansidn y un evaporador. En la figura 5-21, se muestra un esquema representativo de

dicho equipo.

- Condensador. El objetivo del condensador es extraer calor del refrigerante. Este calor,

en principio, es la suma del calor absorbido por el evaporador y el producido por el

trabajo de compresion.

- Compresor. La funcién del compresor en el ciclo de refrigeracion es aspirar el vapor

que sale del evaporador y ayudarlo a entrar en el condensador. Este trabajo lo

consigue mediante la aportacidon de una energia exterior, como es la electricidad.

- Evaporador. Este elemento es un intercambiador de calor que, por sus necesidades

calorificas, absorbe calor del medio en el que se encuentra y produce la evaporacion

del fluido refrigerante, con lo cual enfria la corriente de proceso.

252



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno Jrjmmn
DF INGENIERA
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

- Vilvula de expansion. La mision fundamental de la vdlvula de expansidén en el ciclo de
refrigeracion es proporcionar la diferencia de presién establecida entre los lados de

alta y de baja presidn del circuito de refrigeracion.

Valvula de
expansion Compresor

Figura 5-21. Equipo de refrigeracion.

5.4.5.3.1. Cdlculo del caudal de refrigerante

En un ciclo de refrigeracion ideal, los intercambios de calor se producen en el condensadory
en el evaporador. En el condensador, la corriente auxiliar (el refrigerante) condensa al disipar
calor al ambiente. En el evaporador, el refrigerante se evapora al absorber calor de la
corriente de proceso (corriente 6). En el caso del evaporador, la presidn y, por tanto, la
temperatura, son constantes al tratarse de una operacién en la que ocurre un cambio de fase.
Respecto al condensador, al mismo entra vapor sobrecalentado proveniente del compresory

sale liquido saturado, manteniéndose la presion constante.

A fin de determinar la temperatura de operacién tanto del evaporador como del
condensador, se debe seleccionar la minima diferencia de temperatura que asegure fuerza
impulsora para el intercambio de calor entre las correspondientes corrientes en cada equipo.

En este sentido, se selecciona una diferencia minima de temperatura de 10°C.

Como se menciond, en el condensador, el refrigerante disipa calor al ambiente. A fin de
definir la temperatura del ambiente, se opta por tomar un criterio conservador y, por tanto,
se trabaja en la peor situacidn, es decir, el dia de mayor temperatura (30°C). Luego, al
considerar la diferencia minima de temperatura, resulta que la temperatura dptima de
operacion para el condensador es de 40 °C (debe ceder calor al ambiente, por lo que su

temperatura debe ser mayor a la ambiental).
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En el evaporador, el refrigerante debe absorber calor de la corriente de proceso que se quiere
enfriar (corriente 6). La corriente 6 debe enfriarse en el cristalizador desde 44°C a 24°C.
Luego, considerando la minima diferencia de temperatura y que la fuerza impulsora serd
menor cuanto menor es la temperatura de la corriente de proceso, se define la temperatura
de operacidn del evaporador en 14°C. Sin embargo, a fin de tener un posible margen de

error, se selecciona 10°C como la temperatura dptima de trabajo del evaporador.

En la tabla 5-41, se resumen las principales caracteristicas del sistema de refrigeracién

seleccionado.

Tabla 5-41. Caracteristicas del sistema de refrigeracion.

Compresor Condensador Evaporador Refrigerante

Semi cerrado de

doble tornillo T=40°C T=10°C R22

El equipo de refrigeracion se debe disefiar en funcidn del calor que se debe remover de la
corriente 6 en el evaporador. Como se muestra en la tabla 5-18, el calor a remover de esta

corriente es de 76.2 kW.

A fin de obtener el valor del caudal mdsico de refrigerante necesario, se iguala el calor que se
debe remover de la corriente 6 con el calor que requiere el refrigerante para evaporarse en el
evaporador a la temperatura previamente seleccionada. Teniendo en cuenta que el
refrigerante sufre un cambio de fase en el evaporador, la igualdad viene dada por la expresién

(5-10).
Q=m,, (H, ~H,) (510)

Donde
O : calor a remover de la corriente 6 [kW]

m, . caudal masico de refrigerante [kg/s]
H, : entalpia del punto 1 [kJ[kg] - (figura 5 - 22)
H, : entalpia del punto 4 [kJ[kg] - (figura 5 - 22)
En la figura 5-22, se muestra el diagrama Presién-Entalpia para el refrigerante elegido (R22)

donde se puede ver marcado en rojo el ciclo de refrigeracién seleccionado en el cual se

indican los puntos de referencia.

254



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno murso
DE INGENI

Trabajo Final de Ingenieria Quimica

2
i_
17

il ic! {2 52
(R any  0m

i { 3 ¥ie] .‘:.|1 i (LS : .iiﬂ. 2en A
130 200 220 24C 250 2€) 30C 320 342 I5C 3E0 ADC 420 44D 46D 480 500 §20 G40 5eD |

=ntalpiz [edikg) [EH T TR ISP S

e e " . T i
Figura 5-22. Diagrama P-H para el refrigerante R22.

Al analizar el ciclo de refrigeraciéon marcado en la figura 5-22; se puede decir que H,=H, ya

que se asume que la vdlvula de expansidn trabaja de manera isoentdlpica. Por otro lado, al

conocer T ,. . — 40°C y saber que el punto 3 es un punto saturado, se puede obtener el

valor de H, y, por lo tanto, conocer H,. Luego, al conocer T =10°C y al ser el punto 1

evaporador

un punto saturado se puede hallar H,.

Utilizando la figura 5-22, se entra con T = 40 °C hasta cortar el equilibrio y se lee la entalpia
correspondiente (H,). De igual manera se procede para T=10°C y se lee H,. En consecuencia,

se obtienen los siguientes valores:
H, = 250 kJ/kg
H, =410 kJ/kg

Luego, al reemplazar los valores de entalpia y el calor a remover de la corriente 6 (76.2 kW) en

la expresidn (5-10), se despeja y obtiene el caudal mdsico de refrigerante necesario.

m =0.476 kg/s = 1714.5 kg/h

refrigerante
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A fin de calcular la potencia consumida por el compresor, se utiliza la expresion (5-11).

Pot =m

compresor refrigerante

(Hy-H,) (5-11)

Donde

Potcompresor : potencia consumida por el compresor [kW ]
m,.. . caudal mésico de refrigerante [kg/s]

H, : entalpia del punto 1 [kJ[kg]

H, : entalpia del punto 2 [kJ [kg]

De la figura 5-22, se lee H, = 430 kJ/kg. Luego, al conocer H, y el m se reemplazan los

refrigerante

valores en la expresion (5-11) y se obtiene la potencia requerida para el compresor.

Pot =95kw

compresor

5.5. Analisis de consumo energético

Una vez analizados todos los equipos que consumen potencia en la planta, se resumen en la
tabla 5-42 dichos consumos. Se debe tener en cuenta que, si bien en la realidad todas las
corrientes requerirdn de equipos para impulsar los fluidos, en el cdlculo de la potencia
requerida de la planta sdlo se especifican los consumos de aquellos que se consideran
fundamentales. En cuanto al resto de los equipos, se supone que los mismos requieren de
una potencia aproximadamente igual al 20% de la potencia consumida por los equipos

fundamentales.
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Tabla 5-42. Potencia consumida por los equipos de la planta propuesta.

Equipo Funcion Consumo total [kW]
Tolva TRI 6-25 Recepcion c‘ie la materia 0.5
prima
Cinta transportadora con Transporte y lavado de la 3
aspersores de agua materia prima
Trituradora PB 10/20 Reduccidn d?I tamano dela 37
materia prima
Filtro ASSO-2.5 Filtracion del sebo fundido 5.48
Centrifuga de disco A-1000 Separacion ,d'e tmpurezasy 5.5
s6lidos
Motor trifdsico MA 100L1-2 Motor para el sistema de 15
(5) agitacion
Bomba Sihimulti MSM, Impulsion del sebo
1=1450 min-’ depurado al reactor de 8.7
hidrdlisis
Bomba Sihimulti MSM Impulsién de una de las
1=1450 min-! ’ corrientes de agua al reactor 5.1
- de hidrdlisis
Bomba Sihimulti MSM Impulsién de una de las
11450 min” ’ corrientes de agua al reactor 337
- de hidrdlisis
Bomba Sihimulti MSM, Impulsién del agua a la 59
n=2950 min’ caldera '
Ventilador de la torre de . .
enfriamiento Impulsién de aire en la torre 30
Compresor del sistema de Impulsion del vapor hacia el 95
refrigeracion condensador '
Separar las fases oleosa 'y
Decantador centrifugo acuosa luego del reactor de 20
neutralizacién
Subtotal 179.4
Adicionales 20% de la potencia subtotal 35.9
Total 215.3
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De lo expuesto en la tabla 5-42, se puede concluir que para el funcionamiento de la planta en

cuestion es necesaria una potencia de 215.3 kW.
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6.1. Objetivos del capitulo

El objetivo principal del capitulo en cuestion es el andlisis econémico del proyecto. Para ello,
en primer lugar, se analiza el costo de inversién que incluye los equipos principales, el

terreno y factores que componen la inversion fija, la fija total y la total.

Luego, se estiman los costos de operacion tanto variables como fijos. A partir de la
estimacién de los mismos, teniendo en cuenta los ingresos por ventas, se realiza el cuadro de

fuentes y usos de fondos. Con dicho cuadro, se evalda la rentabilidad del proyecto.

Ademads, se realiza un andlisis de sensibilidad paramétrica y se observan los cambios frente a
variaciones de ciertos pardmetros considerados criticos en el resultado de rentabilidad del

proyecto. Por dltimo, también se presenta el cronograma del proyecto.

6.2. Estimacion del costo de inversion (CapEx)

A partir de una investigacion de mercado es posible establecer la cantidad de productos a
vender, ya sean bienes industriales o servicios. Como consecuencia de ello, el estudio de
mercado fija las bases minimas para determinar la capacidad de la planta industrial/empresa
de servicios a instalar, lo que se relaciona directamente con la inversidn. Esta ultima, puede
definirse como la cantidad de dinero necesaria para poner un proyecto en operacion, ya sea

de bienes industriales o servicios.
La inversion total requerida para realizar y operar el proyecto se compone de dos partes:

=> Inversion fija total (I.,): es la cantidad de dinero necesaria para construir totalmente
una planta de proceso con sus servicios auxiliares y ubicarla en situacidon de poder

comenzar a producir. Representa la suma del valor de todos los activos de la planta.

=> Inversion en capital de trabajo (I,): también llamado "capital de giro", comprende las
disponibilidades de capital necesario para que, una vez que la planta se encuentre
instalada y puesta en régimen normal de operacién, pueda operar a los niveles
previstos en los estudios técnico-econdmicos. En otras palabras, es el capital
adicional con el que se debe contar para que comience a funcionar el proyecto, es

decir, financiar la produccién antes de percibir ingresos por ventas.

Luego, la inversion total (I;) se define como la suma de las dos partes mencionadas

previamente, como se muestra a continuacion.
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Iy =Ipr+1y
Donde, la inversion fija total se obtiene de la suma del valor del terreno y la inversién fija.

Iy =1y + terreno

Para estimar la inversidn fija de un proyecto existen distintos métodos, que varian desde una
aproximacion rdpida y simplificada hasta un cdlculo detallado y preparado con exactitud a
partir de un diagrama de flujo. En este caso, se utiliza el método de Chilton, denominado
Método de los Factores, con el cual se puede extrapolar la inversién fija de un sistema
completo a partir del precio de los equipos principales del proceso instalados y, de esta
forma, estimar la inversién fija con un error del 10-15%. El punto de partida de este método
es la estimacion de la inversion de los equipos principales de proceso con instalacién, lo que
se denomina . Los otros componentes de la inversion, necesarios para completar el sistema,
se correlacionan con la inversién en los equipos principales instalados, por lo que la
inversion fija se puede estimar a partir de la aplicacion de factores experimentales a la

inversion basica I;. El calculo de la inversidn fija se realiza con la siguiente ecuacidn.
Ip =1, A+ 2 f) A+ 1))

Donde

I : inversidn fija del sistema completo (sin terreno)
I : valor de los equipos principales instalados
f; : factores de multiplicacion para la estimacion de los componentes de la inversion directa

i @ factores de multiplicacion para la estimacion de los componentes de la inversion indirecta
6.2.1. Equipamiento

Se debe detallar el costo de cada uno de los equipos considerados principales, incluyendo su
importacion, nacionalizacion e instalacion. Debido a que la informacidn disponible del costo
de cada equipo, por lo general, no se encuentra referenciada al afio actual es necesario

realizar la correspondiente actualizacion mediante el uso de indices de costos.

6.2.1.1. Indice de costos

En el caso en que la informacidn sobre el precio de los equipos o de plantas similares
corresponda a periodos anteriores, se deben hacer modificaciones debido al cambio de las
condiciones econdmicas a través del tiempo. Esta actualizacion puede realizarse mediante el

uso de los indices de costos.
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Un indice de costos consiste en un numero adimensional que muestra la relacién entre el
precio de un bien en un tiempo dado y el precio del mismo bien en un tiempo llamado
"base". Si se conoce el precio pasado en una fecha determinada y los indices de costos

correspondientes, el precio presente se puede calcular como se muestra a continuacidn.

indice a tiempo presente

V alor a tiempo presente = V alor a tiempo base ——— emmo base

Existen publicaciones internacionales, como las que se encuentran en la revista Chemical
Engineering, que muestran regularmente varios indicadores econdmicos. En el caso de ser
necesario estimar el costo de equipos a tiempo presente, debe utilizarse el Indice para
equipos de Procesos (Marshall & Swift Equipment Cost Index). Este es un indice promedio
ponderado del precio de los equipos sin instalar en ocho diferentes industrias de procesos. El
“Indice a tiempo presente” corresponde al factor en el ano 2019, mientras que el “indice a
tiempo base” dependerd del afio de publicacién del precio encontrado. Se utiliza el factor del
ano 2019 debido a que estos indices son estimados anualmente y, al momento de realizacién

de este proyecto, transcurre el afio 2020.

En la tabla 6-1, se detallan los indices de costos que se utilizardn para realizar la

correspondiente actualizacion del costo de cada uno de los equipos.

Tabla 6-1. Indices de costos.

Arfio 2002 2014 2019

Indice de costo 395.6 576.1 767.5

A continuacidn, se detalla cada uno de los costos de los equipos que serdn considerados en la

I, para estimar la inversion fija mediante el Método de los Factores.
6.2.1.2. Tolva

En la recepcidn de la materia prima, se requiere trasladar el sebo en rama desde el camidn de
transporte hasta el sector de lavado. Para ello se utiliza como equipo de recepcidn una tolva.
La estimacién del costo de la misma se realiza teniendo en cuenta el caudal de sebo a
procesar. En consecuencia, se obtiene un costo para el afio 2014 de 10900 USD. Al actualizar
dicho valor al afio 2019, por medio del indice de costos, se obtiene el costo final de los

equipos receptores de materia prima.

