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“La mente es como un paracaidas; solo funciona si se abre”

Albert Einstein
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Resumen Ejecutivo

El vuelco de aceite de cocina usado en desaglies cloacales y pluviales es un gran problema en la
actualidad, dado que miles de metros cubicos de agua de los cuerpos receptores de estos efluentes,
como rios y mares, se ven contaminados y afectados, lo que conlleva a multiples consecuencias de
gran impacto medioambiental.

Se propone crear una planta quimica para producir acidos grasos a base de aceite vegetal usado
reciclado, lo que contribuiria enormemente en el cuidado ambiental, al mismo tiempo que se
generan puestos de trabajo y retribuciones econémicas para quien decida afrontar la inversion.

Ademas de acidos grasos, se contemplé la comercializacién de emulsionantes alimenticios a base de
monoglicéridos, lo que implica la revalorizacion de los subproductos del proceso, de bajo valor
comercial en el mercado contemporaneo.

Los resultados del estudio de mercado y de los andlisis de viabilidad presentan distintos panoramas
en funcién del escenario considerado, sin embargo, aun en el caso menos optimista el proyecto
resulta rentable. Los principales clientes estaran radicados en Estados Unidos y en el mercado
interno. La competencia nacional estd muy bien posicionada; de todos modos la demanda en ambos
destinos continua insatisfecha.

La tasa interna de retorno esperada es del 50%, sobre una inversién de USD 29.440.601. El tiempo de
repago estimado es de 2 afios, sobre una vida util del proyecto de 25 afios.

En las condiciones contempladas, el punto de equilibrio estaria dado al 13% de la capacidad de la
planta, lo que implica excelentes margenes de operacién y muy bajos niveles de riesgos financieros.

Para lograr llevar adelante el proyecto se necesitaria capitalizar todos los equipos de proceso
cotizados en la etapa de ingenieria base, y desarrollar una serie de estudios en profundidad sobre
distintos aspectos de la planta. Estos trabajos, junto a las obras de montaje, tendrian una duracion
total estimada de 24 meses y el lugar donde se construiria es en el Parque Industrial Pilar.
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Capitulo 1: Investigacién Preliminar

1. Peticionario y Estructura del Proyecto

El presente proyecto es realizado para la asignatura “Trabajo Final de Ingenieria Quimica”, de la
Facultad de Ingenieria de la Universidad Nacional de Mar del Plata, como requisito obligatorio del
plan de estudio para la finalizacidn de la carrera.

Para su estructuracion se utilizaron criterios generales para la elaboracién de proyectos provenientes
del “Project Management Body of Knowledge” o segun sus siglas (PMBOK )® .

2. Objetivos del Proyecto

El objetivo general del presente proyecto es el disefio integro de una planta de produccién de acidos
grasos a partir de Aceite de Soja usado (sera referido como AVU) proveniente de su uso en la
industria alimenticia; asi como su posterior separacion segln su estructura quimica para ofrecer en
el mercado.

3. Justificacidn preliminar del Proyecto

Con el objetivo de presentar de forma clara y concisa las razones por las cuales se considera
conveniente formular el presente Proyecto, se procederda a realizar un analisis FODA con su
correspondiente matriz, y luego se profundizara sobre la justificacidon social, ambiental, geograficay
econdémica.

3.1 Analisis FODA
Tabla 1.1. Analisis FODA.

® Se obtienen productos de alto valor | @ Cubrir la demanda insatisfecha de los

agregado a partir de materias primas de principales importadores a nivel mundial
bajo costo por ser desechos reciclados. como Estados Unidos.

e Alta disponibilidad de materia primaenla | ® Incentivar al reciclaje de los aceites
region. vegetales usados.

e Demanda creciente de los productos. e Se obtienen subproductos con gran

utiidad y un mercado altamente
desarrollado.

e Competencia local estd muy bien | ® Los principales importadores de aceites
posicionada. vegetales usados generados en nuestro
e Inestabilidad econdmica de la region. pais poseen una moneda mas sélida y eso
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e Elevadas tasas tributarias y retenciones a los vuelve mds competitivos.

las exportaciones. ® lLos productores internacionales se
expanden continuamente, mediante el
desarrollo de nuevos mercados.

3.2 Justificacion Social

El hecho de obtener acidos grasos a partir de aceite vegetal usado reciclado y no de aceites virgenes,
es sumamente importante ya que implica un consumo de agua mucho menor al que seria necesario
si se cultivasen plantas oleaginosas con este propdsito especifico. Ademas, los aceites vegetales
usados sufren distintas reacciones quimicas durante el proceso de fritura que degradan sus
componentes generando sustancias tdxicas para los seres humanos, por lo tanto, su reciclaje
disminuye la posibilidad de contraer enfermedades relacionadas con tales sustancias.

Adicionalmente, crear una planta de procesamiento de nivel industrial, implica generar puestos de
trabajo y crecimiento econdmico en la zona donde se instale la misma, lo que aumentaria el poder
adquisitivo de la poblacidon y mejoraria su calidad de vida.

3.3 Justificacion Ambiental

Esta perspectiva estd estrechamente relacionada a lo antes dicho, ya que se disminuye el consumo
de agua, se impulsa al reciclaje de aceites que contienen sustancias nocivas para el medioambiente,
se reduce el territorio explotado para cultivar plantas aceiteras y se obtienen, sin embargo productos
con la calidad que exige el Mercado.

Por otro lado, el proyecto propone la utilizacién de un residuo que es muy dificil de tratar para que
sea eliminado como efluente seguro.

3.4 Justificacion Geografica

Al tomar lugar en Argentina, la iniciativa a priori seria factible debido a la alta disponibilidad de
materia prima ya que se trata del cuarto mayor productor de Aceite de Soja a nivel mundial, y mas
alla de ser el principal exportador con un 46% de participacién en el mercado global, el consumo
interno es muy alto por lo que también lo es la generacién de residuos .[!]

Ademds, se trata de un pais con un elevado nimero de profesionales, tanto de las ciencias exactas,
ingenierias, ciencias econdmicas como asi también de otras especialidades, debido mayormente a
gue se puede acceder de manera publica y gratuita a la Educacién de Nivel Superior; esto sugiere
una gran disponibilidad de recursos humanos para montar una planta de la escala prevista.

Sumado a lo mencionado, Argentina cuenta con mds de 500 parques industriales distribuidos en las
23 provincias que conforman el territorio nacional, lo que significa que es posible determinar
detalladamente las ventajas y desventajas de situar a la planta en diferentes sectores y obtener un
abanico de posibilidades sumamente amplio .[?!

11
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3.5 Justificacion Economica

Como se ha mencionado, el hecho de procesar aceites vegetales usados reciclados implica reducir en
gran porcentaje el costo de adquisicion de la materia prima, y la gran oferta de mano de obra tiene la
misma tendencia, lo que resulta alentador para el proyecto desde el punto de vista econdmico al
sugerir bajos valores dentro de los costos variables, siendo estos usualmente el mayor porcentaje de
los costos de produccidn en cualquier planta industrial.

4. Alcance de Proyecto

Se propone disefiar una planta de produccién de acidos grasos con una capacidad nominal de 2
toneladas/hora que incluya una linea de purificacidon y separacion de los productos; asi como una
adecuada disposicion final tanto para éstos como para sus efluentes de forma tal que cumplan con
todos los requerimientos legales en relacidon al medioambiente.

Ademas se buscara utilizar los subproductos del proceso de obtencidon de acidos grasos como
materia prima para la produccion de glicéridos y asi darle valor agregado a sustancias con bajo valor
de reventa.

5. Alcance de Producto

Se desea obtener, por un lado, acidos grasos fraccionados, y por otra parte, producir una mezcla de
mono y diglicéridos destinados a su utilizacién en la industria alimenticia como aditivos, cuya
composicion satisfaga los estdndares de calidad impuestos por el mercado.

6. Antecedentes en el Mercado

La produccién de acidos grasos ha presentado un gran aumento en las ultimas décadas, tal como lo
indica la Figura 1.1. Esto se debe al incremento en la demanda. El Sudeste Asiatico es considerado el
lider de la region en términos de produccién, seguido por las potencias econdmicas a nivel mundial
tales como China, Estados Unidos y la regién europea. De dicha figura se puede apreciar como la
produccion se duplicéd de 5 a 10 millones de toneladas de 4cidos grasos entre el afio 2006 y el 2018,
lo que ilusiona y propone un escenario favorable para el proyecto al dar idea de la creciente
demanda y de la baja competencia dentro de la regién latinoamericana .l*!

12
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Figura 1.1. Evolucion de la produccién mundial de acidos grasos entre 2006 y 2018.

La Figura 1.2 muestra cualitativamente la caida del precio de algunos acidos grasos en el mercado a
nivel mundial en los Ultimos afios. La baja en los precios de venta se debe a la notoria disminucidn en
los costos de produccion de los mismos, como resultado del aumento de la produccién y oferta de
materias primas e introduccion de mejoras tecnoldgicas en los procesos productivos.

USk/tonne

Jun-1é& Jun-17 Jun-18 Jun-1%
TP Stearic Acid 1 2-14 Fatty Alcohaols
m—C15-18 Fatty Alcohals i C 8 Fatty Acid
"0 Fatty Acid m_3-10 Fatty Acid Cut
e fined Glycerine

Figura 1.2. Variacién del valor de Acidos grasos, Glicerina y alcoholes durante los tltimos 4 afios.

En la Figura 1.3 se puede observar la presencia de Argentina en el Mercado internacional en el Afio

2019.

13



TRABAJO FINAL DE INGENIERIA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORIA - TOMAS JOAQUIN VISPO

& 4 Greenland

: MNoiegs =
ki £ Rusia. Faderacion de
Canada
. : Ueranis Kazsjstin i
-~ Itzha -
Estados Unidos de Amenica ‘f Timma o
China
Iram LIk
Paiistdn

(s "_Al;ch: Egipin
Mexico indiz

Migens Etiopiz

Pard
Angolz.

ol Aastraliz
Suddfrica

Chije?

Figura 1.3. Exportaciones argentinas de acidos grasos en el afio 2019 .[*]

Los principales productores de soja en América del Sur son Brasil y Argentina, siendo este ultimo, el
mayor exportador en el mundo. En consecuencia, son los paises que presentan la menor cantidad de
importaciones de acidos grasos acompafiados de los paises vecinos que son pequeios productores
(Figura 1.4). Por lo tanto el consumo interno de acidos grasos en los grandes y pequefios paises
productores de soja de Sudamérica se encuentra cubierto.

Las altas demandas de acidos grasos en el mercado internacional se detallan en la Figura 1.4, en
donde se diferencian los grandes importadores.

14



TRABAJO FINAL DE INGENIERIA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORIA - TOMAS JOAQUIN VISPO

" | Greenland_

@ = - D 1w -
[ 7 ; A o .;.-l‘“.“:‘ Fussian Federation
Canzda I
= 'llk'_"f""'é.- Kozghthatan 77 i\‘.‘cﬂgdja
3 .
Lo Ol P eaae |
United States of Amenica, " Joain 45 5 TukEy T Chi
J g Chine
____ flas i
. - Mganiz 'l:q'ﬁ’.! ! S estidn i
Mesxice i L India Ly

Mali  [Miger
A i
Mogerid Ethuops

Brazil

HAumtralin

Figura 1.4. Paises importadores de acidos grasos en el afio 2019 .[*]
De los andlisis anteriores, se pueden extraer las siguientes conclusiones:

® Los principales Importadores de acidos grasos a nivel mundial son:

Paises Bajos, India, Estados Unidos, Malasia, China, Alemania, Italia, Corea, Espafia y Suecia.
Como se muestra en el Grafico 1.1 con una cantidad total de importacion de 5.930.952
toneladas en el afio 2019.

e Existen paises como Estados Unidos, India, China, entre otros, que importan el 6%, 11% y 9%
respectivamente del total de toneladas que consumen al afo; estos paises no presentan
importaciones apreciables provenientes de Argentina.

e Los paises nombrados anteriormente, presentan tasas de crecimiento altas, que indican un
aumento en el consumo afo a afio. Grafico 1.2.

IMPORTACION DE ACIDOS GRASOS

_ Paises Bajos
15%

Otros

Suecia

4%

Espafia ___
4%

Italia ’
R China
Alemania

e c.:: 9%

15



TRABAJO FINAL DE INGENIERIA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORIA - TOMAS JOAQUIN VISPO

Grafico 1.1. Paises importadores de acidos grasos a nivel mundial en 2019 .[4]
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Grafico 1.2. Tasas de Crecimiento por pais y actividad en las importaciones .[*]

En conclusién a los andlisis previos, podemos decir que existen tendencias al aumento del consumo
de acidos grasos a nivel mundial, en especial para el caso de Italia con un 45% de aumento, lo que se
ve reflejado en el pico alcanzado por la curva naranja del Grafico 1.2. Por otro lado hay casos como
Estados Unidos (8 % en aumento) el cual aliin no es un gran importador por parte de Argentina, por
lo tanto se puede decir que existen grandes mercados disponibles en la actualidad y grandes
mercados en los que se puede incursionar a futuro. Se debe dejar en claro que el principal mercado
objetivo es el internacional.