Costo de tolva = 14521 USD
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6.2.1.3. Cinta transportadora

Luego de pasar por la tolva, el sebo en rama debe ser transportado para comenzar con su
acondicionamiento. El transportador elegido para tal fin, como ya se menciond en el
Capitulo 5, es el transportador de banda. De esta manera, la materia prima pasa a una cinta
transportadora donde es lavada y transportada al mismo tiempo. Para poder estimar el costo
de la cinta transportadora, se debe conocer el largo de la misma. Se define un largo de
aproximadamente 20 m = 65.62 ft y, de esta manera, se obtiene un costo para el afio 2014 de
42700 USD. Al realizar la correspondiente actualizaciéon mediante el indice de costos, se

obtiene el valor del costo para la cinta transportadora en ddlares.

Costo de cinta = 56886 USD
6.2.1.4. Trituradora

Para lograr cierta homogeneizacién de la materia prima y garantizar una fusidn eficiente se
utiliza una trituradora industrial. Para un caudal de proceso de 1.7 kg/s se obtiene un costo
para el ano 2002 de 15000 USD. Al realizar la correspondiente actualizaciéon mediante el

indice de costos, se obtiene el valor del costo para la trituradora.

Costo de trituradora = 29101 USD
6.2.1.5. Filtros

Se utilizan dos filtros en todo el proceso de produccion: un filtro rotatorio de vacio que se
utiliza para el pretratamiento de la materia prima y, por otro lado, el filtro prensa de

membrana para el fraccionamiento de los dcidos grasos.
6.2.1.5.1 Filtro rotatorio de vacio

Para estimar el costo de este tipo de filtro se requiere conocer el material y el drea del mismo
(27 ft?). De esta manera, se obtiene el costo del equipo de 85600 USD en el afio 2014, dicho

valor debe ser corregido mediante el indice de costos.
6.2.1.5.2. Filtro prensa de membrana

Conociendo el drea del filtro (43 ft? se obtiene un costo del filtro prensa de membrana de
10380 USD para el afio 2002. Realizando la correspondiente actualizacién mediante el indice

de costos, se obtiene el costo en ddlares del filtro para el ano 2019.

Una vez hallados los costos de ambos filtros en délares para el afio 2019, se realiza la suma de
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los mismos para obtener el costo total de filtros.
Costo de filtros = 134177 USD

6.2.1.6. Centrifuga

Durante el pretratamiento de la materia prima, luego de la fusion del sebo en rama y su
posterior filtracidn, se utiliza una centrifuga con el objetivo de eliminar cualquier sélido que
pueda haber quedado remanente en la solucidn. Para estimar el costo del equipo se tiene en
cuenta el didmetro del mismo (23.6 in), el material y el tipo de centrifuga. De esta manera se
obtiene un valor de 25300 USD en el ano 2014. Al actualizar dicho valor mediante el indice de

costos, se obtiene el valor del costo final de la centrifuga utilizada.

Costo de centrifuga = 33705 USD

6.2.1.7. Agitadores

En el sistema de reaccion de glicerdlisis se requiere de agitacién mecdnica. La
implementacidn de la agitacion tiene varios objetivos, entre ellos, favorecer el contacto entre
fase y optimizar el volumen del reactor. Para estimar el costo de cada agitador es necesario
conocer la potencia del mismo (3 kW). De esta manera, se obtiene un costo por agitador para

el afio 2014 de 6500 USD.

Al tener en cuenta que se requieren 5 agitadores en total, uno por cada uno de los 5 tanques
agitados del sistema de glicerdlisis, y al realizar la correspondiente actualizacién mediante el

indice de costo se obtiene el valor del costo total de agitadores.

Costo agitadores = 43297 USD

6.2.1.8. Bombas

Segun lo expuesto en el Capitulo 5, se requiere la implementacién de cuatro bombas
centrifugas principales para colocar en las lineas de agua y sebo depurado. Teniendo en
cuenta las caracteristicas de cada corriente a impulsar, se obtiene un costo de entre 3000 y
5000 USD para cada bomba para el afio 2002. Al considerar el valor promedio de dicho rango
y tener en cuenta que se requieren cuatro bombas, se obtiene un costo total para el afno 2002
de 16000 USD. Al realizar la correspondiente actualizacién mediante el indice de costo se
obtiene el siguiente valor del costo para las bombas requeridas.

Costo de bombas = 31041 USD
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6.2.1.9. Reactores

A fin de estimar el costo de cada uno de los reactores necesarios, tanto para la reaccién de
hidrélisis como para la reaccién de glicerdlisis y su posterior neutralizacién, es necesario
conocer el volumen, el tipo de reactor y la presion de operacidn de cada reactor. Conociendo
dichos valores, provenientes de capitulos anteriores, se obtienen los siguientes costos para el

ano 2014.

Costo reactor, hidrdlisis = 1361300 USD
Costo reactor, glicerdlisis = 181000 USD
Costo = 18600 USD

reactor, neutralizacion

Al sumar los costos de los tres reactores y actualizarlos al afio 2019, mediante el indice de
costo, se obtiene el costo total de reactores.

Costo reactores = 2079484 USD

6.2.1.10. Intercambiadores de calor

A fin de realizar la estimacién del costo de todos los intercambiadores utilizados se debe
conocer el drea, la presion de operacidn, el tipo de intercambiador y el material de cada
equipo, datos provenientes del Capitulo 5. De esta manera, se obtiene un costo en 2014 de
272800 USD para todo el sistema de intercambiadores de calor. Al realizar la correspondiente

actualizacién mediante el indice de costos de 2019 se obtiene el costo final.
Costos intercambiadores = 320721 USD

6.2.1.11. Caldera

Para la estimacion del costo de la caldera a utilizar es necesario conocer la condiciones de
operacion de temperatura (270°C) y presion (55 bar) y el caudal que procesa la misma (18143.6
kg/h). Teniendo en cuenta dichas variables se estima un costo en el afio 2014 de 1134800 USD.
Al actualizar dicho valor mediante el indice de costos, se obtiene el costo final de la caldera
para el afio 2019.

Costo caldera = 1511819 USD

6.2.1.12. Eyectores

Como se menciond en los Capitulos 4 y 5, se requiere de la implementacion de eyectores

para que la destilacidn se lleve a cabo bajo vacio. De esta manera, se evita la degradacidn de
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los dcidos grasos y se garantiza una alta calidad del producto. Se utiliza un eyector con
cuatro etapas y una capacidad 52.8 kg de vapor/h. De acuerdo a estos datos, se obtiene un
valor de costo para 2014 de 11800 USD. Al realizar la correspondiente correccion mediante el

indice de costo, se obtiene el siguiente valor para el costo en el afio 2019.
Costo de eyectores = 22893 USD

6.2.1.13. Torre de enfriamiento

Para poder estimar el costo de la torre de enfriamiento se tuvieron en cuenta las
caracteristicas operativas de la misma determinadas en el Capitulo 5. Con las dimensiones
de la torre y con el flujo de agua requerido se obtuvo un costo de 256300 USD para el afio
2014. Al actualizar mediante el indice de costo, se obtiene el costo de la torre de enfriamiento

para el afio 2019.
Costo de la torre de enfriamiento = 341451 USD

6.2.1.14. Destilador

Los dcidos grasos provenientes del reactor de hidrdlisis contienen una gran cantidad de
impurezas. Para eliminar los contaminantes y obtener productos de alta pureza, inodoros y
de gran estabilidad, se utiliza un destilador. Para estimar el costo de dicho equipo se requiere
conocer el didmetro, el largo y el material del mismo. Dichos valores se obtienen del
Capitulo 4 del presente proyecto. De esta manera se obtiene un costo para el afo 2002 de
356643 USD. Al actualizar dicho valor mediante el indice de costos, se obtiene el costo final

del equipo para el ano 2019.
Costo destilador = 691919 USD

6.2.1.15. Evaporador flash

En total se utilizan cuatro evaporadores flash en toda la planta, cuyo objetivo es unicamente
separar la mezcla liquido-vapor que se alimenta en cada uno. Para estimar el costo de dichos
equipos se los considera como tanques de aproximadamente 1 m®. Teniendo en cuenta dichas
especificaciones y la cantidad necesaria se obtiene un costo para 2014 de 5100 USD. Al

realizar la actualizacidn al ano 2019 con el indice de costo se obtiene el valor final.

Costo evaporadores flash = 27177 USD
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6.2.1.16. Cristalizador

Luego de la destilacidn, los dcidos grasos ingresan a un cristalizador a modo de obtener dos
fases: dcido oleico comercial (fase liquida) y dcido estedrico comercial (fase sélida). Para ello,
se selecciona un cristalizador de doble tubo con raspadores. La estimacion del costo de dicho
equipo requiere conocer el tipo de cristalizador, el material del mismo y el volumen (53 ft%).
De esta manera, se obtiene un costo de 50800 USD para el afio 2014. Al realizar la
correspondiente actualizacion mediante el uso del indice de costos, se obtiene el valor final

del costo del cristalizador para el ano 2019.

Costo cristalizador = 67677 USD

6.2.1.17. Sistema de refrigeracién

Para enfriar la corriente rica en dcidos grasos en el cristalizador se utiliza un sistema de
refrigeracion. A fin de estimar el costo de dicho equipo se necesita conocer la potencia del
compresor (9.5 kW). De esta manera se obtiene un costo para el afio 2014 de 103200 USD. Al
actualizar dicho valor al afio 2019, mediante el uso del indice de costos, se obtiene el costo

final.

Costo sistema de refrigeracion = 137486 USD

6.2.1.18. Decantador centrifugo

En el proceso de purificacion de la mezcla de mono y diglicéridos, luego del reactor de
neutralizacidn, es necesario llevar a cabo la separacion de las fases oleosa y acuosa. Para ello,
se selecciona un decantador centrifugo. Para estimar el costo del equipo es necesario
conocer el didmetro del mismo y el material, obteniendo para el afno 2014 un valor de 23800
USD. Al actualizar dicho valor, mediante el uso del indice de costos del afio 2019, se obtiene

el costo final del equipo.

Costo decantador centrifugo = 31707 USD

A continuaciodn, en la tabla 6-2, se resumen los costos de los equipos principales, sin tener en

cuenta la instalacién de los mismos.
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Tabla 6-2. Costos en ddlares para el ano 2019 de equipos principales.

Equipos
Nombre Costo [USD] Nombre Costo [USD]

Tolva 14521 Reactor Hidrolisis 1813570

Cinta transportadora 56886 Reactor Glicerolisis 241134
Trituradora 29101 Reactor de neutralizacion 24779

Filtro prensa de membrana 20138 Caldera 1511819
Filtro rotatorio de vacio 114039 Eyectores 22893
Centrifuga 33705 Torre de enfriamiento 341451
Agitadores 43297 Destilador 691919
Bombas 31041 Sistema de refrigeracion 137486
Intercambiadores de calor 320721 Evaporadores flash 27177
Decantador centrifugo 31707 Cristalizador 67677

6.2.2. Inversion en equipos e instalacion

Al sumar todos los costos de los equipos principales presentados en la tabla 6-2, se obtiene el

valor total de la inversidn en equipos.

Inversién en equipos = 5575069 USD

En la figura 6-1, se muestra un grafico de torta con la distribucién de la inversidn en los

distintos tipos de equipos.
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Costos de equipos

Tolva {(0.3%;)
Cinta (1%)
Trituradora (0.5%)

Filira vacia (2 0%)
Cenlifuga (0.6%)
Agilador (3.8%)

Bombas {0.8%)
Intercambiadores (5 8%)
Reactol Hidrolsis (32.5%)
Reaclo Gliverols s (4.3%)
Caldera [27.7%)

. Eyectores [0.47%)

Deslilacor (12.4%)

Cvaparador Tash (0 5% )
Cristalizador (1 2%)

Decantedor (0.6%)

Figura 6-1. Distribucidn de la inversion en equipos principales.

A partir de estos resultados presentados en la figura 6-1, se puede ver que gran parte de los
costos de inversion en equipos corresponden al costo del reactor de hidrdlisis (32.5%),

seguido por la caldera (27.1%).

Hasta aqui se ha hablado del costo de compra de los equipos principales, sin embargo, para
obtener la I, se debe tener en cuenta la instalacién de los mismos. Ademds, para aquellos
equipos que se deban importar, se deben considerar gastos de flete y seguro desde el lugar de
origen a puerto en destino, gastos de nacionalizacién y gastos de flete y seguro desde el

puerto de destino al lugar de instalacidn.

Dado que cada uno de los equipos anteriormente descritos posee una instalacion con
diferente grado de complejidad y no se ha podido determinar fehacientemente qué equipo
serd importado, el costo de instalacién y transporte se estima como un 35% del costo de los

equipos. En consecuencia, se obtiene la inversidn en equipos instalados.

I, = 7526343 USD

270

Filiro placas y marcos (0L.4%)

0 Tome ce enfriarmienta (6 1%)

. Gistema de refrigeracion (2.5%)

Reaclor Neulralizacion [(0.4%)



Diseno de una planta para la produccion de dcidos grasos a partir de sebo vacuno 7rjcmn _
DE INGENIERIA
Trabajo Final de Ingenieria Quimica

6.2.3. Terreno

El objetivo general de la localizacion de la planta productiva es el de elegir el lugar éptimo
para las instalaciones, de manera que se favorezca el desarrollo de la actividad de la empresa

y se minimice el costo de produccidn.

A partir de las consideraciones enumeradas y los factores mencionados en el Capitulo 1, se
elige ubicar la planta en el parque industrial Polo 21 en Merlo, Provincia de Buenos Aires. La
zona productiva elegida cuenta con gran accesibilidad a la materia prima requerida para la
producciéon de dcidos grasos y, a su vez, con gran disponibilidad de recursos sociales,

econdmicos y energéticos.

Al tener en cuenta los tamanos de los equipos y las superficies requeridas para oficinas y
demds construcciones auxiliares, se estima que se requerird un terreno de cuatro hectdreas.
A modo de obtener un valor de terreno aproximado, se consultaron valores de terrenos en
venta ubicados en el mismo parque industrial donde se dispondra la planta. Si bien los
terrenos disponibles no poseen la superficie estipulada para este proyecto, de los precios del

mercado se extrae el valor de una hectdrea del sector (10000 m?.

El valor de la hectdrea en la region se estima en 500000 USD/ha. Al multiplicar este valor por

las 4 hectdreas previstas, se estima el costo final del terreno requerido.
Costo de terreno = 2000000 USD
6.2.4. Estimacion de Inversion Fija

A fin de estimar la inversion fija, se utiliza el método de estimacidn por factores explicado al
comienzo del capitulo. La inversion fija se divide en componentes directos e indirectos. Cada
uno de estos componentes debe estimarse por separado y su magnitud variard
considerablemente segun la naturaleza del proyecto. En la tabla 6-3 se pueden observar los

valores que toman los diferentes factores para la estimacion de la inversidn fija.
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Tabla 6-3. Método para estimar la Inversion Fija por factores.