7. Normas y Referencias Utilizadas

e (ddigo Alimentario Argentino (Capitulo VII “ALIMENTOS GRASOS ACEITES ALIMENTICIOS”,
Articulo 552 bis - Res 2012, 19.10.84). “Restricciones para reutilizacién de AVUs”.

e (Cobdigo Alimentario Argentino (Capitulo XVIII “ADITIVOS ALIMENTARIOS”, Articulo 1398 - Res
511,9.4.86). “Aditivos Alimentarios permitidos”.

o Ley N° 3997 de Regulacién, Control y Gestidn de Aceites Vegetales Usados.

e Constitucion Nacional de la Republica Argentina - Articulo 41 - “Derecho de los habitantes a un
ambiente sano”.

e Ley N°25675 - Articulos 1 a 27 - “Presupuestos minimos para el logro de una gestion
sustentable y adecuada del ambiente, la preservacién y proteccién de la diversidad bioldgica 'y
la implementacion del desarrollo sustentable.”

e Normas APA: “Citacion de bibliografias Cientificas”.
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® Ley N°366/2003 - Anexo Il - “Pardmetros de calidad de las descargas de los limites admisibles
segun el destino del vuelco de aguas residuales”.

8. Definiciones y Abreviaturas

TG : Triglicéridos

- AVU: Aceite Vegetal Usado - Aceite de Soja Usado

- GLI: Glicerina

- MG: Monoglicéridos

- DG: Diglicéridos

- MyD: Mono y Diglicéridos

- E471: Mezcla de Mono y Diglicéridos como aditivos alimentarios
- AG: Acidos Grasos

- ALA: Acido alfa-Linolénico

- CLA: Acido Linoleico

9. Introduccion

El mercado de los acidos grasos ha evolucionado desde los ultimos 50 afos debido principalmente a
dos factores; el primero es el avance tecnolégico, es decir las nuevas aplicaciones que se encuentran
para los acidos grasos, junto con el desarrollo técnico-econdmico consecuente y, el segundo, es la
disponibilidad de la materia prima.

Las materias primas utilizadas para la produccion de acidos grasos son diversas y se pueden clasificar
segln su origen natural, tales como aceites y grasas naturales, 6 sintético, es decir, a partir de cortes
de petréleo. Como se anticipd, este proyecto se enfocara exclusivamente en el tratamiento de aceite
vegetal usado.

9.1 Los aceites vegetales

Los aceites vegetales estan compuestos principalmente por triglicéridos, los cuales poseen una
molécula de glicerol unida a tres moléculas alquilicas, es decir, son ésteres de acidos grasos. Uno de
los aceites vegetales de uso mds comun en la industria es el Aceite de Soja, cuya composicidn es alta
en acidos grasos poliinsaturados. La estructura molecular de dicho aceite es mostrada en la Figura
1.5.
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Figura 1.5. Estructura de una molécula tipica de Aceite de Soja.

Debido a su alto contenido proteico y de aceites, el cultivo de soja es esencial para la alimentacidn
humana, de los ganados y para la economia a nivel mundial.

El consumo de aceite de soja y girasol en la Republica Argentina es mostrado en el Grafico 1.3, cuyos
datos fueron extraidos de fuentes oficiales como el Instituto Nacional de Estadisticas y Censos de la
Republica Argentina (INDEC) y la Camara de la Industria Aceitera de la Republica Argentina (CIARA).
Se pueden observar los comportamientos de los consumos de ambos aceites, diferenciando un
notable aumento del consumo de aceite de soja anual en el pais.

Taruiadas i) Variacion anual de Aceite de soja v girasol en Argentina
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Grafico 1.3. Variacion anual del consumo de aceite de soja y girasol en la Republica Argentina.

Dentro de la variedad de aceites que existen, cada uno posee distintos porcentajes de acidos grasos,
en Tabla 1.2 se detalla la composicién de cada uno en el aceite de soja virgen.

Tabla 1.2. Composicién Tipica de Acidos Grasos en Aceite de Soja .’!
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LINOLEICO 53.8

OLEICO 22.8
PALMITICO 10.3
LINOLENICO 8.8
ESTEARICO 3.9
MIRISTICO 0.2

LAURICO 0.2

Con la destilacion de los acidos grasos provenientes de la hidrélisis del aceite de soja, se obtienen los
acidos grasos en forma fraccionada indicados en la Tabla 1.2, los cuales poseen multiples usos a nivel
industrial como la sintesis de aminas, betainas, ésteres, alcoholes grasos, lubricantes, cosméticos y
cuidado personal, jabones liquidos y sélidos, detergentes y tensoactivos, entre otros.

Un producto secundario de la hidrdlisis es la glicerina, la cual puede ser utilizada para obtener una
mezcla de MyD y aumentar el valor del producto. La mezcla de mono y diglicéridos son cominmente
afiadidos a los productos comerciales de alimentos en pequefias cantidades. Actlan como
emulsionantes, ayudando a mezclar los ingredientes insolubles que de otro modo no se mezclarian.
A menudo se encuentran en productos de panaderia, bebidas, helados, chicles, margarinas, etc.
Cuando se utilizan en productos de panaderia, los monoglicéridos mejoran el volumen del pan, y le
dan a la miga, una textura suave y blanda.

9.2 Ventajas y desventajas de la reutilizacion de la materia prima

Una ventaja del proyecto es que se revaloriza una sustancia que originalmente seria destinada como
un residuo del proceso de fritura en las empresas alimenticias, restaurantes y demas cocinas, por lo
tanto, se evita la disposicién en efluentes cloacales lo que representa salvar 1000 litros de agua de
ser contaminados por cada litro de aceite usado desechado, ademads de prolongar la vida util de las
cafierias. Es cierto que gran cantidad del AVU se recicla en la actualidad y se destina a la produccidn
de Biodiesel, ya sea en industrias nacionales como extranjeras, las cuales importan los aceites
reciclados. De todos modos, es importante sefalar que mas alla de que hoy en dia se destinen dichos
“residuos” a una industria que los aprovecha como materia prima, se esta proponiendo un nuevo
negocio a partir de los mismos, por lo que la ventaja aqui mencionada es concreta y real.

Otra ventaja notable para el proyecto son las reglamentaciones nacionales vigentes, como por
ejemplo, el derecho que gozan todos los habitantes a un ambiente sano (Articulo 41 de la
Constitucion Nacional de la Republica Argentina). Por otro lado, los presupuestos minimos para el
logro de una gestion sustentable y adecuada del ambiente, la preservacién y proteccién de la
diversidad bioldgica y la implementacién del desarrollo sustentable (Ley N2 25.675 “Ley General del
Ambiente”). Finalmente la Ley N°3997 sobre la disposicidn final de los residuos de AVUs que prohibe
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el vertido de aceites y grasas luego de su primera fritura, solo o mezclado con otros liquidos, como
asi también sus componentes sélidos presentes mezclados o separados, con destino directo o
indirecto a colectoras, colectores, cloacas maximas, conductos pluviales, sumideros, cursos de agua,
via publica o el suelo. Esto permitird a la empresa adquirir el descarte de dichos residuos de los
establecimientos generadores a bajo coste, a partir de empresas encargadas de la recolecciéon y
acondicionamiento de dicha sustancia; en fin, se hace foco en el gran beneficio general que este
negocio genera.

Ademas, los potenciales proveedores no sélo se dedican a la recoleccién y reventa de AVUs sino que
también al acondicionamiento para su posterior procesamiento; esto representa un mayor costo de
materia prima; pero a su vez ahorra etapas correspondientes al pretratamiento y todo lo que ello
representa.

Dichas ventajas, perfilan a la compaifiia (ficticia) como una empresa orientada a la quimica verde, al
desarrollo sostenible y al cuidado ambiental. Esto es lo que representara la imagen corporativa (o
imagen empresa) que se quiere demostrar y juega un papel beneficioso para el mercado consumidor.

En cuanto a los puntos desfavorables, se encontré como principal desventaja la presencia de
competidores muy bien posicionados en el mercado a nivel mundial y local, aunque este ultimo no
tiene una demanda tan significativa como lo es en el extranjero. Luego se hablard de dichos
productores, pero se anticipa que se trata de empresas que lideran el sector a nivel intercontinental
hace afios y se destacan por su presencia en numerosos paises incluyendo, por supuesto, las zonas
de mayor demanda de los productos. La forma de contrarrestar este inconveniente seria apuntar a
mercados que hoy en dia no tienen las mejores relaciones internacionales con la competencia, como
es el caso de Estados Unidos.

9.3 Descripcion General del Proceso

En esta seccidn se describen las generalidades del proceso y los tipos de vias de obtencion de los
productos deseados. Dichos procesos se abordardn con mayor profundidad en capitulos posteriores
y se definira el método a utilizar, basandose en sus ventajas y desventajas.

De manera de obtener los tan mencionados acidos grasos a partir de aceite de soja usado, es
necesario llevar a cabo una serie de pasos que cubren desde el acopio seguro de la materia prima
hasta la purificacién y clasificacién de los distintos cortes de acidos grasos; por lo tanto es
sumamente importante tener una visién amplia y general de toda la cadena de transformacionesy a
la vez conocer en profundo detalle cada etapa en particular para saber cudles son los puntos criticos
de éxito que deben respetarse de manera obligatoria.

En primer instancia se describe sélo el proceso quimico a realizar para obtener los acidos grasos a
partir del AVU, dejando de lado las etapas de recepcién y acopio, purificacién y disposicién final.

Los acidos grasos se consiguen mediante el desdoblamiento de los triglicéridos presentes en nuestra
materia prima. El proceso es de naturaleza exclusivamente hidrolitica, razén por la que es necesaria
la presencia de agua. A temperatura ambiente, el agua y los aceites son insolubles entre si, por lo
que la hidrélisis progresa muy lentamente; sin embargo, existen numerosos agentes cataliticos que
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aceleran la velocidad de la reaccidn. A temperaturas superiores a 200°C la miscibilidad del agua y los
aceites aumenta tanto que la hidrélisis progresa rapidamente, aun en ausencia de catalizadores.
Aprovechando esta circunstancia, se construyen plantas desdobladoras continuas, operando a
contracorriente. El conjunto de acidos grasos obtenidos por desdoblamiento del AVU se somete a
fraccionamiento por destilacidn, cristalizacién o extraccidon por solventes; siendo el primero un
método de clasificacion segun longitud de cadena carbonatada (gran variacién en los puntos de
fusion y ebulliciéon), mientras que los ultimos dos darian lugar a la separacién segin grado de
insaturacion .[®]

De manera esquematica se puede representar la hidrdlisis segun la Figura 1.6.

0
T

H,C~OH
HC-D-—H-—H Lol N, R ————— r-l:tl:-nH + 3R-COOH
0 H,C=0H
acido
HC-0——R Gleodl  satuadoo meatado
0

Iriglicérido (grasa o aceite)

Figura 1.6. Hidrdlisis en grasas y aceites.

El producto de la reacciéon es una capa acuosa que lleva en disolucidn a la glicerina y una parte
aceitosa que contiene acidos grasos.

El mayor inconveniente de la reaccion es la inmiscibilidad entre el aguay el aceite; de ahi que todas
las acciones o agentes que favorezcan al intimo contacto entre las sustancias aumenta la velocidad
de reaccidn, ya sea: agitacidn, altas temperaturas, altas presiones, catalizadores, disefio estratégico
del reactor, etc.

Por otro lado, la reacciéon de glicerdlisis se puede representar como en la Figura 1.7, y al igual que en
el caso de la hidrélisis de triglicéridos, existen multiples alternativas en cuanto a medios y
condiciones de reaccidn, las cuales siempre estdn orientadas a incrementar la miscibilidad de las
fases y seran abordadas en el capitulo siguiente.

0 0

HQG—C}—H—R H,C——OH Hzc—D—[lfl.—FE
| 0

HC -D—H—H + 2 HC—OH o 3 HC——OH
B )

HEC—D—H—R H,C——0H H,G——OH

Figura 1.7. Glicerdlisis en grasas y aceites .l’]
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Se adiciona un diagrama de flujo tentativo del proceso, en el cual se representan todas las corrientes
gue ingresan y salen en cada bloque, representando los intercambios de masa y energia del proceso

(Diagrama 1.1).
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Diagrama 1.1. Diagrama de flujo tentativo del proceso en cuestién.