Valor del Equipa Instalado de Proceso Ig
Factores experimentales como fraccion de Ig
Tuberias de Froceso f1
Proceso de sdlidos 0.07-0.10
Proceso mixto 0.10-0.30
Proceso de fluidos 0.30 - 0.60
Instrumentacion f2
Control poco automatizado 0.02-0.05
Control parcialmente automatizado 0.05-0.10
Control complejo, centralizade 0.10-0.156
Edificios de fabricacion f3
Construccién abierta 0.05-0.20
Construccién semiabierta 0.20-0.60
Construccién cerrada 0.60 - 1.00
Plantas de servicios fa
Escasa adicién a las existentes 0.00-0.05
Adicién considerable a las existentes 0.05-0.25
Plantas de servicios totalmente nuevas 0.25-1.00
Conexiones entre unidades f5
Entre las unidades de servicios 0.00-0.05
Entre unidades de proceso separadas 0.05-0.15
Entre unidades de proceso dispersas 0.15-0.25
Inversion directa Ig (1+ 3 fj)

Factores experimeniales como fraccion de la inversion

directa
Ingenieria y construccion 1
Ingenierfa Inmediata 0.20-035
Ingenieria compleja 0.35- 0.50
Factores de tamafio fl2
Unidad comercial grande 0.00-0.05
Unidad comercial pequefia 005-015
Unidad experimental 0.15-0.35
Contingencias fl3
De la compaiiia 0.10-0.20
Variaciones imprevistas 0.20-0.30
Procesos exploratorios 0.30-0.50
Factor de inversion indirecta fi=Xf+1

Inversian fija
IF=Ig (1+ Zf) )

Como se puede ver en la tabla 6-3, se presenta para cada factor un rango de valores. Como

criterio, se utilizard el promedio del rango de valores seleccionado.
Los factores de Inversién Directa (fi) son:

- Tuberias de Proceso. Los compuestos utilizados en la mayoria de la planta se
encuentran en fase liquida. Sin embargo, en la zona de pretratamiento pueden
encontrarse compuestos en fase sélida, tales como el sebo en rama e impurezas. Por
este motivo, las tuberias de procesos se definen como mixtas.

f,=02

- Instrumentacion. Debido a que se requiere operar diferentes lazos de control
automadtico de distintas variables, como temperatura y presion, de modo de mantener
las condiciones de operacién de los equipos principales dentro de rangos aceptables

frente a diferentes perturbaciones o cambios en valores deseados, se opta por un tipo
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de control complejo.
f,=0.125
- Edificios de fabricacion. Este componente incluye los gastos de mano de obra,
materiales y suministros involucrados en la construccion de todos los edificios
conectados con la planta. Entre los sectores mds importantes se encuentran los
dedicados a las obras civiles, el proceso en si, las oficinas, administracion y talleres
de mantenimiento. Es por esto que se requiere una construcciéon cerrada. Sin
embargo, hay equipos y sectores en la planta que pueden encontrarse al aire libre. Por
este motivo, se selecciona la construccion de una planta semiabierta.
f1=04
- Plantas de servicios. En la planta en cuestién se requiere de servicios de agua,
electricidad y gas. Segun la capacidad de los servicios existentes en el terreno en
donde se situa la planta, se puede considerar que la adicién de plantas de servicio a
las existentes es escasa de acuerdo a las magnitudes requeridas.
f4=0.025
- Conexiones entre unidades. Se considera que las unidades del proceso estdn separadas
ya que, por cuestiones operativas y de tamafo, es conveniente separar las diferentes

subplantas.

f5 = 0-1
Luego, la suma de los factores de inversién directa es:
S f,=085

Por su parte, los factores de inversién indirecta (f) son:

- Ingenieria y construccion. Estos gastos corresponden no sélo al pago de los servicios
técnicos y administrativos necesarios para dirigir y administrar el proyecto durante
su construccion, sino también incluyen todo el trabajo de ingenieria general,
confeccién de planos, etc. Debido a que la planta requiere un meticuloso disefo
ingenieril, se considera al proyecto como de ingenieria compleja.

£y =0.425

- Factores de tamano. Al tener en cuenta que las dimensiones de la mayoria de los
equipos principales son grandes, se considera que la planta a instalar es una unidad
comercial grande.

fp=0.025
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- Contingencias. En este factor se consideran las contingencias debido a variaciones

imprevistas que puedan llegar a ocurrir durante la operacion de la planta.

f =025

La suma de los factores de inversidén indirecta es:

S f,;=07

En la tabla 6-4, se resumen los valores seleccionados para los factores directos e indirectos.

Tabla 6-4. Factores directos e indirectos.

Inversion fija Inversion indirecta
Factor fi Factor fli
Tuberias de proceso 0.2 Ing. y construccion 0.425
Instrumentacion 0.125 Factores de tamano 0.025
Edificios de fabricacion 0.4 Contingencias 0.25
Planta de servicios 0.025 SUMA 0.7
Conex. entre unidades 0.1
SUMA 0.85

Una vez seleccionados los valores de los factores directos e indirectos, se puede obtener el

costo de la inversidn fija, como se muestra a continuacién.
Ip =T (1+2 f)A+2 1))
1, =23670348 USD
Al sumar el valor del terreno a la inversidn fija, se obtiene la inversidn fija total.
Ipp =1y +terreno
Iy = 25670348 USD
6.2.5. Inversion en capital de trabajo

Existen diversos métodos para la estimacidn del capital de trabajo. En este caso, se lo estima
como el 10% de la inversion fija total (I.,). De esta manera, se obtiene el capital de trabajo (I,,)

y, con el mismo, la inversidn total (I,).
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I, = 2567035 USD
I, =1, + I.; =28237382 USD

6.3. Estimacidn de los costos de operaciéon (OpEx)
Los costos de produccidn o costos de operacion son los gastos involucrados en mantener un

proyecto, operacion o una pieza de un equipo de produccion.

Se componen de dos grandes categorias: los costos variables, que son proporcionales a la

produccidn, y los costos fijos, que son independientes de la produccidn.
6.3.1. Costos variables

Los costos variables son aquellos proporcionales a la produccion. Dentro de esta
clasificacion se encuentran los costos primos que se calculan en funcidn de la cantidad y
precio, sin estimacidn. Los costos primos son: costo de materia prima, costo de envases,

mano de obra directa y servicios.

A continuacidn, se presentan los distintos costos variables, considerando la produccién al

100% de la capacidad de disefio de la planta.

6.3.1.1. Materia prima

Esta seccion incluye gastos en las materias primas que intervienen directa o indirectamente
en los procesos de transformacidn. Para su cédlculo es necesario conocer las cantidades de
materias primas requeridas para elaborar una unidad de producto y sus correspondientes
precios. Las cantidades se obtienen en funcién de los balances de masa del proceso de
produccidn, considerando los rendimientos de cada una de las etapas, y se han determinado
en capitulos anteriores. Los precios unitarios de las materias primas deben ser a valor puesto
en fabrica, es decir, deben incluir el costo de fletes y seguros desde la empresa del proveedor

hasta la planta.

A continuacidén, en la tabla 6-5, se presenta el costo de materia prima en funcidn de las
cantidades requeridas y los precios de las principales materias primas utilizadas para la
capacidad instalada (capacidad de disefo). Para este cdlculo y los posteriores, se considera

que la planta funciona 350 dias al afo, 24 horas al dia.
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Tabla 6-5. Costos de las materias primas necesarias para la capacidad de disefio.

Materia prima Cantidad (kg/h) | Cantidad (ton/aiio) | Precio (USD/ton) | Costo (USD/aiio)
Sebo en rama 5984 50265.6 28.6 1436160
Hidréxido de calcio 12 100.8 500 50400
Acido fosfdrico 11 92.4 800 73920

Luego, considerando los valores presentados en la tabla 6-5, el costo total de materia prima

para la capacidad instalada es:
Costo total materia prima = 1560480 USD/afio
6.3.1.2. Envases

El costo de los envases considera todos los gastos en los que se incurre para contener el
producto para su comercializacidn. Se debe considerar el envase primario, el secundario (si
corresponde) y el embalaje. Si el producto se comercializa a granel no se producen
erogaciones por la compra de envases y embalajes por lo que el costo de envases serd igual a

cero.

En este caso en particular, se decide comercializar los productos que se encuentran en estado
liquido a granel, incurriendo en un costo de envase nulo. Por otro lado, el dcido estedrico
comercial se encuentra en estado sdlido por lo que se debe considerar envasarlo en Big-Bag.
Los sacos Big-Bag, también conocidos como FIBC (Flexible Intermediate Bulk Container),
son uno de los medios mds frecuentes a la hora de realizar el embalaje, almacenamiento y
transporte de un sinfin de productos. Estos consisten en empaques flexibles con forma de
bolsa grande y se destacan principalmente por su gran resistencia y practicidad. Estos

resisten un elevado peso, son un tipo de embalaje sencillo y prictico.

Para estimar el costo de envase de los productos sélidos se deberd considerar la produccidn
de 4cido estedrico de la planta, el precio y capacidad de los sacos Big-Bag. En la planta se
producen 1245.1 kg/h de dicho producto. Respecto a las caracteristicas del embalaje, al
analizar los precios en el mercado local, se encuentra que el costo de cada unidad ronda los 5

USD, con una capacidad de 1000 kg cada una.
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Finalmente, para calcular el costo total de envases se considera la produccidon durante el
tiempo de operacion de la planta y se adquiere un 10% mads de bolsas para evitar faltantes en

caso de algun imprevisto.

_ _Produccion Anual : :
Costo de envases = Capacidad Big-Bag Precio Big — Bag (1 un.) 1.1

kg dias
1245.1=— 24=l= 350 —
h dia ano

Costo de envases = T000 7 5USD 1.1

Costo de envases = 57524 USD/afio

6.3.1.3. Mano de obra

El costo de mano de obra incluye los sueldos de los obreros y/o empleados cuyo trabajo estd

directamente asociado a la fabricacidn de los productos.

La naturaleza del trabajo en la industria quimica y la creciente automatizacion han reducido
las necesidades de mano de obra. En consecuencia, en las plantas quimicas, el costo de mano

de obra directa no representa mads de un 15 % del costo total de produccién.

Es dificil predecir la cantidad de operarios requeridos si no se tiene gran experiencia en el

funcionamiento de la planta o informacidn que la respalde.

Para estimar este costo, se debe conocer el precio de la hora-hombre asi como también el
numero de horas-hombre para el periodo de tiempo considerado. A partir de esto, se calcula
la cantidad de empleados requeridos. Para estimarlos, se utiliza un gréafico desarrollado por
Henry Wessel en el cual se establecen relaciones exponenciales entre las etapas
identificables del proceso y la produccion por dia. En la figura 6-2, se muestra el gréafico
desarrollado por Wessel. A modo de estimar la mano de obra, se ingresa al mismo por el eje
de las abscisas con la capacidad de la planta expresada en toneladas/dia y se lee la cantidad

de horas-hombre por dia por cada etapa del proceso.
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Figura 6-2. Grdfico de Henry Wessel.

La capacidad de disefio queda determinada por la suma de las producciones
correspondientes a la del chicharrdn, dcidos grasos (oleico y estedrico) y a la mezcla de mono
y diglicéridos, resultando en un valor de 4035 kg/h (96.8 ton/dia). Se considera que los equipos
son grandes y muy automatizados, por lo que al ingresar se intersecta la curva C. Finalmente,
se obtienen 32 horas-hombre/dia por etapa del proceso. Al contarse con 5 etapas del proceso:
- Pretratamiento de la materia prima
Obtencion de dcidos grasos (hidrdlisis)

>
- Purificacidn de dcidos grasos

- Obtencién de mono y diglicéridos (glicerolisis)
-

Sistemas auxiliares (caldera y torre de enfriamiento)

Se requieren en total 160 horas-hombre/dia en la totalidad de la planta. Considerando
jornadas laborales de 8 horas por diay que la planta opera las 24 horas, se requieren 3 turnos
de 7 empleados cada uno. Esto resulta en un total de 21 empleados. Ademads, se considera que
los empleados trabajan 6 dias a la semana, por lo que se requieren 7 franqueros, llevando la

cantidad total de empleados a 28.

El valor promedio de un sueldo de un operario de planta ronda los 500 USD mensuales. A
este importe se le deben aplicar las cargas sociales, consideradas como un 35% del valor del
sueldo. Esto resulta en un total de 675 USD mensuales. Por lo tanto, el costo total para los 28

empleados de la planta es 226800 USD anuales.
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Costo de mano de obra directa = 226800 USD/aio

6.3.1.4. Supervision

El costo de supervision comprende los salarios del personal responsable de la supervision
directa de las distintas operaciones. Puede considerarse como el 10-25% del costo de mano
de obra directa. La magnitud de la supervision del proceso estd estrechamente vinculada con
la cantidad total de mano de obra, la complejidad de las operaciones y los niveles de calidad

de los productos.

En este caso, el costo de supervision se obtiene al aplicar el porcentaje medio del rango

(17.5%) al costo de mano de obra directa.

Costo de supervision = 0.175 Costo de mano de obra directa

Costo de supervision = 39690 USD/afio

6.3.1.5. Servicios

El costo de servicios contempla todos los servicios que se requieren para realizar la
produccién. Para su cdlculo es necesario determinar, para cada servicio requerido, el
consumo y el precio. Los principales tres servicios que se consideran en este caso para el

cdlculo del costo son: energia eléctrica, agua y gas natural.

6.3.1.5.1. Agua

El consumo de agua se debe a varios factores tales como laboratorios, el mantenimiento de la
planta y demds. Sin embargo, estos serdn considerados en los costos variables de cada
categoria. En este caso, los consumos de agua mds relevantes son los correspondientes a la
reposicidn de agua a causa de la pérdida por arrastre de vapor en la torre de enfriamiento y la

pérdida de vapor de la caldera.

Para estimar el costo se buscd el cuadro tarifario de consumo de agua de AySA (Aguay
Saneamientos Argentinos), proveedora de agua en Merlo, el cual tiene un costo fijo y un
costo variable que depende del nivel de consumo. El costo fijo mensual es de un valor de

$82.8 y el variable de $25.6 por metro cubico consumido.

El caudal de reposicion en la torre de enfriamiento se estima como un 10% del agua que
ingresa a la misma, obteniéndose un valor de 64.5 m%h, y el caudal de reposicién en la

caldera se estima como un 5% de la produccién de vapor establecida, resultando en 0.9 m*h.
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Al sumar ambas corrientes, multiplicar este valor por el precio obtenido de AySA y llevar el
resultado a ddlares, se obtiene el costo anual de consumo.