10. Materias Primas

10.1 Disponibilidad de las materias primas

Luego de hacer un estudio del circuito nacional de los aceites vegetales, se llegd a la conclusidn de
gue numerosas son las empresas involucradas en la recoleccion de dichas sustancias luego de haber
sido utilizadas para la fritura, y de que éstas no sdlo lo recolectan sino que lo acondicionan para su
acopio seguro y posterior venta. Por lo tanto, se decidid que el proyecto continuara basado en la
adquisicion de la materia prima ya acondicionada y su consecuente procesamiento de forma de
alcanzar el producto deseado.

RBA Ambiental y Sodir SRL son las dos empresas recolectoras de AVU con las que se establecié
contacto y que se conoce que son capaces de cubrir la disponibilidad minima necesaria.

RBA Ambiental realiza un trabajo integral a lo largo de todo el territorio argentino y su planta de
tratamiento y acopio principal se encuentra en la localidad de Bella Vista, Provincia de Buenos Aires.

Por su parte, Sodir SRL se localiza en Isidro Casanova, también dentro del territorio de la Provincia de
Buenos Aires. En primera instancia, sélo se considerara a esta empresa como principal reemplazo en
caso de sufrir imprevistos con RBA Ambiental.

10.2 Composicion de las materias Primas

Durante el proceso de fritura, las materias grasas sufren una serie compleja de reacciones tales como
auto-oxidacidén, polimerizacién térmica, oxidacién térmica, isomerizacion, ciclacion e hidrdlisis. En la
Figura 1.8 se muestra un esquema general de las diferentes reacciones responsables de los cambios
en la calidad del aceite de fritura.

22



TRABAJO FINAL DE INGENIERIA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORIA - TOMAS JOAQUIN VISPO

Compuestos
volatiles
¢ Banio de fritura ?
Pm“"*‘" AB&DRCIGN vapori zacion

\

GKIDAE ION

Hi drnparﬁ:ﬂdns

‘

aleoholes, celonas,  gimaros. ciclicos
epduidos,
triglicer dos oxidados

vapor de agua

Ftsnﬁn Eﬂlubilnz.a::m HIDROLISIS
Llplduadel l‘netaiew’pt?trm
alimento caliones
Ramcalm libres
Carnr 2
Acidos Frasos O mono-
. Dimerﬂs. Compuestos glicéridos y
Addl:ta. aldehldﬂs. polimercs gliceral

Figura 1.8. Reacciones que tienen lugar durante la fritura en profundidad .[%]

Debido a dichas reacciones, se debe tener en cuenta que la composicion de acidos grasos vy
triglicéridos puede variar significativamente respecto a la del aceite crudo. El Grafico 1.4 muestra de
forma acertada los valores de los componentes principales de la materia prima. Esta informacidn
serd tenida en cuenta a la hora de plantear los balances de masa globales y de disefiar los reactores

en etapas posteriores.

COMPOSICION DE AVU (%)

AG
1%

TG ox

TGD
11%

Triglicéridos

3%

Grafico 1.4. Composicién de Aceite de Soja Usado .[%]

Referencias:
TGD: Dimeros de Triglicéridos.
TG ox: Triglicéridos oxidados.
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DG: Diglicéridos.

AG: Acidos Grasos Libres.
Tal como se mostrd, la materia prima disponible para el proceso productivo cuenta con la presencia
de compuestos polares, los cuales provienen de la degradacidon térmica/oxidativa. Dicha degradacion
se produce siguiendo una reaccién en presencia de radicales libres, con la cual se forman
hidroperdxidos muy inestables en presencia de calor y posteriormente se da lugar a la formacion de
cetonas, aldehidos y polimeros, compuestos que son extraidos en el proceso de acondicionamiento
gue realizan las empresas recolectoras mencionadas.

10.3 Precios de las materias primas

Se solicité un presupuesto al principal proveedor propuesto anteriormente y se obtuvo el siguiente
valor:

e RBA Ambiental: Precio por tonelada de AVU acondicionado u$D 300 (la conversién a délares
se realizé con el valor a inicios del Afio 2020; se hace la aclaracién ya que se comercializa en
ARS).

11. Productos

11.1 Acidos grasos fraccionados

Como se anticipd, en la Tabla 1.2 los aceites vegetales provenientes del grano de soja poseen
composiciones variadas de distintos dcidos grasos, por lo que se describen los usos y el valor
comercial de aquellos que estdn presentes en mayor proporcidn.

11.1.1 Acido a-Linolénico (C18:3)

El acido a-Linolénico (Figura 1.9) es un acido graso esencial de la serie omega 3 (w-3), los acidos
grasos esenciales son aquellos que son necesarios para cubrir ciertas funciones del organismo y que
el mismo no puede sintetizar. Por lo que deben obtenerse mediante la dieta diaria o mediante
suplementos alimenticios. Los Unicos 4cidos grasos esenciales que el cuerpo no puede sintetizar son
el a-Linolénico y el Linoleico. Si estos se suministran, el organismo puede generar el resto de los
acidos necesarios .I’]

0
JJ\/\/\/\/ - : : -
HO 1% o N1 15 s

Figura 1.9. Estructura molecular del acido alfa linolénico.

Para comprender mejor el comportamiento del cuerpo humano frente a los acidos grasos, se puede
observar la Figura 1.10 la cual muestra la ruta metabdlica del organismo a partir de los acidos
a-Linolénico y Linoleico.
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Figura 1.10. Ruta metabdlica a partir de los acidos grasos esenciales.

Debido a su gran protagonismo para la alimentacidn humana, el acido a-Linoleico es utilizado en
innumerables productos farmacéuticos como las reconocidas capsulas blandas, las cuales en algunos
casos estdan compuestas por mas del 50% de dicho producto. Existen diversas marcas en el mercado
gue las comercializan a lo largo del mundo.

Por lo tanto, puede decirse que los principales destinos de dicho producto en su forma aislada, son
las industrias farmacéuticas dedicadas al fraccionamiento y distribucion de acidos grasos esenciales
en capsulas blandas.

11.1.2 Acido Linoleico (C18:2)

El acido linoleico es el segundo aceite esencial para la alimentacion humana. Dicho acido es de la
serie omega 6 (w-6). A diferencia del acido a-Linolénico, posee dos insaturaciones en su estructura
molecular, como se muestra en la Figura 1.11.

O

HO

Figura 1.11. Estructura molecular del acido linoleico.

El 4cido linoleico posee multiples beneficios para la salud, que van desde una mejora en los niveles
de colesterol en la sangre; hasta una reduccion de la grasa corporal y aumento de la masa muscular,
lo que representa un beneficio muy importante para quienes se dedican al mundo del deporte y
desean mantener un cuerpo saludable.

Algunas aplicaciones en la industria de dicho 4cido van desde la produccién de pinturas y barnices
con secado rapido, hasta elaboracion de productos de belleza y, en mayor proporcién a la fabricacién
de productos nutricionales y suplementos dietarios.
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11.1.3 Acido Oleico (€18:1)

El acido oleico (Figura 1.12) es un acido graso monoinsaturado de la serie omega 9 (w-9), que se
encuentra comunmente presente en la mayoria de los aceites vegetales y en algunas fuentes
animales. Por ende es incluido con regularidad en la dieta diaria.

Ademds de sus beneficios sobre el funcionamiento del cuerpo humano, el acido oleico posee
multiples aplicaciones industriales como lubricante en la industria metalurgica, textil y del petrdleo.
También puede ser encontrado como aditivo en la industria agroquimica y, en menor proporcién, en
la industria cosmética para una variada gama de aplicaciones como mantener humedad de espumas
de afeitar, mejorar detergencia en shampoos, entre otros.

HOJJ\/\/\/\W

Figura 1.12. Estructura molecular del acido oleico.

11.1.4 Acido Palmitico (C16:0)

El acido palmitico es un acido graso saturado de cadena larga, formado por 16 atomos de carbono
(Figura 1.13). Dicho 4acido se presenta como un solido blanco a temperatura ambiente y es el
principal acido graso incluido en la dieta humana. Estd presente en carnes, aceites vegetales, lacteos,
granos y demas.

O

HOJ\/\/\/\/\/\/\/\

Figura 1.13. Estructura molecular del acido palmitico.

El acido palmitico es el acido graso menos saludable, ya que aumenta los niveles de colesterol en
sangre, por lo que es el mds aterogénico, sindrome caracterizado por el depésito e infiltracidon de
sustancias lipidicas en las paredes de las arterias. Es por ello que sus aplicaciones para la industria
alimenticia no es tan frecuente .[10]

Los principales usos y aplicaciones se dan en la elaboracién de jabones, producciéon de ésteres,
detergentes, inhibidores de hongos y cosméticos. Por lo que, es clara la importancia del acido
palmitico en la industria, tanto por sus propiedades, como por su bajo impacto en el medioambiente.

11.1.5 Acido Estedrico (C18:0)

El acido estearico es sdlido a temperatura ambiente, generalmente blanco con ligera tonalidad
amarillenta, practicamente inodoro. Su punto de fusion oscila entre 55°C— 65°C en funcién de su
grado de hidrogenacidn. Dicho acido posee 18 dtomos de carbonos y estd totalmente saturado como
se puede observar en la Figura 1.14.
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Figura 14. Estructura molecular del acido estearico.

Los principales productos ricos en dacido estedrico son usados como lubricantes para plasticos,
productos auxiliares en industria textil, produccidn de jabones para cosméticos o detergentes.
También se aplica en produccion de ceras, ésteres, sales metalicas, agentes de recubrimiento
hidrofébicos, velas o caucho para neumaticos. Asimismo, tiene aplicaciones en la industria
farmacéutica o también como aditivo alimentario en la produccion de envases pldsticos para

distintos alimentos.

En resumen, las propiedades fisicas de los acidos grasos dependen fuertemente de la longitud de la
cadena hidrocarbonada y de su cantidad de insaturaciones, asi como la presencia del grupo
carboxilo. Son solubles en agua pero a medida que la cadena hidrocarbonada es mayor, aumenta la
solubilidad en solventes polares. Por otro lado, el punto de fusién también depende de la longitud de
la cadena, a medida que aumenta la cantidad de carbonos, aumenta el punto de fusién debido a las
fuerzas intermoleculares.

En la Figura 1.15 se resumen las aplicaciones mds comunes para los acidos grasos segun la cantidad
de carbonos, ergo la longitud de la cadena hidrocarbonada.

Aplicacion e e =al el s e [ e e e, c

Jahones y tensoactivos X X ‘ X X ‘ 4

Cosméticos. Productos far-

Macéuticns X X X X | X| X X

Productos textiles (suavi- . [ [ T

zantes v tensoactivos) X X b 4 X

Pinturas y bamnices X X X | X | X X

Caucho X X X X X

Velas y ceras X X | X | |

Desinfectantes e insecticidas X ‘ X X

Plasticos (resinas alquidicas) X X X | | X X X
| Papeleria X X | ‘

Lubricantes X | X | |

Emulgentes, apentes de X X X ‘ X ‘ X X X

flotacién

Figura 1.15. Usos mas comunes de los AG segtin su cantidad de carbonos .[°!
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11.1.6 Productores y consumidores a nivel mundial de AG

El consumo mundial de acidos grasos esta liderado por el sudeste Asiatico, dicha regién representa
cerca dos tercios de la demanda global de dichos productos. Existe claramente una demanda
creciente a nivel mundial de acidos grasos y sus derivados. En la Figura 1.16 se puede observar el
consumo por regién en millones de toneladas cada afio hasta el 2018.

Million tonnes

2006 2008 2010 2012 2014 2016 2018
= North America ®Europe ® South East Asia ®China
Rest of Asia W South America ¥ Rest of the World

Figura 1.16. Consumo de AG por region.

Como se puede ver, existe una demanda creciente para la region asiatica respecto de América del
Norte y Europa. Por otro lado, se observa una demanda con una alta velocidad de crecimiento para
América del Sur pero con menores cantidades de consumo que el resto de las regiones.

Las grandes demandas mencionadas se corresponden con la ubicacién de las industrias mas
importantes de AG a nivel mundial, algunas de ellas compuestas por grupos de compaiiias en varios

paises Figuras 1.17 y 1.18.
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Figura 1.17. Compaiiias productoras de AG en Asia.
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Figura 1.18. Compaiiias productoras de AG en América y Europa.