Costo de agua = 167451 USD/afo
6.3.1.5.2. Electricidad

Para estimar el costo del consumo energético de la planta, se recurre a la tarifa provista por
la compafia energética que suministra al lugar donde la planta estd situada, siendo
EDENOR la encargada de distribuir la electricidad al noroeste del conurbano bonaerense.
Dado el consumo energético obtenido en el Capitulo 5 (215 kW), se obtiene que la planta cae
dentro de la categoria de grandes demandas y se supone que se alimenta a la misma con
corriente de media tensién. Dado el consumo obtenido, se contratardn 220 kW a modo de
cubrir la demanda y poseer potencia adicional en el caso de imprevistos. El cuadro tarifario
provisto por el ENRE (Ente Nacional Regulador de la Electricidad) se encuentra en la tabla
6-6.

Tabla 6-6. Datos necesarios para el cdlculo del costo de electricidad.

Cargo por Potencia Cargo Variable Cargo Variable Cargo Variable
Cargo Fijo [$/mes] Contratada Pico Resto Valle
[$/kW.mes] [$/kWh] [$/kWh] [$/kWh]
4221.9 209.9 2.38 2.281 2.182

Finalmente, considerando que el horario pico es entre las 18 y 23 hs, el valle entre las 23 y 05

hs, el resto entre las 05y 18 hs, y que el consumo total de la planta es 215 kW se obtiene:
Costo de electricidad = Costo fijo + Costo por P otencia Contratada + Costo Horario Pico + ...

...+ Costo Horario V alle + Costo Horario Resto

Costo de electricidad = 57291 USD/afio
6.3.1.5.3. Gas

Para estimar el costo del consumo de gas de la planta se considera como gasto principal el
consumo para la generacion de vapor en la caldera. Las tarifas se obtienen de la pdgina
oficial de Naturgy, la distribuidora de gas de red donde se encuentra ubicada la planta. En
base al consumo de la planta, se considera a la planta como servicio general “P”, resultando

en el cuadro tarifario presentado en la tabla 6-7.
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Tabla 6-7. Datos necesarios para el cdlculo del costo de gas.

Consumo [m®/dia] Cargo fijo por factura [$] | Cargo por m® de consumo [$/m’]

19160 602.8 9.5

Al considerar los dias de operacién mencionados anteriormente y llevar el precio a ddlares,

se obtiene:
Costo de gas = 650145 USD/afio
Finalmente, al sumar el costo de cada servicio, se obtiene el costo total de servicios anual.
Costo de servicios = 874887 USD/afio

6.3.1.6. Mantenimiento

Esta seccién incluye los costos de materiales y mano de obra (directa y supervision)
empleados en planes de mantenimiento preventivo y en reparaciones debidas a roturas o

desperfectos en el funcionamiento.

Al no contar con informacidn detallada de las horas hombre y, principalmente, del gasto en
repuestos para el mantenimientos, el costo anual de mantenimiento se puede estimar como
un porcentaje (entre un 2-10%) de la inversion fija. En la tabla 6-8, se muestran los
porcentajes normalmente aplicados a la inversion fija para estimar el costo de

mantenimiento dependiendo del tipo de operacidn.

Tabla 6-8. Costo de mantenimiento como porcentaje de la Inversion Fija en funcion del tipo de operacion.

Tipo de operacion Mano de obra | Materiales Total

Proceso simple 1-3 1-3 2-6

Proceso intermedio con condiciones normales 2-4 3-5 5-9

Procesos complejos, con corrosion considerable, alta 3-5 4-6 7-11
instrumentacion

Si bien la planta desarrollada a lo largo del presente proyecto implica procesos relativamente
simples, algunos de ellos involucran condiciones de trabajo particulares como ser alta
presion o vacio. Es por este motivo que, considerando la clasificacion de la tabla 6-8, el costo

de mantenimiento se estima como el 6 % de la inversion fija.
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Costo mantenimiento = 0.06 Inversion Fija
Costo mantenimiento = 1420221 USD/afio

6.3.1.7. Suministros

El costo de suministros incluye los materiales usados por la planta industrial excluyendo
aquellos que ya fueron considerados en las secciones correspondientes a materia prima,
materiales de reparacion o embalaje. En esta seccion se incluyen, por ejemplo, los aceites
lubricantes y material para la limpieza. Generalmente, el costo de suministros se estima
como el 0.5 a 1% de la inversidn fija de la planta. En este caso, se considera el valor promedio

de forma que el costo anual de suministros es el 0.75% de la inversion fija.
Costo de suministros = 177528 USD/afio

6.3.1.8. Laboratorio

Esta seccidn incluye el gasto de los ensayos de laboratorio para el control de las operaciones

y el control de calidad de los productos.

Algunas plantas tienen un laboratorio de andlisis, ensayos y trabajos de mejora del proceso.
En ese caso, el costo incluye los gastos en materiales y personal del laboratorio. Por otro
lado, existen plantas que no cuentan con laboratorios o equipos de control de calidad
propios. En ese caso, el costo de laboratorio corresponde a los pagos realizados por servicios
tercerizados. El costo dependerd de la cantidad de muestras analizadas anualmente y del
arancel del proveedor por cada muestra, o bien, de la cantidad de auditorias para monitorear

el proceso y de los honorarios del proveedor.

Para el caso de la planta desarrollada a lo largo del presente proyecto, no se ha considerado
un laboratorio propio. En este sentido, en ausencia de datos para realizar el correspondiente
cdlculo, el costo de laboratorio se puede estimar como un porcentaje (entre un 2-20%) del
costo de la mano de obra directa. Es por este motivo que, en este caso, se considera el valor
promedio de forma que el costo anual de laboratorio es el 11 % del costo de mano de obra
directa.

Costo de laboratorio = 0.11 Costo de mano de obra

Costo de laboratorio = 24948 USD/afio
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6.3.1.9. Regalias vy patentes

Cualquier licencia que deba pagarse sobre la base de produccidn se considera como un costo
de produccion. En este caso, debido a la naturaleza de la planta y de los productos generados,

no se considera costo de regalias y patentes.
Costo de regalias y patentes = 0 USD/afio

6.3.1.10. Costos variables totales

Al sumar los costos anuales de todas las categorias anteriores, se obtiene el costo variable
total.
Costo variable total = 4382078 USD/aiio

En la figura 6-3 se puede observar graficamente la distribucién de los costos variables.

Costos variables de produccion

Labaratoria
0,88

Plaleria P
e

Manterimiznig

32.4%

Lnvases
T35
Superasien

Q8%

Iiano de abra

5 2%

E{EI’\I’_IDIGS

20,05

Figura 6-3. Distribucion de los costos variables de produccion.

Se observa que el mayor costo corresponde a la materia prima (35.6%), seguido por el
mantenimiento de los equipos y maquinaria, el cual representa un 32.4% de los costos

variables totales.
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6.3.2. Costos fijos

Son aquellos costos que resultan independientes de la produccién. A continuacidn, se

presentan los distintos costos fijos de la planta.

6.3.2.1. Depreciacion

Depreciacién significa disminucion en valor de un bien. La mayoria de los bienes van
perdiendo valor a medida que crece la antigiiedad. Esta pérdida en valor se reconoce en
practicas de contabilidad como un gasto de operacion. En lugar de cargar el precio de
compra completo de un nuevo bien como un gasto de una sola vez, la forma de operar es

distribuir su costo de compra durante la vida del bien en los registros contables.
Las principales causas de la disminucidn del valor de un bien se presentan a continuacidn.

= Depreciacion fisica. El desgaste debido al uso diario de operacion disminuye

gradualmente la habilidad fisica de un bien para llevar a cabo su funcidn.

= Depreciacion funcional. Las demandas realizadas sobre un bien pueden incrementarse

mas alld de la capacidad de produccidn instalada.

- Depreciacion tecnologica. Medios novedosos desarrollados para llevar a cabo una

funcidn pueden hacer que los medios presentes sean antiecondmicos.

= Depreciacion monetaria. Un cambio en los niveles de precio es una causa problemadtica
de decrecimiento en el valor de las reservas de depreciacién. Habitualmente, la
depreciaciéon se relaciona con el precio original de un bien, no con el de su
reemplazo. Sin embargo, se permite la revaluacién con fines impositivos cuando se

producen altas tasas de inflacidn.

El costo de depreciacion depende de la vida util, de la inversidn fija, del valor residual y del

método seleccionado, como se muestra en la expresion (6-1).

Costo de depreciacion anual = e (I -L) = e I (6-1)

depreciable

Donde

e = factor de depreciacion anual (depende del método seleccionado)
I, = inversion fija
L

= valor residual o de reventa al final de la vida Util
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En este caso, se selecciona para el cdlculo el método de linea recta debido a que es el
permitido por la ley en Argentina. Es el método mds simple de aplicacion y el mads
ampliamente utilizado. La depreciacion anual es constante y su factor de depreciacién anual

(e) se calcula segun la expresion (6-2).

S 1=

(6-2)
Al combinar las ecuaciones (6-1) y (6-2), se obtiene la expresidon (6-3).
Costo de depreciacion anual = ﬁ (Ir-L) (6-3)

En este caso, se estima el valor residual como un 10% de la inversidn fija y 20 afnos de vida
util. Al reemplazar los correspondientes valores en la ecuacidn (6-3), se obtiene el resultado

que se presenta a continuacion.

Costo de depreciacion anual = ﬁ (23670348 USD - 0.123670348 USD)

fios

Costo de depreciacion anual = s—— 0.9 23670348 USD

20 anos

Costo de depreciacidén anual = 1065166 USD/afio

6.3.2.2. Impuestos

Esta seccion corresponde a impuestos fijos a la propiedad. El costo de impuestos puede
variar de acuerdo a las leyes vigentes. Depende de la ubicacién de la planta industrial,
aquellas ubicadas en ciudades pagan mds impuestos que las correspondientes a regiones

menos pobladas. No se incluye en dicho costo los impuestos sobre la ganancia.

El costo anual de impuestos se puede estimar como un 1 a 2% de la inversién fija. Para este

caso en particular, se considera el valor promedio, 1.5 %.

Costo de impuestos = 0.015 Inversion Fija

Costo de impuestos = 355055 USD/afio

6.3.2.3. Seguros

El costo de seguros depende del tipo de proceso e incluye, principalmente, seguros sobre la
propiedad (incendio, robo parcial o total), para el personal y para la mercaderia (perdidas

parciales o totales).
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este caso, se toma el valor promedio (0.75 %) de la inversidn fija para realizar la estimacion.

Costo de seguros = 0.0075 Inversion Fija
Costo de seguros = 177528 USD/afo

6.3.2.4. Financiacion

Se asume que el proyecto se afrontard con capital propio, por lo que se desprecia el costo de
financiacidn.

Costo financiacion = 0 USD/afio

6.3.2.5. Ventas y distribucidn

Esta seccién de los costos incluye los salarios y gastos generales de oficinas de ventas, los
salarios, comisiones y gastos de viajes para los empleados del sector de venta, los gastos de
embarque y transporte y aquellos gastos extras asociados con las ventas, servicios técnicos

de las mismas, entre otros.

En general, este costo se estima como un porcentaje (1-5%) de los ingresos por ventas anuales
(produciendo al 100% de la capacidad de disefo). Para este caso en concreto, se selecciona el

valor promedio (3%).

Costo de venta y distribucion = 0.03 V entas anuales

A fin de estimar las ventas anuales, es necesario analizar los precios de venta de cada uno de
los productos generados y su correspondiente produccidén considerando que la planta

funciona al 100% de su capacidad de disefio. Dichos valores se presentan en la tabla 6-9.

Tabla 6-9. Precios de venta y produccion de productos (con la planta funcionando al 100% de su capacidad)

Producto Precio de venta [USD/ton] Produccion [ton/afio]
Oleico comercial 930 8017.8
Estedrico comercial 845 10458.8
Mezcla DG-MG 1200 11329.1
Chicharron 350 4088

De la tabla 6-9, se utiliza la siguiente expresion para obtener el valor de ingresos por ventas.

n
I= P, Pr
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Donde

I : ingresos por ventas (USD/afio)
P, ;. precio de venta del producto i (USD/ton)

Pr; . produccién del producto i (ton/aio)

De esta manera, se obtiene el siguiente valor de ingreso por ventas al 100 % de operacion.
1=31319970 USD/afio
Luego, se obtiene el costo anual de venta y distribucion.
Costo de venta y distribucion = 939599 USD/afo

6.3.2.6. Administracidn y direccion

Este componente del costo de produccion abarca todos los gastos de la administracién de la
empresa, tales como los salarios del personal administrativo y los gastos generales, insumos

de servicios, servicio de medicina laboral, transporte entre plantas o sedes, entre otros.

A su vez, son contemplados los gastos de direccion de la empresa, el pago a servicios de

asesoramiento legal, contable y de auditoria

Usualmente, este costo es estimado como un porcentaje de entre 20 y 40% del costo de mano
de obra directa. En este caso, se toma al valor promedio (30%) del costo de mano de obra
directa.

Costo de administracion y direccion = 0.3 Costo de mano de obra directa

Costo de administracion y direccion = 68040 USD/afio

6.3.2.7. Investigacion y desarrollo

Los gastos de Investigacion y Desarrollo incluyen los salarios del personal involucrado en
este tipo de tarea, los gastos fijos y de operacién de todos los equipos involucrados, el costo

de los materiales y suministros, entre otros.

Este componente de los costos fijos puede ser estimado como un porcentaje (0.5-5%) del
valor de los ingresos por ventas anuales (produciendo al 100% de la capacidad de disefio).

Como se realizé anteriormente, se toma el valor promedio (2.5%).

Costo de investigacion y desarrollo = 0.025 V entas anuales

Costo de investigacion y desarrollo = 782999 USD/ato
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6.3.2.8. Costos fijos totales

Al sumar todas las categorias mencionadas anteriormente, se obtiene el costo fijo total

anual.
Costo fijo total = 3388387 USD/aiio

En la figura 6-4 se puede observar graficamente la distribucidn de los costos fijos.

Costos fijos de produccion

Investigacion y desarrollo

23.1%
Depreciacion
31.4%
Administra::ién y direccion
2,0%
Impuestas
Ventas y distribucidn 10,5%
27.7%
Seguros
5.2%

Figura 6-4. Distribucion de los costos fijos de produccion.
En la figura 6-4 se observa que los principales costos fijos se dividen entre los destinados a
investigacién y desarrollo (23.1%), ventas y distribucidn (27.7%) y depreciacion (31.4%).

6.3.3. Costos de operacion totales

Los costos de operacion totales se obtienen sumando los costos fijos y los costos variables. A
continuacion, se muestran los costos de operacidn totales y la distribucidén de costos fijos y
variables en la figura 6-5.

Costos de operaciones totales = 7770465 USD/aiio
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Distribucion de costos fijos y variables

Costo fjo tota

43.6%

Costo variable total
56,4%

Figura 6-5. Distribucion de los costos totales de produccion.

Al analizar la estructura de los costos totales de produccidn expuestos en la figura 6-5, se
puede observar que los costos variables representan la mayoria siendo un 56.4% de los costos

totales.

6.4. Rentabilidad

Una vez analizados los costos de inversidon (CapEx) y de operacion (OpEx) se procede a
realizar el analisis de rentabilidad del proyecto. Para ello, se debe analizar si los ingresos
generados superan los costos y, en ese caso, en cuanto tiempo se logra amortiguar la

inversidén realizada mediante la ganancia.

6.4.1. Cuadro de fuentes y usos de fondos

Para la realizacion del cuadro de fuentes y usos se considera una Tasa de Retorno Minima

Aceptable (TRMA) del 25%, estandar financiero del 10% y una tasa impositiva del 35%.

Al momento de realizar una inversién resulta de gran importancia conocer el tiempo que va
a demorar el proyecto hasta lograr operar a los niveles planificados para dar ganancias por
ventas. El proyecto comienza en el afio -1, por lo que recién se observardn ingresos por
ventas en el ano 1. En la tabla 6-10, se presenta el cuadro de fuentes y de usos obtenido para

el proyecto. En dicho cuadro, se tienen en cuenta los meses correspondientes al afio -1,
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periodo de construccién de la planta, y al afio 0, periodo correspondiente a la puesta en

marcha de la planta.
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Tabla 6-10. Cuadro de usos y fuentes.

Afio 1 Afio 2 Afio 3 Ario 4 Afio 5 Afio 6 Afio 7 Afio 8 Afio 9 Afio 10
Porcentaje de utilizacion 0.7 0.7 0.7 0.8 0.8 0.8 0.9 0.9 0.9 1
Produccidn total (ton/afio) 23726 23726 23726 27115 27115 27115 30504 30504 30504 33894

FUENTES
Capital propio (§) 28237382
Ingreso por ventas ($/afio) 21923979 21923979 21923979 25055976 25055976 | 25055976 | 28187973 | 28187973 28187973 31319970
Subtotal A 50161361 21923979 21923979 25055976 25055976 | 25055976 | 28187973 | 28187973 28187973 31319970
USOS
Activo fijo IFT ($) 25670348
Activo de trabajo IW (§) 2567035
CVT (§/aiio) 3067454 3067454 3067454 3505662 3505662 3505662 | 3943870 3943870 3943870 4382078
CFT sin dep ($/afio) 2323221 2323221 2323221 2323221 2323221 2323221 | 2323221 2323221 2323221 2323221
Depreciacidn interna ($/afno) 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 | 1065166 1065166 1065166 1065166
Subtotal B 34693224 6455841 6455841 6894049 6894049 6894049 | 7332257 7332257 7332257 7770465
BNAI (A-B) ($/ano) 15468138 15468138 15468138 18161927 18161927 | 18161927 | 20855716 | 20855716 20855716 23549505
Depreciacion legal ($/ano) 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 | 1065166 1065166 1065166 1065166
Impuestos ($/ano) 5413848 5413848 5413848 6356674 6356674 6356674 | 7299501 7299501 7299501 8242327
BN ($/ano) 10054289 10054289 10054289 11805252 11805252 | 11805252 | 13556215 | 13556215 13556215 15307178
FC ($/afo) 11119455 11119455 11119455 12870418 12870418 | 12870418 | 14621381 | 14621381 14621381 16372344
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Tabla 6-10 (Continuacion). Cuadro de usos y fuentes.

Ano 11 Ano 12 Ano 13 Ano 14 Ano 15 Ano 16 Ano 17 Ano 18 Ano 19 Ano 20
Porcentaje de utilizacién 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
Produccidn total (ton/afio) 33894 33894 33894 33894 33894 33894 33894 33894 33894 33894

FUENTES
Capital propio ($)
Ingreso por ventas ($/afio) 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970
Subtotal A 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970 31319970
USosS
Activo fijo IFT ($)
Activo de trabajo IW (§)
CVT ($/afio) 4382078 4382078 4382078 4382078 4382078 4382078 4382078 4382078 4382078 4382078
CFT sin dep ($/afio) 2323221 2323221 2323221 2323221 2323221 2323221 2323221 2323221 2323221 2323221
Depreciacidn interna (§/afio) 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166
Subtotal B 7770465 7770465 7770465 7770465 7770465 7770465 7770465 7770465 7770465 7770465
BNAI (A-B) ($/afio) 23549505 23549505 23549505 23549505 23549505 23549505 23549505 23549505 23549505 23549505
Depreciacidn legal ($/afio) 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166 1065166
Impuestos ($/afio) 8242327 8242327 8242327 8242327 8242327 8242327 8242327 8242327 8242327 8242327
BN ($/afno) 15307178 15307178 15307178 15307178 15307178 15307178 15307178 15307178 15307178 15307178
FC ($/afio) 16372344 16372344 16372344 16372344 16372344 16372344 16372344 16372344 16372344 16372344
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6.4.2. Valor presente

Es la cantidad adicional de dinero a la inversidn total que seria requerida al comienzo del
proyecto para que, invertida a una tasa de interés pre-asignada, pueda producir flujos de caja
iguales a, y al mismo tiempo que, los flujos de caja del proyecto. Se comparan los valores
presentes de todos los flujos de caja con la inversidn original. El valor presente es igual a la
diferencia entre la suma del valor presente de los flujos anuales de fondos y la inversién
inicial total, como se puede ver en la expresion (6-14).

I FC

VP =73 ﬁ— I (6-4)
k=1

Donde
V P : valor presente [USD/afio]
FC, : flujo de caja en el aio k [USD/afio]
i: tasa de interés pre — asignada
n : vida Gtil del proyecto [afios]
I @ inversion total [USD/afio]
Teniendo en cuenta que:

FC,:FC + Iy, + L +terreno
Se utiliza la expresidn (6-4) obteniendo el siguiente valor de valor presente.
VP =21927372 USD/afio
6.2.3. Tasa interna de retorno

Este método tiene en cuenta el valor temporal del dinero invertido y estd basado en la parte
de la inversion que no ha sido recuperada al final de cada afio durante la vida util del
proyecto. Establece la tasa de interés que deberia aplicarse anualmente al flujo de caja de tal
manera que la inversidn original sea reducida a cero (o al valor residual mds el terreno mas el
capital de trabajo) durante la vida util del proyecto. Por lo tanto, la tasa 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. Es la tasa que hace que el valor presente sea igual a cero, como puede

verse en la siguiente expresion.
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FC.
=Y —_— =
VP =to—rls —IT =0

Aplicando la expresion anterior, se obtiene el siguiente valor de tasa interna de retorno.

TIR =0.425
6.2.4. Tiempo de repago

Es el minimo periodo de tiempo tedricamente necesario para recuperar la inversion fija
depreciable en forma de flujos de caja del proyecto. Existen diferentes formas de estimarlo
segun el flujo de caja sea constante o no durante el paso de los afios. En este caso, como
puede observarse en el cuadro de usos y fuentes (tabla 6-10), los flujos de caja varfan afio a
ano. Es por esta razon que, a fin de estimar el tiempo de repago, se recurre al método grafico.

En la figura 6-6, se observa el grafico obtenido para el método.

Método grafico
75000000

50000000

25000000

FCA (USD/afio)

-25000C00
0 1 2 3 4 5 53 7

Tiempo {anfos}
Figura 6-6. Flujos de caja acumulados en funcion del tiempo.

Para aplicar el método, se lee el valor del tiempo para el cual el flujo de caja acumulado vale
cero. Dicho valor corresponde al tiempo de repago (ny). En la figura 6-7, se puede observar la

lectura del valor, junto con la expresion obtenida para el ajuste lineal realizado.
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Calculo del tiempo de repago
2500000

0 = 1.11E+07°X + -1.02E+07
-2500000
-5000000
-7500000
-10000000
-12500000

FCA (USDfafio)

Tiempa (afios)
Figura 6-7. Aplicacion del método grdfico para el valor presente.

De esta manera, se obtiene el siguiente valor de tiempo de repago.

ng = 1.86 afios
6.2.5. Analisis de rentabilidad
En la tabla 6-11, se puede ver un resumen de los resultados obtenidos anteriormente.

Tabla 6-11. Resultados andlisis de rentabilidad.

Valor presente (VP) Tasa interna de retorno (TIR) Tiempo de repago (n;)

21927372 USD/afio 42.5% 1.86 anos

Al observar los resultados detallados en la tabla 6-11, se procede a analizar si el proyecto es
rentable o no. En primer lugar, se debe verificar el cumplimiento del método dindmico
debido a que al no cumplirse dichas condiciones el proyecto no serd rentable por mds de que
luego se verifique el método estdtico. Una vez verificado el método dindmico, se procede a

verificar el método estdtico.

6.2.5.1. Verificacidn del método dindmico

A fin de cumplir con el método dindmico, deben verificarse las siguientes desigualdades:

VP20
TIR=TRMA

A partir de los valores presentados en la tabla 6-11, se puede afirmar que ambas

desigualdades se cumplen y, por tanto, se verifica el método dindmico.
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6.2.5.2. Verificacion del método estdtico

Una vez verificado el método dindmico, se procede a verificar el modelo estdtico. Para ello,

se debe cumplir la siguiente desigualdad:

S
=

I\
TS

Donde
ng @ tiempo de repago (afios)

n : vida util de la planta (afios)

A partir de los valores presentados en la tabla 6-11, se puede afirmar que la desigualdad se

cumple y, por tanto, se verifica el método estatico.

Finalmente, luego del andlisis anteriormente realizado, se concluye que el proyecto

propuesto es rentable.
6.4.6. Analisis de sensibilidad

Se realiza un andlisis de sensibilidad de modo de ver cdmo afectan ciertos pardmetros que se
consideran importantes sobre la rentabilidad. A continuacidén, se detallan los analisis

realizados para cada uno de ellos.

6.4.6.1. Precio de venta

Se realiza un andlisis de sensibilidad utilizando como pardmetro el precio de venta de: dcido
oleico comercial, dcido estedrico comercial, mezcla de monoglicéridos y diglicéridos, y
chicharrdn. Para ello, se varia el precio de venta de cada producto y se observa el impacto
que el mismo tiene sobre la tasa interna de retorno (TIR). En la figura 6-8, se pueden ver los

resultados obtenidos de dicho anadlisis.
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Analisis de sensibilidad - Precios de venta

1.3
1.2
1.1
=
= —e—Oleico
a
é 0.9 —d—FEstearico
= ——Mezcla DG-MG
0.8 —m—Chicharran
0.y
0.6
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2 14 1.6

Precio de venta relativo

Figura 6-8. Andlisis de sensibilidad: precios de venta.

Al analizar la figura 6-8, se puede afirmar que la variable mds sensible es el precio de venta
de la mezcla DG-MG ya que, al tener la recta una pendiente mds brusca, indica que frente a
una leve variacidn de la variable precio de venta se observa una modificacion mds grande en
el valor de la TIR comparado con los otros precios de venta analizados, cuyas pendientes son
menos pronunciadas. Por otro lado, se observa que la tendencia que presenta el cambio
relativo en el precio de venta del dcido estedrico comercial, en cuanto a la variacién en el
TIR, es similar a la que presenta el cambio relativo en el precio de venta del dcido oleico
comercial. Por ultimo, se nota que el cambio relativo en el precio de venta del chicharrdn es
el que menos impacto tiene en el cambio relativo de la TIR. Esto se debe, principalmente, a

que es el producto con menor produccion dentro de los considerados.

Al tener en cuenta lo previamente analizado, se puede afirmar que la TIR es sensible a los
precios de venta de los productos. Sin embargo, si alguno de ellos se reduce hasta un 50%, el
proyecto seguiria siendo rentable debido a que, en el caso mds extremo, la TIR disminuye un

25% y seguiria siendo mayor que la TRMA seleccionada.

6.4.6.2. Costo sebo en rama

Se realiza el andlisis de sensibilidad variando el precio de compra del sebo en rama ya que,

como puede observarse en tabla 6-5, es la materia prima con mayor costo por lo que tendrd
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un impacto mds significativo en la rentabilidad comparado a las otras materias primas. En la

figura 6-9, se pueden ver los resultados obtenidos para el andlisis de sensibilidad del sebo en

rama.

TIR relativa

Analisis de sensibilidad - Costo del seboenrama

0.4 06 0.8 1 1.2 1.4 1.6
Costo del sebo relativo

Figura 6-9. Andlisis de sensibilidad: costo del sebo en rama.

Al analizar la figura 6-9, puede observarse que practicamente no se modifica la tasa interna

de retorno al variar el pardmetro costo del sebo en rama. Por lo tanto, se establece que la TIR

y, por tanto, la rentabilidad no es sensible a dicho pardmetro.

6.4.6.3. Inversion fija

Por ultimo, se realiza un andlisis de sensibilidad tomando como pardmetro a la inversidn fija.

En la figura 6-10, pueden verse los resultados obtenidos.
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Analisis de sensibilidad - Inversién fija

M
n

]
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e

0.4 0.6 0.8 1 1.2 1.4 1.6
Inversion fija relativa

Figura 6-10. Andlisis de sensibilidad: inversion fija.

Al observar la figura 6-10, se puede ver que la TIR es considerablemente sensible a cambios
en el pardmetro inversion fija. Se observa que a bajos valores de inversién fija, la pendiente
es mds brusca por lo que la TIR es mds sensible. Por su parte, a medida que aumentan los
valores de inversién fija, la pendiente comienza a disminuir lo que se traduce en una
disminucion de la sensibilidad. Este ultimo caso es el que mayor importancia tiene en el
andlisis en cuestién debido a que implica la peor situacion. En este sentido, se puede afirmar
que, si bien la rentabilidad es sensible a la inversidn fija, aunque ésta dltima aumente un
50%, el proyecto seguiria siendo rentable debido a que la TIR disminuiria aproximadamente
a un 69%, respecto a la original, por lo que seguiria siendo mayor a la TRMA seleccionada.
Sin embargo, si la inversion fija aumenta mds alld del 50%, la rentabilidad del proyecto

podria ponerse en riesgo.

6.4.6.5. Comparacidn de andlisis de sensibilidad

De los andlisis de sensibilidad realizados para observar la variacion relativa de la Tasa
Interna de Retorno (TIR) ante el cambio relativo de diferentes pardmetros (precio de venta de
los productos, costo del sebo en rama e inversion fija) se puede concluir que, como era de
esperar, un aumento en el precio de venta de los productos genera un aumento en la TIR,

mientras que en los otros dos pardmetros analizados el efecto es opuesto.
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En las peores situaciones, se observa que la TIR y, por tanto la rentabilidad, es mds sensible
ante cambios relativos en la inversidn fija (CapEx) y en los precios de venta de los productos,
principalmente de la mezcla de mono y diglicéridos, en comparacién a cambios relativos en
la materia prima (OpEx). Sin embargo, se puede afirmar que, si bien la sensibilidad es notoria
para algunos de los parametros elegidos, aunque el cambio relativo de los mismos sea hasta
del 50%, el proyecto seguird siendo rentable en las condiciones presentadas a lo largo de este

capitulo.
6.5. Cronograma

Los cronogramas consisten en herramientas sencillas y accesibles que permiten fijar los
tiempos de ejecucion de las fases de un proyecto. Generalmente se realizan durante la dltima
etapa de la planificacién del proyecto, cuando ya se han definido los lineamientos
principales, como los objetivos que se pretenden alcanzar, los recursos a utilizar y los gastos

iniciales.