Como se pudo ver en las ultimas Figuras 17 y 18, la mayor concentracién de productores a nivel
mundial se da en las regiones con mayor demanda; esto es, los paises mas industrializados.
Numerosas son las empresas productoras en dichas zonas, aunque las mds destacadas y de
renombre internacional son:

e Wilmar: Presente con numerosas plantas en China, Indonesia, India y en otros 50 paises a lo
largo del continente africano, Europa y sudeste asidtico, aunque en algunos casos
desarrollando otros productos, pero siempre vinculados a la Industria Quimica.

® KLK: Presente tanto en Oriente como en Occidente con plantas en Malasia, China, Indonesia
y Alemania y méas de 3.000 empleados, factura mas de u$D 6.000.000.000 al afio.

11.1.6 Productores y mercado a nivel nacional de AG

A nivel nacional, se cuenta con la presencia de la principal empresa productora de la regién
sudamericana (Materia Oleochemicals), la cual se encuentra radicada en la ciudad de Mar del Plata,
Buenos Aires y posee depdsitos de almacenamiento en Dock Sud, Buenos Aires. Sus principales
productos son los acidos estearico, palmitico, linoleico, linolénico, oleico y glicerina, entre otros.

Su capacidad de produccidn ronda en 70.000 toneladas al afio y exporta a paises como Estados
Unidos, Canada, China, Japdn, paises de Latinoamérica y a la regién europea.
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11.2 Mezcla de Monoglicéridos y Diglicéridos (E471)

Los MyD son moléculas provenientes de la reaccion de triglicéridos con glicerina, también conocida
como glicerol. Esta mezcla es muy utilizada como un aditivo alimentario en la industria alimenticia.
Las funciones principales de los mono y diglicéridos son actuar como emulsionantes y estabilizantes,
desespumantes, espesantes y gelificantes, ademas de evitar el endurecimiento de productos
horneados. Estos aditivos son ampliamente utilizados en la industria alimenticia especialmente en
productos panificados, embutidos, chocolates, mermeladas, gelatinas, e incluso en el arroz de rapida

coccion.

Segln el Cddigo Alimentario Argentino, estos aditivos son seguros para la salud humana y no
presentan restricciones especificas sobre su adicién para la fabricacién de otros productos .l'!]

La estructura molecular de dichos compuestos puede variar de acuerdo al tipo de triglicéridos
intervinientes en la reaccién, por ello se presentan estructuras genéricas en la Figura 1.19.

§
H,c—0—C—C—R

H.C—OH

H,C—0H

%
H,c—0—C—C—R
H.C—OH

| 9
H,C—0—=C—C—R’

Figura 1.19. Estructuras genéricas de Monoglicérido (izq.) y Diglicérido (derecha).

Una de las principales razones por la que se elige la sintesis de dichos compuestos es debido a la alta
oferta de glicerina en el mercado (reactivo necesario para la obtencién de la mezcla). Esta alta oferta
produce una disminucién de precio de equilibrio en el mercado debido a la ley de la demanda.

La principal razén de la sobre oferta es que la glicerina es ademas un subproducto proveniente de la
obtencion de biodiesel, lo cual en Argentina representa el principal destino de la produccion de
aceite de soja crudo en el pais. Por lo tanto, se opta por enriquecer este producto de bajo valor en el
mercado, produciendo la mezcla de mono y diglicérido valiosa en la industria alimenticia.

11.2.1 El mercado de Mono y Diglicéridos

Debido a la creciente demanda de alimentos a nivel mundial, compuesta por consumidores cada vez
mas exigentes en cuanto a la calidad de los productos y los productores dispuestos a suplir dicha
demanda, se llega a un consecuente crecimiento del mercado de los aditivos alimentarios. Los
fabricantes agregan MyD a los productos terminados, para aumentar sus propiedades sensoriales. El
impacto de este controlador es bastante significativo en la actualidad y se espera que aumente aln

mas en los proximos afios.

Por otra parte, la industria de los alimentos procesados experimenta continuamente un gran
crecimiento a nivel mundial debido a factores como el aumento de la poblacidn y el crecimiento del
ingreso disponible per capita. Lo que promete una demanda de aditivos alimentarios cada vez mayor.
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11.2.2 Participantes clave

Algunos de los principales fabricantes y proveedores que operan en el mercado global de MyD son:
BASF SE, Archer Daniels Midland Company, Akzo Nobel NV, P&G Chemicals, Stepan Company, Kerry
Group Plc., Sasol Limited, CP Kelco, Cargill Inc. y PMC Biogenix, entre otros.

11.3 Composiciones de los productos y precios de venta

11.3.1 Acidos Grasos

Previo a definir los objetivos de pureza de los productos y sus respectivos precios de venta, es
necesario hacer un analisis de cdmo podrian fraccionarse; es por ello que, en el caso de los acidos
grasos, es necesario conocer sus puntos de ebullicidon, ya que el método de separacién mas
difundido industrialmente es la destilacién fraccionada, la que tendra un mayor grado de separacién
a medida que las diferencias entre las temperaturas de ebullicion de los compuestos a fraccionar
sean mayores. Se presentan dichos datos en la Tabla 1.3.

Tabla 1.3. Puntos de ebullicion de los acidos grasos. (121

ACIDO GRASO TEMPERATURA DE EBULLICION A P.ATM (°C)
ESTEARICO 361
OLEICO 360
PALMITICO 351
LAURICO 298.9
MIRISTICO 250.5
LINOLEICO 230
LINOLENICO 162

Luego de hacer un breve analisis, tanto de la composicién de acidos grasos en la materia prima y de
sus puntos de ebullicién, se podria proponer hacer un fraccionamiento en dos corrientes con
composiciones aproximadas como se lista a continuacion:

® Productos con Temperatura de ebullicién > 240°C:

- Acidos Oleico (=55%), Palmitico (=30%), Estedrico (=15%), Miristico y Laurico
(trazas)

® Productos con Temperatura de ebullicién < 240°C (poliinsaturados):
- Acidos Linoleico (= 85%) y Linolénico (= 15%)
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Vale aclarar que no se trabajard a las temperaturas mencionadas anteriormente, ya que los
productos se degradan térmicamente, sino que se buscara un disefio de la torre de fraccionamiento
que permita operar a presiones reducidas para poder separar a bajas temperaturas.

Luego de analizar los grados de pureza que pueden alcanzarse para los acidos grasos, se hizo un
relevamiento de sus precios en el mercado y se llegé a los rangos de valores de la Tabla 1.4.

Tabla 1.4. Precios de AG y GL en el Mercado.

AG ESENCIALES 2500 - 3000
AG OLEICO Y SATURADOS 950 - 1300
GLICEROL 450 - 600

11.3.2 Mono y Diglicéridos

Existen diversas composiciones comerciales para la venta de aditivos emulsificantes, donde en todos
los casos la pureza es mayor al 70% y contienen relaciones variadas entre mono y diglicéridos. En
general el contenido de monoglicérido minimo es del 40% en peso. Luego, se definen las calidades
aproximadas de distintos productos:

Emulsionante rico en MG:

- Monoglicéridos = 90% en peso.
- Triglicéridos, Diglicéridos, Acidos grasos y Glicerina= 10 % en peso.
- Ademas, se pretende cumplir: Glicerina < 2% en peso.

Emulsionante mezcla MG/DG:

- Mono vy Diglicéridos = 70% en peso.
- Triglicéridos, Acidos grasos y Glicerina= 25 % en peso.
- Ademas, se pretende cumplir: Glicerina < 6% en peso.

De forma analoga a lo realizado para los acidos grasos, se obtienen los valores de la Tabla 1.5.

Tabla 1.5. Precios en el Mercado de emulsionantes.

EMULSIONANTE RICO EN MG 1300 - 1450

EMULSIONANTE MG/DG 1100 - 1300

Fuentes: Centro de Comercio Internacional
http://www.intracen.org

Oleonline - The Independent Oleo Reporter
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https://www.oleoline.com

Manufacturing Companies from Alibaba
https://www.alibaba.com

12. Datos Macro

En esta seccidn se pretende mostrar una serie de datos que serdn tenidos en cuenta en capitulos
posteriores para la correcta formulacion del proyecto, y que en esta instancia sirven como indicador
de la viabilidad del mismo, ya que se trata de eficiencias y rendimientos de etapas clave del
procesamiento.

12.1 Rendimiento de la etapa de separacion de los acidos grasos

Esta etapa puede considerarse una de las mas importantes y criticas de todo el proceso, ya que de
ella depende la pureza de los acidos grasos obtenidos, lo que significa que el nivel de calidad sea o
no aceptado por las exigencias del Mercado.

Luego de hacer una busqueda intensiva de datos acerca de rendimientos y composiciones alcanzados
en procesos de separacion de sistemas similares al del presente proyecto, se pudo determinar un
rendimiento de la etapa de recuperacion de acidos grasos y su posterior separacion del 85% al 95%,
lo que representa productos con una pureza superior a los estandares de calidad .[3!

12.2 Rendimiento de la reaccion de hidrolisis

Para esta reaccidn, se encontrd que, a escala industrial, se alcanzan grados de hidrdlisis de hasta un

98%, con una variacién notoria segun las condiciones de operacion utilizadas y tipos de reactores
[14]

12.3 Rendimiento de la reaccidon de glicerolisis

De forma andloga a lo dicho acerca de la hidrdlisis, se obtienen conversiones de hasta un 98% en el
mejor de los casos, trabajando en condiciones criticas y empleando catalizadores .l

13. Ubicacion de la Planta

Se llegd a la conclusion de que la mejor ubicacién para la planta es como primera medida dentro de
la Provincia de Buenos Aires; y al profundizar un poco mds, dentro del Conurbano Bonaerense, en el
Partido de Pilar.

Los motivos por los cuales se eligid dicha region son:

® Posee el Parque Industrial mas grande de Sudamérica, el Parque Industrial Pilar.
® El menor coste por hectarea dentro de la region. Ver Figura 1.20.

e Se encuentra a 50 minutos de la planta de almacenamiento de RBA Ambiental, bajo
consideracién de traslado en camién y en un dia de transito normal.

e Es una zona con multiples accesos, ya sea tanto via transporte publico como privado.

33


https://www.oleoline.com/
https://www.alibaba.com/

TRABAJO FINAL DE INGENIERIA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORIA - TOMAS JOAQUIN VISPO

® Se encuentra muy préximo al area Metropolitana de la Ciudad de Buenos Aires y a sus
puertos y parques industriales, lo que abarata costos de comercializacién y tiempos de
distribucién .[6]

e Hay disponibilidad de materia prima y de recursos humanos, incluyendo profesionales; sélo
el 1% de la poblacién en la zona es analfabeta .[1%]

For devclopment. parposes galy b UTFRINE: [ i = For develiopmenl purposes only

BEDN FAECIO XM

Figura 1.20. Distribucién de precios por superficie en el Conurbano Bonaerense .[!7]

14. Conclusiones

Como cierre a este primer capitulo, se puede afirmar que se recaudd toda la informacién requerida
para cubrir las condiciones del Mercado local e internacional de acidos grasos y glicéridos, sus
principales participantes, valores de venta y factores influyentes mas relevantes.

Ademas, se concretd el estudio de localizacion de la planta teniendo en cuenta multiples factores;
como asi también se definié al principal proveedor de materia prima y los potenciales mercados
destino para los productos en cuestion, y la calidad de los mismos.
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Capitulo 2: Estructura de la Planta y Balances de Masa

1. Introduccidn y objetivos

Luego de realizar un relevamiento del mercado de AG, MG y DG a nivel local y mundial, y de reunir la
informacién necesaria para avanzar sobre el proyecto, se dara lugar a la conceptualizacion de la
planta, lo que a su vez incluye la definicion de las operaciones involucradas en el proceso, las
magnitudes de las corrientes principales, los requerimientos de acondicionamiento/refinamiento de
dichas corrientes y las condiciones de operacion.

Dicho esto, se plantean los objetivos del presente capitulo:

e Definir:

- Capacidad Instantanea y Nominal de la Planta

- Procesos productivos

- Operaciones, sistemas y subsistemas involucrados en los procesos

- Necesidades de pretratamiento y separacién de materia prima y productos

- Corrientes principales de los procesos asi como las condiciones de operacion
e Esquematizar:

- Diagrama de Bloques

- Diagrama de Flujo Preliminar

2. Capacidad de la Planta

2.1 Capacidad Nominal

La capacidad nominal hace referencia a la capacidad de produccién real de la planta, es por eso que
es menor al valor de disefio dado por la capacidad instantanea o capacidad de disefio.