A continuacidn se presenta, en la tabla 6-12, el cronograma de la planta propuesta en el
presente trabajo, donde se desarrollan las metas a corto y mediano plazo, de modo de
organizar la gestion y realizar una proyeccion razonable de los tiempos de consecucion del
proyecto. El cronograma propuesto de acciones sera para los primeros dos afnos (24 meses) de

realizacion del proyecto.
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Tabla 6-12. Cronograma.

2 FACULTAD
BE INGENIERIA

Mes

Etapa

10

11

12

13

14

15

16

17

18

19

20

21

22

23

24

Ingenieria bdsica

Ingenieria de detalle

Adgquisicion y acondicionamiento del terreno

Obras civiles

Compra y recepcion de equipos

Montaje de equipos principales

Montaje electromecdnico

Reclutamiento y seleccion del personal

Capacitacion del personal

Comisionamiento

Aprobacion de organismos correspondientes

Pruebas con agua

Puesta en marcha

Optimizacion de proceso */

* hasta alcanzar condiciones nominales.
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7.1. Objetivos del capitulo

En el desarrollo de este capitulo se presentan ventajas energéticas, econdmicas y
medioambientales del proceso. Se define la politica ambiental de la empresa. Se mencionan
los impactos del proyecto sobre el ambiente tanto en la fase de montaje como en la fase de
funcionamiento de la planta. Se describen los principales impactos y se realiza una
valoracion de los mds relevantes. Se mencionan medidas correctivas que ya estdn presentes

en el proyecto y medidas adicionales a implementar.
7.2. Justificacidon ambiental del proyecto

Toda actividad humana tiene efectos sobre el ambiente. Estos efectos se consideran impactos
cuando modifican el ambiente o la calidad de vida de la poblacidn en forma significativa. Un
proyecto puede tener impactos positivos como la generacién de empleo, la disponibilidad de
nuevos bienes y servicios, la conexidn de zonas que antes estaban aisladas, la generacidn
energia o acceso al agua potable. Pero también puede tener impactos negativos, como la
generacion de ruido, la alteracién del trdnsito, la remocién de vegetacion nativa o la
modificacidon del caudal de agua de los rios. Por este motivo, resulta importante analizar

cudles son los impactos vinculados a la planta de revalorizacion de sebo vacuno.

Este proyecto posee grandes ventajas tanto medioambientales como socioecondmicas. Por
un lado, los subproductos de la industria alimentaria constituyen un problema serio de
residuos en gran parte del mundo. En general, el destino final de dichos subproductos
incluye acabar en un vertedero controlado, el entierro o la quema. Dichas practicas traen
como consecuencia ciertos riesgos de daflo ambiental. Por un lado, la eliminacidn directa de
grasas animales en el medio ambiente, sin tratamientos previos, implica la contaminacidn
del suelo y capas subterraneas, asi como tambien, la eutrofizacion de las aguas de rios y
arroyos. Por otro lado, se presenta otro inconveniente causado por la emisién de acroleina,

debido a la quema de glicerina presente en la grasa.

La implementacion de esta planta de procesos permite gestionar esos subproductos como
materia prima y de esta manera brindarles un mayor valor comercial ademds de favorecer el
desarrollo sostenible disminuyendo el impacto negativo en el medio ambiente. Ademds de
favorecer el desarrollo sustentable, crea nuevas fuentes de riqueza que aportan una mayor

rentabilidad econdmica al proceso industrial de partida.
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Es por esto que el aprovechamiento de los restos de animales y el procesamiento de residuos
de la actividad ganadera presenta importantes ventajas como la revalorizacion del sebo
vacuno, la disminucién en el impacto ambiental, el ahorro de los costos de eliminacién de
desechos, la recuperacion de sustancias con mayor valor agregado y una mayor rentabilidad

de los mataderos e industrias de transformacidon animal.

Por otra parte, el proyecto contempla la produccién de mono y diglicéridos a partir de los
triglicéridos presentes en el sebo vacuno y de la glicerina que se obtiene como subproducto
en la obtencidon de dcidos grasos. La glicerina como tal, se obtiene como subproducto en
muchos procesos de la industria oleoquimica, el aumento de la produccion de biodiesel a
nivel mundial trae como consecuencia una oferta excesiva de dicho compuesto, siendo
muchas veces solamente descartado. Es por dicho motivo, que el proyecto involucra una
etapa de produccidn adicional con el fin de aprovechar la glicerina obtenida como
coproducto y obtener beneficio econémico a partir de ello. Esto no sdlo eleva la rentabilidad
del proyecto en cuestion, ya que se aumenta el valor agregado de los productos obtenidos
mediante el procesamiento de la glicerina, sino que también disminuye el impacto ambiental

negativo que acarrea el descarte de la misma al medio ambiente.

7.3. Sistema de gestion ambiental

El propdsito de la Norma ISO 14001 es proporcionar a las organizaciones un marco de
referencia para proteger el medio ambiente y responder a las condiciones ambientales
cambiantes, en equilibrio con las necesidades socioecondmicas. Esta norma especifica
requisitos que permitan que una organizacién logre los resultados previstos que ha

establecido para su sistema de gestién ambiental.

Un enfoque sistemadtico a la gestién ambiental puede proporcionar informacion para generar
éxito a largo plazo y crear opciones para contribuir al desarrollo sostenible mediante:
- La proteccidon del medio ambiente, mediante la prevencion o mitigacién de impactos
ambientales adversos
- La mitigacion de efectos potencialmente adversos de las condiciones ambientales
sobre la organizacion
- El apoyo a la organizacion en el cumplimiento de los requisitos legales y otros
requisitos

- La mejora del desempefio ambiental
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- El control o la influencia sobre la forma en la que la organizacion disefa, fabrica,
distribuye, consume y lleva a cabo la disposicion final de productos o servicios,
usando una perspectiva de ciclo de vida que pueda prevenir que los impactos
ambientales sean involuntariamente trasladados a otro punto del ciclo de vida

- El logro de beneficios financieros y operacionales que puedan ser el resultado de
implementar alternativas ambientales respetuosas que fortalezcan la posicién de la
organizacion en el mercado

- La comunicacién de la informacién ambiental a las partes interesadas pertinentes
7.3.1. Factores de éxito

El éxito de un sistema de gestion ambiental depende del compromiso de todas las funciones
y niveles de la organizacidn, bajo el liderazgo de la alta direccidn. Las organizaciones pueden
aprovechar las oportunidades de prevenir o mitigar impactos ambientales adversos e
incrementar los impactos ambientales beneficiosos, particularmente los que tienen

consecuencias estratégicas y de competitividad.

La implementacién exitosa de la Norma ISO 14001 se puede usar para asegurar que se ha
puesto en marcha un sistema de gestion ambiental eficaz. Sin embargo, la adopcion de dicha
norma no garantiza en si misma resultados ambientales éptimos. Su aplicacién puede ser
diferente de una organizacidn a otra debido al contexto de las mismas. Dos organizaciones
pueden llevar a cabo actividades similares pero pueden tener diferentes requisitos legales y
otros requisitos, diferentes compromisos de politica ambiental, diferentes tecnologias
ambientales y diferentes objetivos de desempefio ambiental, y aun asi ambas pueden ser

conformes con los requisitos de esta Norma Internacional.

El nivel de detalle y complejidad del sistema de gestion ambiental variard dependiendo del
contexto de la organizacidn, el alcance de su sistema de gestion ambiental, sus requisitos
legales y otros requisitos y la naturaleza de sus actividades, productos y servicios, incluidos

sus aspectos ambientales y los impactos ambientales asociados.
7.3.2. Modelo planificar-hacer-verificar-actuar

La base para el enfoque que subyace a un sistema de gestion ambiental se fundamenta en el
concepto de Planificar, Hacer, Verificar y Actuar (PHVA). El modelo PHVA proporciona un

proceso iterativo usado por las organizaciones para lograr la mejora continua. Se puede
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aplicar a un sistema de gestion ambiental y a cada uno de sus elementos individuales, y se

puede describir brevemente asf:

- Planificar: establecer los objetivos ambientales y los procesos necesarios para generar
y proporcionar resultados de acuerdo con la politica ambiental de la organizacidn.

- Hacer: implementar los procesos segun lo planificado.

- Verificar: hacer el seguimiento y medir los procesos respecto a la politica ambiental,
incluidos sus compromisos, objetivos ambientales y criterios operacionales, e
informar de sus resultados.

=> Actuar: emprender acciones para mejorar continuamente.

7.4. Politica ambiental

Una politica ambiental es un conjunto de principios establecidos como compromisos, con
los cuales se establecen las intenciones de la organizacién para apoyar y mejorar su
desempefio ambiental. La politica ambiental posibilita que la organizacién establezca sus
objetivos ambientales, lleve a cabo acciones para lograr los resultados previstos del sistema

de gestion ambiental, y permita la mejora continua.

La politica ambiental debe:
- Mantenerse como informacidon documentada
- Comunicarse dentro de la organizacion

- Estar disponible para las partes interesadas

Se debe establecer, implementar y mantener una politica ambiental que, dentro del alcance

definido de su sistema de gestion ambiental:

A. Sea apropiada al propdsito y contexto de la organizacidn, incluida la naturaleza,
magnitud e impactos ambientales de sus actividades, productos y servicios.

B. Proporcione un marco de referencia para el establecimiento de los objetivos
ambientales.

C. Incluya un compromiso para la protecciéon del medio ambiente, incluida la
prevencién de la contaminacién, y otros compromisos especificos pertinentes al
contexto de la organizacion.

D. Incluya un compromiso de cumplir con los requisitos legales y otros requisitos.

E. Incluya un compromiso de mejora continua del sistema de gestion ambiental para la

mejora del desempefio ambiental.
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Estos compromisos se reflejan, entonces, en los procesos que una organizacion establece
para asegurar un sistema de gestion ambiental robusto, creible y fiable. EI compromiso de
proteger el medio ambiente tiene como fin no solamente prevenir impactos ambientales
adversos mediante la prevencién de la contaminacidn, sino proteger el entorno natural
contra el dafio y la degradacidn cuyo origen son las actividades, productos y servicios de la
organizacion. Los compromisos especificos que aspira a cumplir una organizacion deberian
ser pertinentes a su contexto, e incluir las condiciones ambientales locales o regionales.
Estos compromisos pueden abordar, por ejemplo, la calidad del agua, el reciclaje o la calidad
del aire, y también pueden incluir compromisos relacionados con la mitigacién y adaptacion

al cambio climadtico, la proteccidn de la biodiversidad y de los ecosistemas, y la restauracidn.

Aunque todos los compromisos son importantes, muchas veces se hace hincapié
especialmente en el compromiso de la organizacién para el cumplimiento de sus requisitos

legales y otros requisitos, particularmente los requisitos legales aplicables.

La Ley 25.675 (Ley General del Ambiente) establece los presupuestos minimos para el logro
de una gestién sustentable y adecuada del ambiente, la preservacidon y proteccion de la

diversidad bioldgica y la implementacion del desarrollo sustentable.

Al considerar lo establecido por la Ley General del Ambiente para Argentina, se define la
politica ambiental que deberda cumplir el presente proyecto a fin de lograr un sistema de
gestion ambiental que permita el desarrollo sostenible. La politica ambiental consiste en una

serie de objetivos o metas, las cuales se presentan a continuacion.

A. Asegurar la preservacion, conservacion, recuperacién y mejoramiento de la calidad
de los recursos ambientales, tanto naturales como culturales, en la realizacion de las
diferentes actividades antrdpicas.

B. Promover el mejoramiento de la calidad de vida de las generaciones presentes y

futuras, en forma prioritaria.

Fomentar la participacidn social en los procesos de toma de decision.

Promover el uso racional y sustentable de los recursos naturales.

Mantener el equilibrio y dindmica de los sistemas ecoldgicos.

Asegurar la conservacion de la diversidad bioldgica.

© = m g 0

Prevenir los efectos nocivos o peligrosos que las actividades antrépicas generan sobre
el ambiente para posibilitar la sustentabilidad ecoldgica, econémica y social del

desarrollo.
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H.

Promover cambios en los valores y conductas sociales que posibiliten el desarrollo
sustentable, a través de una educacidon ambiental, tanto en el sistema formal como en
el no formal.

Organizar e integrar la informacién ambiental y asegurar el libre acceso de la
poblacién a la misma.

Establecer un sistema federal de coordinacidon interjurisdiccional, para la
implementacion de politicas ambientales de escala nacional y regional.

Establecer procedimientos y mecanismos adecuados para la minimizacion de riesgos
ambientales, para la prevencidon y mitigacion de emergencias ambientales y para la

recomposicion de los dafios causados por la contaminacién ambiental.

7.4.1. Principios de la politica ambiental

El articulo 4° de la Ley General del Ambiente establece que la interpretacién y aplicacidn de

dicha ley, y de toda otra norma a través de la cual se ejecute la politica ambiental, estardn

sujetas al cumplimiento de los siguientes principios:

-

Principio de congruencia. La legislacion provincial y municipal referida a lo ambiental
debera ser adecuada a los principios y normas fijadas en la presente ley; en caso de
que asi no fuere, éste prevalecerd sobre toda otra norma que se le oponga.

Principio de prevencion. Las causas y las fuentes de los problemas ambientales se
atenderdn en forma prioritaria e integrada, tratando de prevenir los efectos negativos
que sobre el ambiente se pueden producir.

Principio precautorio. Cuando haya peligro de dafno grave o irreversible la ausencia de
informacion o certeza cientifica no deberd utilizarse como razdn para postergar la
adopcion de medidas eficaces, en funcidn de los costos, para impedir la degradacion
del medio ambiente.

Principio de equidad intergeneracional. Los responsables de la proteccién ambiental
deberdn velar por el uso y goce apropiado del ambiente por parte de las generaciones
presentes y futuras.

Principio de progresividad. Los objetivos ambientales deberdn ser logrados en forma
gradual, a través de metas interinas y finales, proyectadas en un cronograma
temporal que facilite la adecuacidn correspondiente a las actividades relacionadas
con esos objetivos.

Principio de responsabilidad. El generador de efectos degradantes del ambiente,

actuales o futuros, es responsable de los costos de las acciones preventivas y
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correctivas de recomposicion, sin perjuicio de la vigencia de los sistemas de
responsabilidad ambiental que correspondan.

= Principio de subsidiariedad. El Estado nacional, a través de las distintas instancias de la
administracidn publica, tiene la obligacién de colaborar y, de ser necesario, participar
en forma complementaria en el accionar de los particulares en la preservacién y
proteccidon ambientales.

- Principio de sustentabilidad. El desarrollo econdmico y social y el aprovechamiento de
los recursos naturales deberdn realizarse a través de una gestion apropiada del
ambiente, de manera tal, que no comprometa las posibilidades de las generaciones
presentes y futuras.

= Principio de solidaridad. La Nacidn y los Estados provinciales serdn responsables de la
prevencién y mitigacion de los efectos ambientales transfronterizos adversos de su
propio accionar, asi como de la minimizacién de los riesgos ambientales sobre los
sistemas ecoldgicos compartidos.

= Principio de cooperacion. Los recursos naturales y los sistemas ecoldgicos compartidos
seran utilizados en forma equitativa y racional. El tratamiento y mitigacidn de las
emergencias ambientales de efectos transfronterizos serdn desarrollados en forma

conjunta.
7.5. Relevamiento de impactos ambientales en la planta

Por lo mencionado anteriormente, todo proyecto de obra o actividad que pueda generar
impactos significativos debe pasar por un procedimiento de evaluacién de impacto
ambiental en forma previa a su ejecucién. La Evaluacién de Impacto Ambiental (EIA) es el
proceso que permite identificar, predecir, evaluar y mitigar los potenciales impactos que un
proyecto de obra o actividad puede causar al ambiente, en el corto, mediano y largo plazo
previo a la toma de decisién sobre la ejecucién de un proyecto. Esta evaluacion permite

determinar si un proyecto es ambientalmente viable o no.

Se debe recopilar informacion suficiente para poder generar un estudio de impacto
ambiental. Un correcto andlisis de los resultados de esta evaluacién busca evitar impactos

negativos y potenciar impactos positivos de un proyecto.

No hay un método unico para determinar los aspectos ambientales significativos. Sin
embargo, el método y los criterios que se usen deberian arrojar resultados coherentes. Se

deben establecer criterios para determinar los aspectos ambientales significativos. Los
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criterios ambientales son los criterios fundamentales y minimos para evaluar los aspectos
ambientales. Los criterios se pueden relacionar con el aspecto ambiental (por ejemplo, tipo,
tamano, frecuencia) o el impacto ambiental (por ejemplo, magnitud, severidad, duracidn,

exposicidn), pero también se pueden usar otros criterios.

Un aspecto ambiental podria no ser significativo cuando se consideran solamente ciertos
criterios ambientales. Sin embargo, cuando se consideran otros, puede alcanzar o superar el
limite para determinar la importancia. Estos otros criterios pueden incluir cuestiones
organizacionales tales como los requisitos legales o las preocupaciones de las partes
interesadas, y no estdn previstos para disminuir la significancia de algun aspecto que sea
significativo con base en su impacto ambiental. Un aspecto ambiental significativo puede
dar como resultado uno o mds impactos ambientales significativos y por tanto generar
riesgos y oportunidades que necesitan abordarse para asegurar que la organizacién puede

lograr los resultados previstos de su sistema de gestién ambiental.
Cuando determina sus aspectos ambientales, la organizacidon puede considerar:

Las emisiones al aire

Los vertidos al agua

Las descargas al suelo

El uso de materias primas y recursos naturales

El uso de energia

La energia emitida (por ejemplo, calor, radiacion, vibracién (ruido) y luz)

La generacion de residuos y/o subproductos

T O ®m /MU o w e

El uso del espacio

Se deberian considerar los aspectos ambientales relacionados con las actividades, productos

y servicios de la organizacion, tales como:

El disefio y desarrollo de sus instalaciones, procesos, productos y servicios
La adquisicidn de materias primas, incluyendo la extraccion

Los procesos operacionales o de fabricacion

2 2R

La operacidon y mantenimiento de las instalaciones, los activos e infraestructura de la

organizacion

\

El desempefio ambiental y las préacticas de los proveedores externos

\

El transporte de productos y la prestacion de servicios, incluido el embalaje

- El almacenamiento, uso y tratamiento al finalizar la vida util de los productos
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- La gestidon de residuos, incluida la reutilizacidn, el reacondicionamiento, el reciclaje y

la disposicidn final

7.6. Impactos ambientales

A continuacidn se realiza el andlisis de las diferentes fuentes de impacto medioambiental en

la planta propuesta.

A modo de identificar los potenciales impactos medioambientales debidos a la produccién
de dcidos grasos, se realiza una separacion de los mismos en: impactos de montaje, impactos

de funcionamiento e impactos socioeconémicos.
7.6.1. Impactos de montaje

Las etapas correspondientes a la fase de montaje que generan impactos ambientales son las
siguientes: modificacion del terreno, obras de infraestructura, uso de equipos y maquinaria
pesada, disposicion de la mano de obra, y transporte de equipos e instalacién. Cada una de

ellas se detalla a continuacidn.

7.6.1.1. Modificacidn del terreno

En primer instancia, es necesaria la modificacion del terreno a modo de acondicionar el
mismo para la construccién de la planta. En este caso, se han considerado dos acciones, las

cuales poseen una potencial influencia en el impacto ambiental.

= Movimiento de tierras: esta accion se refiere al impacto que pueda tener la pérdida de
suelo en el entorno a causa de diversos factores como la construccién de cimientos, el
nivelado de la planta, entre otros.

- Movimiento de vehiculos: esta accién hace referencia al potencial impacto que pueda
provocar la circulacién de vehiculos sobre el suelo, generando emisiones de gases de
efecto invernadero, aumento del ruido y agotamiento de recurso no renovable como

lo son los combustibles fésiles.

7.6.1.2. Obras de infraestructura

En segundo lugar se deben considerar los posibles impactos que pueden producirse a causa
de la construccion de la estructura primaria, asi como también a causa de las construcciones
auxiliares. En general, se espera que las obras de infraestructura tengan un impacto negativo.
Entre los impactos adversos de la construccidn se encuentran: el agotamiento de los recursos

naturales, la pérdida de diversidad bioldgica, el vertido de residuos a los sectores aledanos,
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entre otros. Otro problema relevante es la generacion de polvo que afecta al medio ambiente

y puede generar efectos adversos para la salud humana.

7.6.1.3. Uso de equipos y maquinaria pesada

La utilizacion de equipos y maquinaria pesada tiene un impacto negativo en el medio
ambiente. Esto afecta en el componente fauna del medio natural y al paisaje circundante a la
planta. El uso de este tipo de maquinaria también genera elevados niveles de ruido que

afectan a los trabajadores y al ambiente cercano.

7.6.1.4. Transporte de equipos e instalacidn

Realizada la construccién bdsica de la planta se debe proceder al transporte e instalacién de
los equipos destinados al proceso, tales como los reactores, la torre de destilacién, entre
otros. Esto genera un impacto negativo ya que se requieren de vehiculos de gran porte que
generan ruido y contaminaciéon en el ambiente. A su vez, la instalacién de los mismos

generan mads ruido y en el caso de los mds voluminosos, vibraciones.

7.6.2. Impactos de funcionamiento

Los problemas medioambientales relacionados con el sector de produccién de oleoquimicos
incluyen principalmente: emisiones al aire, aguas residuales, materiales peligrosos, residuos

y derivados. Cada uno de ellos, se detalla a continuacion.

7.6.2.1. Emisiones atmosféricas

Las emisiones al aire debido a la produccién de dcidos grasos incluyen principalmente
emisiones fugitivas de compuestos orgdnicos voldtiles, denominados COV, incluido el
hexano producido durante los procesos de fraccionamiento; emisiones de olor provenientes
de dcidos grasos de bajo peso molecular y productos de degradacién como pueden ser
cetonas y aldehidos procedentes de tanques de almacenamiento o de los procesos de
pretratamiento; separacidon y destilacidn. Estas emisiones representan un impacto negativo
sobre los ecosistemas y en la salud humana debido a la toxicidad de los compuestos
organicos volatiles (COV), los cuales presentan efectos cancerigenos y otros efectos menores
tales como dolor de cabeza, dificultad para respirar, fatiga, entre otros. Respecto a los
ecosistemas naturales, la presencia de COV interfiere en la actividad fotosintética, en el
crecimiento y el metabolismo general de las plantas, asi como también incrementa la

sensibilidad de las plantas a condiciones extremas tales como el calor y la sequia.
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También deben considerarse a los compuestos de gases de combustién de caldera asi como
vapores generados en la concentracion de la corriente de glicerina previa al reactor de
glicerdlisis. Estos gases generados generan un impacto negativo en la atmdsfera debido a la
presencia de gases de efecto invernadero, los cuales generan una degradacidn de la capa de

0Zono.

7.6.2.2. Utilizacion de equipos de proceso

Las fuentes mds frecuentes de emisiones de ruido son compresores y turbinas, bombas,
motores eléctricos, sistemas de refrigeracion de aire, cintas transportadoras, gruas y la

despresurizacion de emergencia.

7.6.2.3. Utilizacion de materia prima

Para llevar adelante la produccién de dcidos grasos se utiliza como materia prima el sebo en
rama. Dicha materia prima es repartida por camiones de frigorificos y carnicerias de la zona
donde se encuentra instalada la planta, que consideran al sebo como un desecho. Es por este

motivo que la reutilizacion de la materia prima se considera un impacto positivo.

7.6.2.4. Efluentes liquidos

Las plantas de produccién de dcidos grasos producen un considerable volumen de aguas
residuales. Dichas aguas contienen dcidos grasos y grasas en suspension con alto valor de

DBO (niveles de demanda bioldgica de oxigeno) y DQO (demanda quimica de oxigeno).

Si la cantidad de materia orgdnica presente en el efluente es considerablemente elevada, el
consumo de oxigeno puede llegar a niveles criticos, lo que podria resultar en una
consecuencia inmediata en la destruccidn del ecosistema acudtico que requiere del oxigeno
para sobrevivir. Ademads, el exceso de materia orgdnica, facilita la proliferacion de
microorganismos muchos de los cuales resultan ser patégenos, provocando una disminucién
del oxigeno disuelto. Esta disminucidn aumenta la solubilidad en el agua de ciertos metales y

puede llegar a incrementar la corrosidn en tuberias por la presencia de sulfuros.

Uno de los contaminantes mds frecuentes son los aceites provenientes tanto de los motores,
como de las bombas y otros equipos que requieren lubricacidn. El aceite utilizado para
dichos fines debe cambiarse aproximadamente cada 750 horas de funcionamiento. Los
aceites son insolubles en agua, impiden el paso del oxigeno formando peliculas

impermeables afectando la flora y la fauna tanto en el agua como en la tierra. Ademads,
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esparcen productos toxicos que pueden ser ingeridos por los seres humanos de forma directa
o indirecta. Los hidrocarburos saturados que se generan no son biodegradables. Un litro de
aceite usado contamina 1.000 m® de agua. El vertido de aceites usados en los cursos de aguas
deteriora notablemente la calidad de las mismas, al ocasionar una capa superficial que

impide la oxigenacion de las aguas y llevando a una reduccidn de la fauna que las habitan.

Deben mencionarse los riesgos que implican las sustancias tdxicas contenidas en los aceites
usados tales como fenoles, aminas aromaticas, terpenos fosfatados y sulfonados, detergentes,
etc. Estos producen peréxidos intermedios que son muy téxicos y se generan debido al uso

del aceite a elevadas temperaturas.

Las fuentes que generan aguas residuales son el vertido de corrientes de dcidos grasos a altas
presiones a la salida de las torres de separacion, residuos liquidos del destilador,
condensados del sistema de vacio que emplean vapor de agua y la fase acuosa descartada del

decantador posterior al proceso de glicerdlisis.

Finalmente, deben considerarse los residuos liquidos cloacales compuestos de restos

liquidos generados en los sanitarios, cocina y la limpieza de las dreas comunes.

7.6.2.5. Efluentes sélidos

Dentro de los efluentes sélidos mds comunes se pueden distinguir dos tipos de residuos:

® Residuos solidos comunes: se componen principalmente por compuestos de restos de
alimentos y papeles, producto de las actividades humanas

® Residuos solidos industriales: estos se encuentran compuestos por restos de aceites
minerales, estopas, envases de productos quimicos y residuos generados por la

destilacidn de dcidos grasos.

7.6.2.6. Consumo de agua

En tanto al consumo de agua, considerando que la empresa suministradora de agua (AySA) se
abastece de los afluentes fluviales cercanos a la ubicacion de la planta, se espera que el
consumo de agua genere un impacto negativo debido a la modificacidn de los ecosistemas

que coexisten en los afluentes debido a la disminucién de la calzada.
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7.6.3. Impactos socioeconomicos

7.6.3.1. Presencia de mano de obra

La presencia de la planta supone la creacién de un nuevo foco de trabajo en la zona,
generando una gran cantidad de empleos. Sin embargo, se genera un nuevo riesgo para los
trabajadores en la planta por posibles accidentes de trabajo en caso de funcionamiento
anémalo de los equipos de la planta. En este sentido, ademads, se debe capacitar bien a los

mismos para evitar una mala operacion por parte de los operarios.

A su vez, de manera indirecta, se benefician distribuidores, proveedores de productos y

servicios, generando un movimiento comercial relevante.

7.6.3.2. Contribucidn al Estado

Se beneficia al fisco, dado que las operaciones de la empresa estdn enmarcadas bajo las
regulaciones econémicas formales, aportando una suma importante en el pago de impuestos

al Estado en las diferentes modalidades. Este beneficio es considerado un impacto positivo.

7.6.3.3. Contribucidn a la economia del pais

Al igual que lo mencionado en el item anterior, el agregado de valor a productos locales y su
comercio tanto nacional como internacional, contribuye a la economia del pais mediante el

ingreso de divisas.
7.6.4. Valoracion de los impactos

7.6.4.1. Identificacidn y evaluacidn de los impactos ambientales

Una vez definidos los impactos ambientales del proyecto, se valoran los impactos negativos

en funcidn de la importancia de dicho impacto.

Para poder cuantificar los distintos impactos se tienen en cuenta tres componentes: la
frecuencia, la severidad y la magnitud. La frecuencia es la medida del nimero de veces que se
repite el impacto en el medioambiente por afio. La severidad del problema evalua la gravedad
de cada impacto en la salud de los trabajadores. Y por ultimo, la magnitud hace referencia a
la gravedad del impacto, es decir, la alteracidon que genera en el medio ambiente. Para los tres
componentes analizados se considera una escala de 1 a 5, donde 1 corresponde al valor mas

bajo del componente y 5 al valor mas alto.
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Una vez definidos los tres componentes, al sumarlos se obtiene el valor final del criterio
utilizado para cuantificar el impacto ambiental. De esta manera cada impacto se clasifica

segun dicho valor segin lo mostrado en la tabla 7-1.