En el alcance de proyecto se establecié el nivel de produccién de AG que se quiere alcanzar, siendo
éste, de 2 toneladas/hora. A su vez, la capacidad de produccion de glicéridos estara relacionada a la
produccion de AG, ya que se intentard utilizar el glicerol producido en la hidrélisis para alimentar el
reactor de glicerdlisis; es por esto que se expresard la capacidad de la planta en funcién de la
produccion de AG. Se detallan los célculos a continuacién:

Capacidad Nominal = 294G , 2448 3654l = 17 52( @dl

2.2 Capacidad Instantanea

Una vez especificada la capacidad nominal, se debe proceder al calculo de la Efectividad General del
Proceso (EGP), de manera tal que sea posible calcular la capacidad a instalar en la planta, debido a
que hay una serie de parametros que influyen en los volimenes de produccion, los cuales se
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expresan como indices con valores entre 0y 1 6 0 y 100%, y al ser multiplicados constituyen la EGP.
Dichos parametros son:

- Disponibilidad: Horas disponibles de planta para operar respecto de la cantidad de horas
anuales totales.

- Porcentaje de producto conforme: Corresponde al porcentaje de la produccién dentro de
especificacion, es decir, que superan el nivel de calidad minimo exigido para poder ser

comercializado segun los requerimientos del mercado y a los precios acordados.

- Performance: Hace referencia a la capacidad de produccién respecto de la capacidad estandar;
estd relacionada con la curva de aprendizaje del equipo de direccién, supervision y mano de
obra general de la planta. Su valor incrementa con el tiempo hasta llegar a un estadio constante,
debido a un mayor nivel de explotacién de la tecnologia por parte de los trabajadores, ya que se
adquieren y mejoran habilidades luego de hacer reiteradas veces una tarea. Esto ademas
conlleva a un mayor entendimiento del funcionamiento y detalles particulares de todos los
procesos de la planta y a una maduracion en la toma de decisiones.

Una vez determinados dichos parametros, se obtiene:

EGP = Disponibilidad « % de Producto Conforme P erformance

Luego, se calcula la capacidad instantanea como:

. , _ Capacidad Nominal
Capacidad Instantanea EGP

A fin de determinar la EGP de la planta, se debe evaluar el funcionamiento de las distintas lineas
instaladas, el estado de los equipos, la frecuencia de paradas por falta de suministros energéticos o
de materias primas, frecuencia de paradas por mantenimiento, etc, de forma que se pueda hacer un
diagndstico detallado del funcionamiento global de la nave industrial.

En este caso, al tratarse de una etapa de disefio, se estimaron los tres parametros a partir de los
valores usuales para la industria quimica y una serie de consideraciones.

e Disponibilidad

Del total de horas anuales disponibles para llevar a cabo los procesos implicados, se tendra en
cuenta el equivalente a tres semanas a lo largo de un afio destinadas a mantenimiento, siendo
el tiempo habitual para paradas de ese tipo; se sumard una semana extra a las horas
necesarias para mantenimiento, limpieza de equipos, contingencias, etc.; luego se obtiene un
total de 672 horas.

La disponibilidad puede calcularse como sigue:

Disponibilidad = % 100% = 92.3%

8760 hs

o Porcentaje de productos conformes

Para calcular el valor de esta variable, se tuvieron en cuenta valores de referencia de
aproximadamente 98-99% para plantas quimicas. Los principales reactivos vienen a ser los TG
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presentes en el AVU y se utilizard agua acondicionada dentro del Parque Industrial Pilar; dadas
las condiciones mencionadas, se adoptd una postura conservadora y se definié como valor
para este pardmetro un nivel del 96%.

e Performance

En este caso, el valor del pardmetro depende de la madurez de la operacidn, representada
habitualmente en una curva de aprendizaje como funcién del tiempo. Para el disefio se utilizan
los valores de estado estacionario, correspondientes al nivel de desempefio mayor; luego,
teniendo en cuenta el valor de referencia provisto por la Cdtedra de Trabajo Final de Ingenieria
Quimica, se adoptd un valor del 90%, considerando que no se trata de un proceso complejo
que incluya multiples etapas, segun la informacion recabada.

Finalmente, se obtiene una EGP y una capacidad de disefio tal como se detalla a continuacién:
EGP = Disponibilidad « % de Producto Conforme « P erformance

EGP =923% % 96% * 90% =79.7%

. . _ 17.520 ton AGJafio _
Capacidad Instanténea = on bjahe = 1,982 ndl
0.797 afio

A partir del valor de EGP hallado, se puede clasificar su desempefio segln la Tabla 2.1. Este analisis
suele ser de gran utilidad cuando se busca optimizar el rendimiento de una planta ya puesta en
marcha, y no de una planta en etapa de conceptualizacidn; sin embargo, se optd por presentar dicha
clasificacion ya que permite tener una primera impresion y vision general del rendimiento general
para una planta de estas caracteristicas.

Tabla 2.1.Valoracién de una planta de produccién de escala industrial segtin su EGP .[!]

EGP (%) VALORACION DESCRIPCION

Se producen importantes
pérdidas econdmicas.
Existe muy baja
competitividad.

0-64 Deficiente

Es aceptable sélo si se esta
en proceso de mejora. Se
Regular producen pérdidas
econdmicas. Existe baja
competitividad.

65-74

Debe continuar la mejora
para alcanzar una buena
valoracidn. Ligeras pérdidas
econdémicas.
Competitividad ligeramente
baja.

75-84 Aceptable

Entra en valores de Clase
Buena Mundial. Buena
competitividad.

85-94
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95-100 Excelente Valores de CIas.e.I\/.IundlaI.
Alta competitividad.

Se puede apreciar que el desempeno de la planta en cuestidn se clasificaria como “Aceptable”.

3. Procesos Quimicos y aspectos relevantes

En la presente seccion, se detallan los procesos quimicos que se podrian llevar a cabo para obtener
los productos deseados, como asi también sus ventajas, desventajas y condiciones de operacion,
para poder elegir el proceso en base a dichas caracteristicas.

3.1 Hidrolisis de Triglicéridos

Los conceptos mas importantes fueron mencionados en el Capitulo 1; a continuacion se detallaran
los métodos mds considerados por el equipo de trabajo del presente proyecto para su
implementacion.

3.1.1 Proceso Colgate-Emery

El principal inconveniente cuando se habla de hidrélisis de TG se centra en la baja solubilidad entre
las sustancias que intervienen en la reaccidn, por lo tanto es el principal desafio a la hora de disefiar
un proceso de este tipo.

La soluciéon para dicho inconveniente se desarrollé aplicando las propiedades de los fluidos
supercriticos, los cuales se hallan en cualquier sustancia que se encuentre en condiciones de presién
y temperatura superiores a su punto critico. Esto conlleva a que la sustancia se comporte como un
hibrido entre un liquido y un gas, es decir que puede difundir como un gas (efusion), y disolver
sustancias como un liquido (disolvente).

Las condiciones de reaccidon que se adoptan para llevar a cabo el proceso son subcriticas; lo que se
refiere a presiones de operacién de entre (50 bar - 60 bar) y temperaturas de entre (240°C - 270°C).
Dichas caracteristicas mejoran notablemente el transporte de masa y las velocidades de reaccién sin
necesidad de utilizar catalizadores. El proceso que utiliza dichas propiedades para llevar a cabo la
hidrdlisis es el Colgate-Emery .[!]

El proceso Colgate-Emery es el mds ampliamente utilizado en la industria oleoquimica, debido a las
altas conversiones alcanzadas en bajos tiempos de residencia sin utilizacién de catalizadores. Dicho
proceso es llevado a cabo en un reactor torre o columna de gran altura que garantiza un tiempo de
residencia de al menos 3 horas (Figura 2.1). Esta disefiado para maximizar la transferencia de calor
mediante intercambiadores que reciclan la energia que contienen las corrientes de salida. Posee
calentadores adicionales que suplen la energia necesaria para mantener la temperatura de reaccion.
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Figura 2.1. Sistema de hidrélisis continta utilizando el proceso Colgate-Emery .[!

En la Figura 2.1 se puede observar el reactor torre, en el cual ingresan las corrientes G (Corriente de
Aceite) y F (Corriente de Agua) a las cuales se les realizd un precalentamiento previo en los
intercambiadores “I” y “H” respectivamente. La corriente de salida “N” retira la mezcla de agua y
glicerol que se deposita en el tanque “R” y la corriente “K” retira los acidos grasos formados,
depositandolos en el tanque “Q”.

A continuacion se mencionan las condiciones de operacion del proceso Colgate-Emery vy
seguidamente las ventajas y desventajas de su aplicacion .I’]

3.1.1.1 Condiciones de operacion

- Rango de Temperaturas: 240 - 270°C

- Rango de Presiones: 50 - 60 bar

- Tiempos de residencia: 250 - 270 minutos

- Precalentamiento de las corrientes de alimentacion
- Proceso Continuo

- % Hidrdlisis: 96 - 98%

- Relacién Agua-Aceite: 4:1

3.1.1.2 Ventajas

e Alto rendimiento en la reaccion de Hidrdlisis.

e Tiempos de residencia bajos.
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® Serequieren menores costos de separacién de acidos grasos.
® Se puede llevar a cabo en forma continua.

e No se requiere el uso de catalizadores.

3.1.1.3 Desventajas

e Altas presiones y temperaturas de Operacién.

® Se necesitan precalentar las corrientes de entrada de reactivos.

e Alta inversién de capital, debido a los altos costos de equipamiento.

e Altos costos de operacion y control, debido a las condiciones de reaccion.

e Condiciones de operacidn con mayores puntos criticos desde el punto de vista de las

“HazOp”.

3.1.2 Hidrolisis Basica

El proceso de hidrdlisis basica (o mas cominmente llamada, saponificacidn) consiste en la ruptura de
una molécula de TG con la ayuda de una base fuerte como NaOH o KOH en la mayoria de los casos;
seguido de una neutralizaciéon de los productos formados con un acido.

Dicho proceso se puede dividir en dos partes, la primera se lleva a cabo dentro de un reactor torre, el
cual estad provisto de una camisa de calentamiento para ser llevado a una temperatura de reaccion
de 70°C. Este proceso no necesita llevarse a cabo en condiciones de altas presiones, debido a que la
reaccion es irreversible y se puede llevar a cabo en condiciones de proceso suaves. Como producto
se obtiene una mezcla de acidos grasos solvatados por el ion positivo de la base fuerte formando una
pasta jabonosa y el glicerol en forma liquida .[4]

La mezcla jabonosa es retirada por la cima del reactor para llevarse a otro tanque en donde se
realizara la neutralizacion de la misma (Base soap de la Figura 2.2). En general dicha neutralizacion es
realizada con acido Clorhidrico (HCl), produciendo un proceso no reversible y obteniendo los acidos
grasos libres y la sal correspondiente Figura 2.3.
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Figura 2.2. Proceso de saponificacion de TG antes de la neutralizacién .[*!

"H,OCOR, CH,OH R,COOK R,COOH
+
3KOH 3HCI
R,OCOHC HOHC + R,COOK ——P R,COOH + 3K(CI
i Heat + +
CH,0COR; CH,OH R,COOK R;COOH

Figura 2.3. Hidrolisis Basica de TG.
3.1.2.1 Condiciones de operacion

Como se menciond anteriormente, las condiciones de reaccién no requieren altos gastos energéticos
debido a las temperaturas y presidn necesarias:

- Rango de Temperaturas: 60°C a 70°C

- Rango de Presiones: Presién Atmosférica

- Tiempos de residencia: 120 minutos - 150 minutos
- Concentracidn de Catalizador: 2 M

- Proceso Continuo

- % Hidrdlisis: 97%

3.1.2.2 Ventajas

® Bajos gastos energéticos.

44



TRABAJO FINAL DE INGENIERIA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORIA - TOMAS JOAQUIN VISPO

Alto porcentaje de hidrdlisis.
Operacion a presiéon atmosférica.
Puede llevarse a cabo en forma continua.

Las reacciones son irreversibles.

3.1.2.3 Desventajas

Probabilidad de corrosién en los equipos debido a la utilizacién de bases fuertes como
Hidréxido de Sodio o Potasio para llevar a cabo la reaccion.

Luego de la reaccidn se debe neutralizar con acido a la corriente de salida para obtener el
producto deseado.

Se debe realizar un proceso de separacidn antes de la neutralizacién.

Se necesitan sistemas de impulsién de fluidos especificos para soluciones alcalinas.

3.1.3 Hidrolisis Enzimatica

Las enzimas son proteinas que se comportan como biocatalizadores, es decir, catalizadores que las

células utilizan para realizar conversiones quimicas. Estan presentes en todos los organismos vivos y

pueden emplearse como catalizadores en reacciones quimicas de interés. Por ello es que se propone

a la Lipasa, una enzima especifica que hidroliza de forma natural a los triglicéridos .[>]

3.1.3.1 Condiciones de operacion

Rango de Temperaturas: 35°C a 55°C

Rango de Presiones: Presidon Atmosférica

Tiempos de residencia: 240 minutos - 360 minutos

Concentracidn de Catalizador: Depende del tipo de reactor a usar; generalmente altas.
Proceso Continuo

% Hidrdlisis: 40-75%

3.1.3.2 Ventajas

Alta especificidad: Las enzimas transforman a los sustratos, a pH cercanos al neutro y a
temperaturas moderadas. Para que haya alta especificidad es necesario que solo se utilice
una enzima, por lo que las mezclas deben estar purificadas de enzimas contaminantes que
puedan distorsionar el funcionamiento de la principal.

Estereoespecificidad: El mecanismo de la catdlisis enzimatica permite obtener uno de los
compuestos enantiémeros. Depende de la enzima utilizada se obtiene uno u otro.
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® Mejora de las caracteristicas de un proceso: Aumento de solubilidades, degradaciones,
disminucién de viscosidades, etc., en funcién de las enzimas y los procesos.

® Mejora del producto: Esta ventaja es fundamental en el sector alimenticio, ya que las
enzimas pueden modificar la textura, el sabor, o incluso, el tiempo de caducidad de un
producto.

e No son contaminantes: Al ser proteinas, son biodegradables y al proceder de organismos
vivos, trabajan en condiciones mds suaves lo que implican un menor coste energético y
menores emisiones perjudiciales.

e Condiciones dptimas de operacion: a diferencia de los métodos mas tradicionales explicados
anteriormente, la hidrdlisis enzimatica se lleva a cabo a temperaturas y presiones bajas,
aproximadamente 452C y 1 bar; lo que ademas de implicar un bajo costo operacional y
condiciones mas seguras, garantiza que los productos no sufran cierto grado de degradacion
térmica, ni cambios en el color u olor de los mismos, como ocurre en la hidrdlisis alcalina .’!

3.1.3.3 Desventajas

e Labilidad: se refiere a la inestabilidad y complejidad de las proteinas. La complejidad de los
sustratos y productos no favorecen tampoco su uso.

e El alto precio de las enzimas, comparativamente con catalizadores inorganicos.
e Complejidad de los procesos de separacion del producto.

® Desaparicion y no reutilizacion de las enzimas libres una vez acabada la reaccién. Supone una
desventaja muy importante; esto causa un aumento de los costos en catalizador asi como la
necesidad de purificar los producto de reaccion.

® Falta de informacion: La mayoria de los datos y experiencias disponibles en bibliografia se
refieren a ensayos llevados a cabo en escala de laboratorio, lo que implica una pérdida de
consistencia de los modelos cinéticos propuestos al extrapolarse a escalas industriales.

3.2 Glicerdlisis de Triglicéridos

El objetivo de llevar a cabo la reaccidn de transesterificacidn de triglicéridos mediante el proceso de
glicerdlisis, es darle mayor valor al Glicerol obtenido como subproducto en la reaccion de hidrdlisis,
al obtener de esta forma una mezcla de mono- y diglicéridos. En particular, en este proyecto se
intentard obtener un producto con la mayor concentracion de MG posible por sobre DG, ya que su
valor en el mercado serd mayor asi como sus posibles aplicaciones en la industria.

Se han planteado una gran variedad de métodos de sintesis para obtener MG, muchos de los cuales
no se han llevado a escala industrial debido a su baja rentabilidad o alta complejidad de
implementacién. En la Figura 2.4 se resumen las distintas alternativas.
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Sintesis de Monoglicéridos

Privcesos Procesos
Cataliticos No Cataliticos
| {condiciones
| T i1
Procesos Procesos e
Qu rmlnus Enziméticos
Procesos Procesos
Homuogéneas Heterogdéneos
i 1
) 1 f 1
Esterificacion Transesterificacion Esterificacion Transesterificacion
de AG de TG o FAME de AG de TG o FAME
{catalisis por (catahsizpor {catalisigpor (catalisis por
acidos ligurdos) bases liquidos) acidos solidos) bases solidas)

Figura 2.4. Rutas de sintesis de MG. [l

3.2.1 Glicerdlisis mediante procesos enzimaticos y supercriticos

Uno de los procesos planteados para la sintesis de monoglicéridos es el uso de enzimas como
catalizadores de la reaccion de glicerdlisis, mediante el uso de enzimas lipasas, las cuales al ser de
clase serina hidrolasas, no requieren el empleo de ningln cofactor para su activacion. Debido a que
las enzimas son solubles en agua e insolubles en las grasas o aceites, deben ser soportadas sobre
diferentes materiales (celite, silica gel, quitosano) para ser estabilizadas, requiriendo ademas
solventes orgdnicos (acetona, hexano, cloroformo) que permitan solubilizarlas en la materia prima.

La reaccidn es llevada a cabo a temperaturas comprendidas entre 310-325 K, a altas velocidades de
agitacion (400-600 RPM), relaciones molares de reactivos (Gly/aceite) superiores a 4 vy
concentraciones de enzima de 1-30 % .[% Debido a la alta selectividad que se logra mediante la
catalisis enzimatica, se obtienen rendimientos de MG superiores al 80 %, y rendimientos menores al
3.5 % de DG y TG. Los principales inconvenientes de este proceso se encuentran en los costos del
catalizador, la complejidad de su implementacion, la falta de informacidn sobre su cinética y el bajo
nivel de reutilizacidn de las enzimas.

Otro de los procesos menos convencionales planteados hasta el momento es la obtenciéon de MG
bajo condiciones supercriticas. Se ha postulado la glicerdlisis de TG no catalitica en atmésfera de
Didxido de Carbono supercritico. Dicho compuesto es un buen medio de reaccién, debido a sus
excelentes propiedades como disolvente, lo cual permite realizar la reaccién sin el empleo de
catalizadores. Ademas permite efectuar la sintesis en ausencia de oxigeno, con lo cual se obtienen
productos libres de solventes residuales. Las condiciones de operacién para dicho proceso son
100-200 atm de presidn, agitacion a 250 RPM, temperatura de 523 K, relacion molar glicerol/aceite
34:1, 5 % P/P de contenido inicial de agua y 10 hs re reaccidén para alcanzar una composicion de
equilibrio de 70 % (molar) de MG, 15 % DG, 14 % AGLy 1 % TG aproximadamente. Puede apreciarse
entonces que proporcionar dichas condiciones de operacién resulta en un costo muy elevado por lo
que su aplicacién a nivel industrial ha sido relegada .[%]
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3.2.2 Glicerdlisis Catalitica Heterogénea

Debido al tipo de industria al que se destinan los glicéridos (como aditivos alimentarios), la calidad
del producto es de gran importancia para garantizar la salud humana, es por ello que este proceso
brinda grandes beneficios al utilizar catalizadores inmovilizados evitando la contaminacion de los
productos de reaccion.

El proceso de reaccion se puede llevar a cabo en un reactor TUB 6 en un reactor de lecho empacado,
en el cual se ubica el catalizador inmovilizado de MgO. Por dicho reactor pasa una corriente liquida
compuesta de proporciones cuidadosamente preestablecidas de TG y glicerina proveniente del
proceso de hidrdlisis. La reacciéon de glicerdlisis producida se esquematiza en la Figura 2.5.

H,C~DCOR HaC-OH
H,C-0H i
| H-0H + HC-0OCOR
HC-0OH / |
| r HyC=0H HC-0H
H,C-0COR H,C-OH  ° s )
| = w = Monoester = Momoester
HC-0LOR
H,C-OCOR H-;']?-DH
2 -|r|;--|:u-i
Hal=0H

Y H,C-OCOR

g Pl

HCo-ocor +  HC-OH
HoG-0H HC-0COR
1,X = Hester I35 = Mester

Figura 2.5. Glicerdlisis de TG.

En este proceso las variables mds importantes son la temperatura, las relaciones molares de
reactivos y el tiempo de reaccion. Las condiciones de operacion habituales estan dadas por
temperaturas en el rango 450-540 K, 1 atm de presion, relacién molar Gly/TG 6:1, tiempos de
residencia de 4-8 horas y carga de catalizador 1.25 gr/mol TG. Se alcanzan conversiones de TG de
hasta un 95% .[°]

3.2.3 Glicerdlisis Catalitica Homogénea

El proceso mas empleado para la sintesis de MG es la glicerédlisis de grasas o aceites vegetales a
temperaturas entre 2202C y 260°C, en presencia de catalizadores bdsicos como NaOH 6KOH , a
bajas presiones, utilizando una relacién molar Gly/TG 4:1 y altas velocidades de agitacion de forma
de homogeneizar la mezcla. Se han reportado grados de conversién de los TG de hasta 95% .16

Cuando los MG van a ser empleados en la industria alimenticia, se prefiere emplear hidroxido de
calcio, Ca(OH), , debido a que causa un bajo desarrollo del color en el producto final.

Cuando se emplean catalizadores basicos homogéneos, deben ser neutralizados al terminar la
reaccion para evitar caracteristicas indeseables en los productos finales, tales como sabor a jabdn,
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color inestable y formacion de espuma. Asi, al final de la reaccion suele afiadirse acido fosférico al
sistema para neutralizar el catalizador; posteriormente, los productos se filtran sobre arcillas para
retirar las sales formadas .l"!

Este proceso de neutralizaciéon del catalizador se realiza en caliente antes de eliminar el glicerol
remanente, debido a que se produciria la reversién de la reaccidn, lo que ademas contribuye a la
aparicion de problemas relacionados con el color, el sabor y la estabilidad del producto . [6]

3.3 Métodos seleccionados.

Luego de analizar y estudiar en detalle la viabilidad de cada método, se ha elegido continuar el
proyecto aplicando el proceso Colgate-Emery para la hidrdlisis, de forma de priorizar las principales
ventajas frente a los otros métodos como los altos grados de conversion en bajos tiempos de
residencia en comparacién a otras rutas de sintesis, la gran disponibilidad de informacion
bibliografica de experiencias previas y la simplicidad para el modelado de las reacciones.

En el caso de la glicerdlisis, se aplicard la catalisis homogénea con catalizadores basicos, los cuales
serdn definidos en el Capitulo 3. Este método es el mas utilizado actualmente y tiene grandes
ventajas respecto de los mencionados, como las altas conversiones, bajo costo y alta disponibilidad
de catalizador.

4. Tratamiento de materias primas y productos

Tanto el tratamiento de las materias primas como de los productos son procesos esenciales que
influyen sobre la calidad de los productos intermedios y finales de la reaccidn. Por ello es necesario
realizar tratamientos previos y posteriores al proceso para lograr la calidad de los productos que
demanda el mercado.

4.1 Materias primas

Como se anticipd en la Seccién 10 del Capitulo 1, la empresa RBA Ambiental realiza un tratamiento
previo al AVU recolectado, el cual consta de tres etapas.

e Analisis fisico-quimicos.
e Centrifugado, Conversién, adsorcidn, dosificacion y mezclado.
e Analisis posterior para evaluar si se cumplen los requisitos de calidad.

Si bien la materia prima recibe un tratamiento previo, no se cuenta con las composiciones detalladas
del Aceite de soja usado proveniente de la empresa mencionada, pero si se conocen sus
composiciones sin tratamiento previo, las cuales fueron descriptas en la Seccién 10.2 en donde se
puede observar que existen cuatro componentes ademas de los TG: Dimeros de Triglicéridos,
Triglicéridos Oxidados, Diglicéridos y Acidos Grasos .[3-10]

Teniendo en cuenta los procesos llevados a cabo por el proveedor, la escasez de datos, y la
disponibilidad de informacion, resulta aceptable considerar que la materia prima adquirida esta libre
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de Dimeros de TG y TG oxidados. Luego, si se toma como referencia la composicion promedio de los
aceites luego de someterse a la fritura de alimentos, se puede fijar la composicién como:

® Fraccion masicade TG = 88%
o [Fraccion masica de DG = 11%

o Fraccion masica de AG = 1%

Por lo tanto se omitira cualquier etapa de pretratamiento del aceite usado y se utilizard la
composiciéon mencionada para proceder en los calculos de aqui en adelante.

4.2 Productos

Para alcanzar la calidad de los productos deseados, es necesario que se realicen procesos de
separacién y/o purificacion de las corrientes de acidos grasos fraccionados y de glicéridos.

4.2.1 Separacion de acidos Grasos
Entre los procesos para la separacidn y purificacion de acidos grasos, se enumeran los siguientes:

® Destilacion: La destilacién de acidos grasos se lleva a cabo bajo alto vacio en torres con
empaque estructurado para minimizar las caidas de presién y, en consecuencia, las
temperaturas de funcionamiento. Esto evita la degradacién térmica de los acidos grasos.