Tabla 7-1. Escala de valoracion de los impactos negativos.

Rango criterio impacto ambiental Valoracion
3-6 Leve

7-11 Moderado
12-15 Grave

En la tabla 7-2 se puede observar la identificacidon y evaluacién de los diferentes impactos

negativos.
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Tabla 7-2. Matriz de impactos ambientales negativos.

FACULTAD
DE INGEMERIA

Identificacion del aspecto

Evaluacion de la significancia del impacto

Impacto ambiental

Aspectos ambientales Identificacion Impactos ambientales asociados . . . ..
P fi P Frecuencia Severidad Magnitud Total criterio impacto
ambiental
Modificacidn del terreno Movimiento de tierras Pérdida del suelo 1 3 4 8
Modificacidn del terreno Movimiento de vehiculos Alteracion de las caracteristicas del 1 3 5 9
suelo, ruido
Obras de infraestructura Construcciones de estructura primariay Agotamiento de recursos naturales, 2 3 5 10
auxiliares pérdida de biodiversidad, vertido de
residuos, contaminacidn del aire
Transporte y construccion Uso de equipos y maquinaria pesada Agotamiento de la fauna, alteracidn de 1 3 4 8
las caracteristicas del paisaje, ruido
Generacion de emisiones Compuestos orgdnicos voldtiles y gases Contaminacién atmosférica, efecto 5 2 4 11
de combustion invernadero
Generacion de residuos especiales Sustancias quimicas, aceites lubricantes Aumento de los residuos a disponer 4 3 4 11
Utilizacién de equipos Equipos de proceso Ruido 4 3 4 11
Generacion de efluentes Agua residuales Aumento de los residuos a disponer 5 3 3 11
Consumo de recursos naturales Agua Agotamiento del agua 5 5 4 14
Consumo de gas natural Utilizacidn de recursos no renovables Agotamiento del recurso natural 5 3 2 10
Consumo de energia eléctrica Suministro de energia a la planta Agotamiento del recurso natural 5 2 2 9
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7.7 Medidas preventivas y correctoras

Para eliminar o reducir los impactos medioambientales presentes en la planta, se presentan a

continuacién medidas preventivas y correctoras para cada efecto.
7.7.1. Control de Vehiculos, Equipos y Maquinaria Pesada

A continuacion se enumeran algunas medidas para controlar los impactos relacionados con

el transporte y los equipos.

- Se deberd controlar el correcto estado de manutencién y funcionamiento de los
vehiculos, equipos y maquinarias pesadas, tanto propio como de los subcontratistas,
asi como asegurar el cumplimiento de las normas vigentes.

- Las tareas que produzcan altos niveles de ruido, tales como el movimiento de
camiones y los ruidos producidos por la mdquina de excavaciones deberdn estar
planeadas adecuadamente para mitigar la emisién total lo mdximo posible, de
acuerdo al cronograma de la obra.

- No podran circular simultdneamente mas de tres camiones para el transporte de
suelos de excavacidon hacia el sitio de depdsito y la mdquina que distribuird y asentara

los suelos debera trabajar en forma alternada con los camiones.

Estas medidas tienen como objetivo prevenir potenciales enfermedades laborales de los
operarios involucrados en la obra y minimizar los posibles impactos negativos hacia la
poblacidn aledana a la zona de construccidn, asi como también prevenir danos a la fauna

silvestre.
7.7.2. Tratamiento de efluentes

Una vez definidos cada uno de los impactos ambientales considerados en el plan de gestidn,
se considera importante realizar hincapié en uno de ellos: la generacion de efluentes y/o

residuos sélidos.

Se define a un residuo como cualquier tipo de material generado por medio de la actividad
humana y que se encuentre destinado a ser desechado. Dentro de los diferentes tipos de
residuos, se destacan los industriales ya que son los generados por el presente proyecto. A
continuacion, se detallan las distintas clases de residuos dentro de lo que es la actividad

industrial.
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- Inertes: escombros y materiales similares, en general, no peligrosos para el medio
ambiente.

- Ni peligrosos ni inertes: proceden en general de la industria alimenticia. Pueden ser
sélidos, semisdlidos (restos de barros de plantas de tratamiento de efluentes), todos
son organicos biodegradables.

- Similares a residuos sdlidos urbanos: restos de comedores, oficinas, entre otros.
Suelen ser recogidos y tratados de forma similar al resto de los residuos sélidos
urbanos.

- Residuos peligrosos: la industria quimica es la que contribuye mds a la produccidn de
este tipo de residuo industrial, ademds de la automdvil y metalurgia.

- Residuos patogénicos: producidos en plantas farmacéuticas o derivados de

atenciones médicas en plantas que poseen instalaciones para primeros auxilios.

7.7.2.1. Efluentes liquidos

Algunas de las medidas recomendadas para el control y la reduccién de la contaminacién
consisten en:

- Disenar e instalar una unidad de flotacidn/sedimentacién para procesar corrientes de
agua generadas tanto durante las operaciones rutinarias (incluidos los
procedimientos de limpieza) como durante circunstancias excepcionales (vertido
accidental de grasas y aceites).

- Las redes cloacales serdn tratadas por el ente regulatorio encargado de los efluentes
en la zona.

- Se deberd contar con recipientes adecuados y en cantidad suficiente para el
almacenamiento seguro de los efluentes liquidos generados.

- Se debe evitar el lavado o enjuague de maquinarias y equipos que puedan producir

escurrimientos y/o derrames de contaminantes cerca de los afluentes.

En el caso de los efluentes liquidos generados, exceptuando los aceites lubricantes, el
andlisis es mds complejo debido a que no pueden ser vertidos sin tratamiento previo.
Teniendo en cuenta la composicién quimica del efluente en cuestidn, se lo caracteriza de

manera tal de determinar si puede ser vertido o no.

Para poder ser descartados los efluentes generados deben cumplir con los pardmetros
establecidos en la legislacion vigente del territorio en el que se situa la planta. En este

proyecto, la planta productora de dcidos grasos se encuentra ubicada en la localidad de
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Pontevedra, provincia de Buenos Aires, por lo que se seguirdn los Iimites establecidos por la
legislatura bonaerense. La ley que regula los efluentes liquidos es la Ley 12257 (Cddigo de
aguas - Régimen de proteccidon; Conservaciéon y manejo del recurso hidrico de la Prov. De
Bs.As). En la Resolucion 336-03 de la misma, se explicitan las concentraciones mdximas
permisibles de diversos pardmetros dependiendo de dénde serdn descartados. En la tabla 7-3

se mencionan las caracteristicas mds relevantes.

Tabla 7-3. Pardmetros de calidad de las descargas limites admisibles.

Limites para descargar a:

Grupo Pardmetro Unidad il 1 0GR
Colectora Cloacal de agua superficial

Temperatura °C =45 =45

pH upH 7.0-10 6.5-10

Sulfuros mg/L <2.0 <1.0

! S.S.E.E. mg/L <100 <50

Hidrocarburos Totales mg/L <30 <30

Cloro Libre mg/L NE <0.5

D.B.O. mg/L <200 <50

D.Q.O. mg/L <700 <250

! S.A.AM. mg/L <10 <2.0

Sulfatos mg/L <1000 NE

Establecidos los pardametros, se buscara que las corrientes efluentes que se originan a partir
de todos los procesos mencionados en la totalidad de este proyecto, cumplan los limites
indicados por la legislacion. En este sentido, serd una prioridad de la empresa la utilizaciény
disposicion de tratamientos que permitan y aseguren una disminucion de los contaminantes

mencionados anteriormente.

7.7.2.2. Efluentes sélidos

Los residuos sélidos generados por la planta de produccién de dcidos grasos provienen de la
etapa de pretratamiento de la materia prima, donde la misma sufre diversos procesos en los

cuales se eliminan los so6lidos e impurezas que la misma contiene. Dichos residuos seran
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recolectados por una empresa que se encarga de brindar el tratamiento y disposicidn final de

los mismos.

7.7.2.3. Efluentes gaseosos

Algunas de las medidas de prevencidn y control de emisiones recomendadas consisten en:

- Implementar un proceso de recuperacion de disolventes por medio de la destilacidn 'y
condensacion.

- Supervisar y registrar el consumo de disolventes e implementar un programa de
mantenimiento para detectar, supervisar y minimizar las emisiones de hexano
procedentes de las fugas en tuberias y conductos de ventilacion.

- Recoger y tratar las emisiones fugitivas de COV procedentes de tanques de
almacenamiento y de unidades de separacion y destilacion. Para reducir las
emisiones de disolventes y olores deberdn instalarse filtros de carbdén activado y
sistemas de neutralizacion que empleen aceite o agua alcalina. Estudiar la alternativa

de incinerar los vapores de disolvente y / o sustancias olorosas.
7.7.3. Control de vertido de aceites de equipos

El aceite utilizado es un residuo de gran riqueza. El mismo contiene importantes recursos
materiales y energéticos que hacen que el aceite usado pueda ser valorizado en su totalidad y

que pueda ser utilizado como materia prima para fabricar nuevos productos.

El aceite usado necesita de ciertos requisitos previos. Debe ser correctamente extraido y
almacenado y, una vez recuperado, es analizado en los centros de almacenamiento temporal
o en centros de transferencia donde se determina su destino final para ser tratado a través de

los siguientes procesos:

- Regeneracion: el proceso consiste en eliminar el agua, aditivos, metales pesados y
otros sedimentos del residuo para obtener una base lubricante vdlida para su
reformulacién en nuevo aceite lubricante, lo que contribuye a un notable ahorro de
materias primas en la produccidn de nuevos aceites.

= Valorizacion energética: tratamiento fisico-quimico de descontaminacidén del aceite
usado que posibilita su posterior uso como combustible industrial, aprovechando su
poder calorifico en centrales térmicas de generacidn eléctrica, cementeras, papeleras,
equipos marinos, etc., evitando con ello la utilizacion de otros combustibles

tradicionales como los combustibles fdsiles.
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=> Reciclado: el aceite usado también se puede someter a un reciclado material, siendo
valido para producir otros materiales como betun asféltico que luego se usa para telas
impermeabilizantes o en el asfaltado de carreteras, pinturas, tintas, fertilizantes o

arcillas expandidas.

Los aceites lubricantes son considerados residuos especiales. Dichos residuos son aquellos
que requieren un tratamiento especial por su composicién quimica u otras caracteristicas.
Son sustancias que son inflamables, corrosivas, téxicas o que pueden producir reacciones
quimicas, cuando se encuentran en concentraciones que pueden ser peligrosas para la salud
o para el ambiente. El impacto negativo de estas sustancias se ve agravado cuando son
dificiles de degradar en la naturaleza. Es por esta razén que se busca que los residuos
especiales generados sean tratados y desechados como corresponda segun la normativa
vigente. La Ley 11720 de residuos especiales establece, para los generadores de dichos
residuos, la presentacion de una Declaracién Jurada donde conste la descripcién y
composicion de los residuos generados, su cantidad, procedimiento para extraccion de
muestras, método de andlisis de lixiviado y estdndares para su evaluacién. Ademds, establece
la adopcion de medidas paulatinas tendientes a disminuir la cantidad de residuos especiales

generados.

7.7.4. Control de posibles accidentes
En relacion a este impacto, mds que una solucion instantdnea a implementar, es necesario
llevar adelante medidas constantes. Todo el personal tiene responsabilidades asociadas a sus

roles:

- Direccion de la empresa: cumplir legislaciones, establecer normas de seguridad,
proveer elementos de proteccidn personal e implementar capacitaciones en riesgos.

- Trabajadores: cumplir normas de higiene y seguridad de trabajo, asistir a exdmenes de
salud y capacitaciones, detectar riesgos e informar accidentes.

= Supervision: inculcar hdbitos seguros, controlar, detectar riesgos e investigar
accidentes.

= Medicina laboral: efectuar exdmenes de salud y el seguimiento de accidentados.

- Area de Higiene y seguridad: controlar cumplimiento de normas, explicar

funcionamiento de elementos de proteccidn, elaborar reglamentaciones y textos.
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7.7.5. Control del consumo de agua

Para lograr la reduccidn de este impacto se opta por la reutilizacién del agua en un circuito
cerrado que implica una buena forma de mitigarlo. Esto implica usar el mismo agua
repetidamente para los equipos que la requieren, esto ahorra una gran cantidad de agua

nueva comparada con la renovacion en cada ciclo.
7.7.6. Medidas adicionales

Otras medidas que se pueden tomar a fin de prevenir y corregir los dafios que genera la

planta se enumeran a continuacidn:

- Limitar las operaciones de carga/descarga de materiales y en general todas aquellas
actividades que puedan dar lugar a la emision/movilizacién de polvo o particulas
durante los periodos en los que el rango de velocidad del viento (vector dispersante)
sea inferior a 10 km/h. Asi, en la planificacidn diaria de estas actividades la direccion
de obra deberfa incorporar como un factor mds a tener en cuenta, la prevision
meteoroldgica.

- La maquinaria deberd transitar por los caminos existentes, para minimizar la
afeccion.

- En cuanto a las emisiones de vehiculos y maquinaria pesada, éstas pueden ser
reducidas mediante un adecuado mantenimiento técnico de las mismas (que asegure
una buena combustion en el motor).

- Durante la fase de obras se asignard un responsable medioambiental que se encargue
de vigilar y registrar las incidencias surgidas durante el desarrollo de las mismas.

= Al finalizar la obra restituir las infraestructuras a su estado actual, retirando y
gestionando correctamente todos los residuos. Se procederd a reponer o restaurar los
caminos de acceso que puedan haberse visto afectados; el estado final de los mismos
debe ser al menos el que existia previo a la afeccién por las obras.

- Minimizar al mdximo posible el tiempo de funcionamiento de la maquinaria pesaday

resto de vehiculos y mdquinas que supongan un aumento en los niveles acusticos.

7.7.7. Indicadores de medicién
Para llevar adelante el plan de gestion propuesto en el presente capitulo es necesario
establecer los objetivos ambientales de la organizacién para las variables de proceso mads

relevantes. Es por esto que se definen los aspectos ambientales mds significativos de la
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planta quimica y se los relaciona con diferentes indicadores de medicidn. De esta manera es

posible verificar que se cumplan los objetivos y que los aspectos ambientales controlados se

encuentren dentro de los requisitos.

A continuacidn, en la tabla 7-4 se detallan los indicadores utilizados para la medicidn de los

aspectos ambientales mds importantes y sus valores Iimite. Se busca limitar los valores de

consumo de los servicios requeridos por el proceso productivo teniendo en cuenta un

margen de tolerancia del 10%.

Tabla 7-4. Indicadores de medicion.

Aspectos ambientales Indicador Valor limite
Consumo de agua kg agua/kg producto 20.27
Consumo de energia eléctrica kW/kg producto 0.066
Consumo de gas natural m?® gas/kg producto 0.242
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