® Destilacion Fraccionada: La unidad de destilacién fraccionada de acidos grasos se compone
normalmente de una o mas torres, tipicamente dos, y una torre de empaque estructurado,
garantizando un alto numero de etapas tedricas y una caida de presion limitada.

e (Cristalizacion: El proceso se basa en el uso de una solucién de detergente con electrolito para
separar los acidos saturados de los insaturados. Dicho proceso es fisico y no altera la
estructura molecular de las especies .[10]

De los métodos anteriores, como ya se ha anticipado en el Capitulo 1, se presume separar los acidos
grasos por medio de destilacidon. La eleccidon entre torres configuradas en secuencia directa o
indirecta, en caso de requerir mas de una torre, serd debidamente justificada en el capitulo
correspondiente al disefio de los equipos de separacién.

4.2.2 Mono y Diglicéridos

De acuerdo al método de glicerdlisis seleccionado, deben realizarse procesos de acondicionamiento
para neutralizar el catalizador basico remanente de la glicerdlisis, eliminar colores y olores
indeseados en el producto e intercambio de calor para la disposicion final del producto deseado.
Ademas, al trabajar con exceso de glicerol segun las condiciones de operacién reportadas, debera
separarse la corriente efluente del reactor de glicerdlisis ya que existird una alta proporcién de este
componente .[°]
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4.2.3 Purificacion de glicerol

Debido a que el glicerol es un producto secundario de la reaccidn de hidrdlisis, se propuso utilizar la
totalidad de las cantidades producidas como materia prima para la produccion de glicéridos. A la
salida del reactor de hidrdlisis se obtendran dos fases, una acuosa y una aceitosa; la primer fase
estara formada, en condiciones idealizadas, por agua y glicerol ya que se trata de liquidos solubles a
la temperatura de reaccién; por lo tanto, luego de la separacién de fases, serd necesario eliminar el
agua de dicha mezcla de forma de obtener glicerol con la mayor calidad posible para evitar
contaminar los productos de la reaccidn glicerdlisis. Es por esto que se propone incorporar una
instancia de destilacién o evaporacidon multietapa (segiin convenga) para eliminar el agua presente y
concentrar de esta forma al glicerol, ademas se podra aprovechar la temperatura adquirida para
ingresar al reactor. El orden final de todos los procesos se detalla con profundidad en la seccién “6.1

Descripcidn general del proceso” .[%:11]

5. Tratamiento de Agua

5.1 Acondicionamiento de Agua de entrada al proceso

La calidad del agua utilizada no es un dato menor, debido a la naturaleza hidrolitica de la reaccién. En
este caso, como se describe en la Seccion 3.1, la reaccion de hidrdlisis requiere un exceso de agua
para llevarse a cabo. Teniendo en cuenta que existen condiciones de reaccién de alta temperatura y
presion en el reactor de hidrdlisis se debe evitar la deposicién de carbonatos y sales que puedan
dafiar el equipo. Es por ello que es necesario un proceso de ablandamiento para el agua de procesos
y de servicio (para el circuito de calderas e intercambiadores de calor).

Para tener una nocidn de los pardmetros de calidad del agua del parque industrial del municipio de
Pilar en el que se proyecta llevar a cabo la instalacién de la planta, se muestra la Tabla 2.2 en la cual
se observan los parametros de calidad brindados por la empresa proveedora de dicho recurso hidrico
(AYSA - Agua y Saneamientos Argentinos). Seguidamente se muestra la Figura 2.9 con las zonas de
influencia de la empresa.
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Tabla 2.2. Parametros de calidad de agua de la empresa AySA .[!?]
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Ubicacion de la Planta

CIUDAD
AUTONDMA
DE BUENDS AIRES

Figura 2.6. Zonas de influencia de la empresa AySA .['%]

5.2 Acondicionamiento de Agua de Servicio

La planta debe disponer de abastecimiento de vapor para calefaccionar los reactores de hidrélisis y
glicerdlisis, columnas de destilacion, calentamiento de corrientes previas a la entrada de reactores,
etc; por lo tanto se debe contar con un sistema de generacidn de vapor continuo que esté
alimentado por agua tratada para evitar la corrosidén en las cafierias y deposicién de sarro en la
caldera.

El tratamiento de la misma puede seguir las exigencias del proceso de ablandamiento al que se

somete al agua de proceso.

6. Etapas del Proceso

6.1 Descripcion general del proceso y sus etapas principales

Con el objetivo de facilitar la interpretacion del lector, se incluird en esta seccién el diagrama de
bloques que permitird hacer un seguimiento simplificado del proceso general (Diagrama 2.1).
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Diagrama 2.1. Diagrama de bloques detallado.

El proceso general consta de las siguientes etapas:

1.

La corriente de AVU se hace pasar por un intercambiador de calor para llevarla a la
temperatura de alimentacién (200°C) del reactor de hidrdlisis. Lo mismo ocurre con la
alimentacion de agua. Posteriormente se introducen ambas corrientes al reactor de
hidrdlisis, el cual sera modelado y disefiado en el capitulo 3 del presente proyecto.

Se ha fijado segun los datos de bibliografia referidos a experiencias previas un nivel de
conversion del 95 % ( X, = 0.95) .23 Por lo que se obtendran dos corrientes efluentes del

reactor, determinadas por dos fases insolubles, formadas debido a la diferencia de densidad
entre las sustancias involucradas (condiciones ideales):

- Corriente acuosa (1):

e Agua sin reaccionar + Agua de exceso
e Glicerol producido

- Corriente aceitosa (2):

e TG
e DG
o MG
e AG

La corriente “2” se alimentara a un equipo de destilacidn, donde: en la/s corriente/s de tope
se obtendran los distintos productos segin se menciond en la seccion 11.3.1 del Capitulo 1
con presencia de productos intermediarios (MG/DG) que presenten puntos de ebullicion
similares a los de los acidos grasos extraidos; y en la/s corriente/s de fondo se obtendran
mezcla/s de TG, fracciones de distintos AG sin destilar, MG y DG. Se adoptara como eficiencia
en la separacion de AG en el proceso de destilacién un valor del 95%, implicando la
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recuperacion del 95% de los AG en las distintas fracciones de tope, mientras que el 5%
restante estara presente en la corriente de fondo final .l'>!

4. Lla corriente “1”, compuesta por agua y glicerol, serd alimentada a un sistema de
concentracion por destilacion simple/evaporacion multiefecto formado por evaporadores de
pelicula, el cual permitird obtener Glicerol con un minimo grado de humedad destinado a la
produccion de glicéridos, y por otro lado una corriente de vapor de agua que sera
recuperada y podra ser utilizada para intercambiar calor con otras corrientes mientras se
aprovecha su energia .[!]

5. La alimentacién de TG al reactor de glicerdlisis se realizara de forma andloga al caso de la
hidrdlisis, proveniente del almacenamiento. Una vez definidas las corrientes, se debe
remarcar que al reactor de glicerdlisis debe alimentarse el catalizador en solucidn liquida y
gue por su naturaleza alcalina, se deberd neutralizar la corriente efluente de él o la serie de
reactores de glicerdlisis. La corriente total formada por glicéridos, AG, agua, glicerina y sales
serd alimentada a un equipo separador de fases, donde se supondrd, a priori, un nivel de
separacion total en dos corrientes: una formada por los distintos TG, DG, MG y AG, y otra por
agua, glicerol y las sales sélidas. Luego, para este reactor, y en base a los datos bibliograficos
obtenidos ;\%! se fijara una conversion del 90% (Xg; = 0.90).

6.2 Sub Plantas - Operaciones ajenas al proceso

Acorde a lo mencionado anteriormente, se debe someter al agua de red disponible en el Parque
Industrial Pilar a un tratamiento que elimine todas las sales que puedan generar incrustaciones,
contaminacion de productos, etc., por lo que deberd instalarse una subplanta destinada al
tratamiento del agua.

Una segunda subplanta debera ser instalada a fines de trabajar sobre los efluentes provenientes de
las etapas de acondicionamiento de los productos, como pueden ser corrientes de liquidos oleosos.

7. Balances de Masa

Luego de haber detallado las distintas etapas involucradas en el proceso de produccion de AG y
glicéridos, y de mencionar las distintas suposiciones preliminares acerca de niveles de separacién,
calidad de agua y composicién de la materia prima, se puede proceder al calculo de las corrientes
gue participan en las distintas operaciones.

Para realizar los calculos, se utilizo el software de calculo Mathcad™, y se partié desde la corriente de
AG efluente de la destilacidn, ya que es la condicién de produccién impuesta en el Capitulo 1. Se
utilizé el valor de disefio, incluyendo la Efectividad Global de la Planta:

2000 kgAG/hora

. .~ _ Corriente AG alcance proyecto __ _
Corriente AG disefio = TGP = 0797 =2509.41 kg AG/hora

Luego, se planted un camino desde fin hasta origen, es decir, partiendo del objetivo de productos, se
calculé de forma secuencial el requerimiento de materias primas. Antes de hacer los calculos, se
debié hallar el peso molecular del TG que constituye al aceite de Soja; para ello, se utilizé la
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composicién dada en el Capitulo 1, en la Seccidn 9.1 “Los aceites vegetales”, para ello, se recuerda el
peso molecular de cada uno de los acidos grasos constituyentes del aceite de soja en la Tabla 2.3.

Tabla 2.3. Peso Molecular de los AG constituyentes del Aceite de Soja.

LINOLEICO 0.2804

OLEICO 0.2825
PALMITICO 0.2564
LINOLENICO 0.2784
ESTEARICO 0.2845
MIRISTICO 0.2284

LAURICO 0.2003

Se obtuvo:
PM ;= 0.872 kg/mol
A partir de la estequiometria de las reacciones involucradas en la hidrélisis:
1« TG+1xH,0 <1 x«DG+1xA4G
1«DG+1+H,0=1+MG+1+AG
1+« MG+ 1+ H,0 <1« Glicerol +1 x AG,
Se puede calcular el peso molar de las distintas especies involucradas:
PM ;= 0.612 kg/mol
PM,,;=0.352 kg/mol
PM ,;=0.278 kg/mol

Luego, se tuvo en cuenta lo mencionado en la descripcién del proceso respecto al grado de
separacion de AG en la destilacion (se recupera el 95% de los AG) y se concluyd que la cantidad de
AG que se someta a la destilacién debe ser:

Corriente de AG alimentada a la Destilacion = CordenledGdisdo = 2641485 kg AG/hora .
Como se definid anteriormente, la composicion masica del AVU:
wl'G = 0.88

wDG = 0.11
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wAG = 0.01

Al recordar que se ha fijado una conversion para el reactor de hidrdlisis igual a X;;,; = 0.95, se puede
calcular entonces la cantidad de aceite que se debe alimentar a dicho reactor. Para ello, se considerd
gue los DG alimentados también tienen una conversion del 95%.

Luego:
Aceite alimentacion hidrolisis = 2920.359 kg AV U/hora,

Luego, se calcula la corriente de Agua a alimentar, para cumplir una relacién masica Agua/Aceite de
4:1, valor mas reportado en bibliografia .l'*] Se obtiene:

Corriente de Agua alimentacion hidrolisis = 11681.435 kg H,O/hora
Y a suvez:
Corriente de Glicerol producida = 303.457 kg Glicerol/hora
A modo de resumen de la linea de produccién de AG se listan las siguientes corrientes:
e Alimentacion reactor de hidrolisis:

- Corriente de aceite usado de composicion en peso 88 % de TG = 2920.359 kg/h

- Corriente de agua = 11681.435 kg/h, a esta corriente se le resta la corriente de agua
remanente (en exceso y sin reaccionar) ya que serd recirculada, luego de ser
recuperada en la etapa de evaporacion, como alimentacion del reactor de hidrdlisis;
por lo tanto el requerimiento de agua serd de 169.14 kg/hora.

e Salida reactor hidrdlisis:

Corriente de AG = 2641.485 kg/h

- Corriente de Glicerol = 303.457 kg/h

- Corriente de TG sin reaccionar = 128.496 kg/h

- Corriente de DG sin reaccionar = 16.062 kg/h

- Corriente de agua remanente = 11512.295 kg/h
e Alimentacidn destilacion:

- Fase aceitosa; se asume que la composicion de AG es igual a la que presenta el
Aceite de Soja, luego:

Corriente Acido Linoleico = Corriente AG x wAcLinoleico = 1421.119 kg/h
Corriente Acido Oleico = Corriente AG * wAcOleico = 602.258 kg/h

Corriente Acido P almitico = Corriente AG x wAcP almitico = 272.073 kg/h
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Corriente Acido Linolénico = Corriente AG « wAcLinolénico = 232.451 kg/h
Corriente Acido Estearico = Corriente AG « wAcEstearico = 103.018 kg/h
Corriente Acido Laurico = Corriente AG x wAcLaurico = 5.283 kg/h
Corriente Acido Miristico = Corriente AG x» wAcMiristico = 5.283 kg/h
Corriente TG sin reaccionar = 128.496 kg/h

Corriente DG sin reaccionar = 16.062 kg/h

e Salida destilacion:

- 2509.41 kg/h de AG con composiciones que pueden variar en funcién del éxito de la
separacioén, lo que a su vez depende de los puntos de ebullicién de los distintos AG y
de la performance de la torre disefiada. Se propusieron dichas composiciones en el
Capitulo 1 v, luego de la correspondiente simulacion de la destilacidn en capitulos
posteriores, se observard si se cumplen los objetivos de calidad propuestos o si
deben redefinirse ciertos pardmetros para la mejora del proceso de separacion.

- Corriente de fondo constituida por el 5% restante de los AG y los glicéridos que no
han reaccionado = 276.632 kg/h. Se considerara en esta instancia que no se destilan
glicéridos teniendo en cuenta que poseen puntos de ebullicion mayores que los AG.

Por otro lado, en relacidn a las corrientes de materia involucradas en la produccion de glicéridos, se
comenzara por aclarar que el nivel de produccidn que quiere lograrse no esta predefinido como en el
caso de la produccion de AG, sino que se busca producir la mayor cantidad y calidad posible,
aprovechando el glicerol obtenido como producto secundario.

Se ha dicho que la separacién entre el agua y el glicerol en la etapa de evaporacion y concentracion
es total, por lo tanto se recupera todo el glicerol y esta disponible para ser alimentado al reactor de
glicerdlisis.

Corriente de Glicerol producido = Corriente de Glicerol alimentado Glicer6lisis = 303.457 kg/h
Y en base a la estequiometria de la reaccién dada por:
1+ TG+ 1% Glicerol -1« MG+1 % DG,
Se puede observar que en las condiciones planteadas (exceso del 25% de Glicerol):
Aceite de alimentacion a Glicerdlisis = 2614.771 kg/hora.

La composicion de la corriente efluente del reactor de glicerdlisis estd determinada por la corriente
de MG+DG, el catalizador, las cantidades de Glicerol y TG sin reaccionar y AG introducidas en la
alimentacion de aceite usado. Como se menciond en la descripcion general del proceso, seran
separadas dos corrientes, una de las cuales sera la corriente de interés ya que contendrd los
glicéridos y los AG.

Corriente de glicéridos = 2833.26 kg/hora
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Corriente de Glicerol remanente = 84.968 kg/h

Finalmente se obtiene para esta corriente de producto, la siguiente composicidn aproximada en
peso.

wMG-DG = 91 %
wl'G = 8%
wAG = 1%

Ademas, se debera considerar una cierta corriente de catalizador, la cual sera calculada al momento
del disefio del reactor.

Al igual que se hizo para la linea de produccién de Acidos Grasos, se resumen debajo las corrientes
principales involucradas en la produccion de glicéridos:

e Alimentacidn reactor de glicerdlisis:

- Corriente de glicerol = 303.457 kg/hora

- Corriente de aceite usado = 2614.771 kg/hora.
e Salida reactor de glicerdlisis:

- Corriente que serd separada en: productos glicéridos de composicion de MG-DG
aproximadamente 91% p/p = 2833.29 kg/hora + Glicerol remanente = 84.968
kg/hora

Finalmente, a modo de verificacién a nivel global del proceso, se tiene:
e Entradas de materia:
- AVU RBA Ambiental = 5535.13 kg/hora
- Agua = 169.14 kg/hora

- Total = 5704.27 kg/hora

e Salidas de materia:

Productos AG = 2509.41 kg/hora

- Productos glicéridos = 2833.29 kg/hora

- Corriente de fondo de destilacién = 276.632 kg/hora
- Corriente Glicerol remanente = 84.968 kg/hora

- Total = 5704.27 kg/hora
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8. Corrientes de reciclo opcionales

8.1 Triglicéridos remanentes

Se propone reciclar la corriente proveniente del fondo de destilacién ya que posee la mayoria (en
esta instancia se supuso la totalidad) de los triglicéridos sin reaccionar al reactor de hidrélisis. Esto
conlleva a una disminucién de los requerimientos de materia prima igual a la cantidad de TG
recirculado. La conveniencia de aplicar dicha alternativa se evaluara una vez elegido el modelo
cinético y en el proceso de dimensionamiento del reactor correspondiente.

8.2 Glicerol remanente

De forma analoga, se propone recircular el glicerol separado de la corriente de salida del reactor de
glicerdlisis de manera de aumentar el exceso de glicerol en el reactor y mejorar las condiciones de
reacciéon. Nuevamente, su beneficio serd discutido una vez seleccionado el modelo cinético
adecuado.

9. Diagrama de Flujo

Para poder visualizar de una mejor manera las etapas involucradas en el proceso, en el Diagrama 2.2
se presentan los principales equipos, corrientes de proceso y de servicio y sus respectivas
conexiones. Se incluyen algunas valvulas, puntos de intercambio de calor principales y bombas.
Ademas se muestran las corrientes de reciclo propuestas anteriormente en color amarillo para una
mejor identificacion.

&
11
Béslc =
— &3

Diagrama 2.2. Diagrama de Flujo preliminar del proceso.

La Tabla 2.4 reune la informacion mas destacada correspondiente al Diagrama de Flujo preliminar
del proceso; en algunas corrientes se desconoce aun ciertas caracteristicas y condiciones operativas
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gue luego con el avance del disefio seran completadas, por lo tanto en dichos casos se leera “a
definir”.

Tabla 2.4. Referencias del Diagrama de Flujo.

REFERENCIA DESCRIPCION

Agua de Proceso
caudal(kg/h): 169.14
Presién: 1 atm
Temperatura: T amb

Agua de Proceso
caudal(kg/h): 169.14
Presion: 50 atm
Temperatura: 200°C

Aceite de Soja
caudal(kg/h): 5535.13
Presion: 1 atm
Temperatura: T amb

Aceite de Soja usado
caudal(kg/h): 2920.36
Presién: 50 atm
Temperatura: 200°C

Corriente de Producto deseado
caudal(kg/h): 2786

Presion: 50 atm

Temperatura: 260°C

Fraccion rica en acido Linolénico
caudal(kg/h): 220

Presion: A definir

Temperatura: A definir

Fraccion rica en acido Linoleico
caudal(kg/h): 1360

Presion: A definir

Temperatura: A definir

Mezcla de acidos Oleico, Palmitico y Estearico
caudal(kg/h): 930

Presién: A definir

Temperatura: A definir

Fondo de Destilacion (Reciclo Propuesto)
caudal(kg/h): 276

Presion: A definir

Temperatura: A definir

Corriente de Agua dulce a salida de la torre
caudal(kg/h): 11815.75

Presién: 50 atm

Temperatura: 260°C

10
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11

Reciclo de Agua a la salida del evaporador
caudal(kg/h): 11512.3

Presién: A definir

Temperatura: A definir

12

Corriente de Glicerol concentrado
caudal(kg/h): 303.45

Presion: A definir

Temperatura: A definir

13

Aceite de Soja Usado
caudal(kg/h): 2614.77
Presion: 1 atm
Temperatura: 200 °C

14

Corriente de Producto deseado (84% MG y DG)
caudal(kg/h): 2918.23 + Corriente de catalizador a
definir

Presion: 1 atm

Temperatura: 260°C

15

Corriente de Salida de Neutralizacion
caudal(kg/h): 2918.23 + Productos de
neutralizacion de Cat (a definir)
Presién: 1 atm

Temperatura: A definir

16

Glicerol remanente + Productos de Neutralizacion
caudal(kg/h): 85 + Prod. de Neutralizacién
composicion(% en peso del componente
mayoritario):

Presién: 1 atm

Temperatura: A definir

17

Glicerol remanente (Reciclo Propuesto)
caudal(kg/h): 85

Presion: 1 atm

Temperatura: A definir

18

Productos de Neutralizacién
caudal(kg/h): A definir
Presién: A definir
Temperatura: A definir

19

Corriente productos glicéridos
caudal(kg/h): 2833.23

Presién: 1 atm

Temperatura: A definir
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10. Conclusiones

Alcanzado el final del presente capitulo, se puede concluir que se ha tomado dimensién de la
magnitud y complejidad de la planta en cuanto a cantidad de etapas de operacion y sistemas, y de
los caudales a procesar para lograr el objetivo definido en el alcance del proyecto.

Ademas, se ha investigado acerca de los métodos de produccidn llevados a cabo por reacciones cony
sin uso de catalizadores. Se ha optado por el proceso Colgate Emery como método mas conveniente
para realizar la hidrélisis, mientras que para la glicerdlisis se opté por el método de catdlisis
homogénea con catalizador alcalino para llevar a cabo la reaccién.

Por otro lado, se ponderd un valor de Efectividad General del Proceso segun distintos criterios
adoptados y valores de referencia.
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Capitulo 3: Disefio de los Reactores Quimicos

1. Introduccidn y objetivos

En este capitulo se buscard el disefio éptimo de los dos reactores quimicos involucrados en el
proceso productivo de la planta: el reactor de hidrélisis y el reactor de glicerdlisis. No solo se
dimensionaran los modelos elegidos, sino que también se definirdn las condiciones de operacidn con
mayor detalle que lo mencionado en capitulos anteriores, se propondran los elementos de control
de cada uno, se calcularan los requerimientos energéticos para poder mantener dichas condiciones,
y se especificaran materiales de construccidn, etapas, y carga de catalizador en el proceso que asi lo
requiera.

Antes de elegir cierto tipo de reactor especifico, es muy importante detallar qué informacion se
requiere para poder hacer un planteo légico que conduzca a un disefio coherente y, dentro de las
distintas alternativas, permita seleccionar la éptima.

Propiedades del sistema:

® Reaccion
- Esquema de reacciones
- Velocidad de reaccién
- Equilibrio quimico
- Entalpia de reaccién
- Dependencia con la temperatura

e Catalizador
- Composicion
- Propiedades

Los distintos factores mencionados anteriormente, forman la base del andlisis que se realizara para
poder decidir con criterio entre una u otra variante de sistema de reactores e intercambiadores de
calor.

A continuacion, dentro de cada subseccidn, se informaran de forma detallada los datos mas
relevantes correspondientes a cada pardmetro de estudio, tanto para el proceso de Hidrdlisis como
para el de Glicerdlisis.

2. Reactor de Hidrolisis

2.1 Dimensionamiento

Como se menciond en el Capitulo 2, la reaccion de hidrélisis consiste en la ruptura de las moléculas
de triglicéridos por medio de las moléculas de agua. En esta reaccién, en donde los reactivos son el
agua vy el aceite que provienen de la alimentacién, forman dos fases liquidas creando un sistema
heterogéneo. La reaccion de hidrdlisis ocurre en la fase lipidica en donde los acidos grasos vy el
glicerol son liberados, el agua se disocia y el i6n hidroxilo ataca nucleofilicamente al carbono
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carbonilico, separando una cadena de 4cido graso por cada molécula de agua reaccionada Figura 3.1
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Figura 3.1. Reaccion de hidrdlisis de una molécula de Triglicéridos.

De acuerdo a estudios realizados, se requieren tres pasos para que se lleve a cabo la reaccién y el
desplazamiento hacia los productos depende fuertemente de las condiciones de operacién. En la
primera etapa de la reaccion de hidrdlisis, se produce una pequena cantidad de acidos grasos. En ese
momento se forma una emulsién y la velocidad de reaccion es baja, esta etapa es denominada
“Hidrdlisis Emulsiva” o “Periodo de Induccién” .I?]

Tan pronto como la emulsiéon del periodo de induccidon desaparece, se produce un periodo de
reaccion con mayor velocidad debido a que a medida que la reaccion ocurre, la polaridad de la fase
oleosa aumenta debido a un aumento de la composicion de 4cidos grasos, monoglicéridos y
diglicéridos en la misma. Este aumento en la polaridad permite una mayor solubilidad del agua en la
fase oleosa provocando un aumento en la velocidad de reaccion. Esta etapa es llamada “Hidrdlisis
Rdpida”.

La disminucién de los glicéridos y el aumento de la concentracidon de glicerol conduce la reaccién
hacia la direcciéon inversa reduciendo la velocidad. Esta es la Ultima etapa y es llamada “Hidrdlisis
Terminal” 3] Para evitar esta disminucion en la velocidad, se realizaron diversos estudios en los
cuales se propone retirar el glicerol producido en una corriente de salida llamada “Agua dulce”, la
cual estd compuesta por agua y glicerol. Por otro lado también se ha propuesto trabajar a altas
temperaturas para aumentar la solubilidad de agua en triglicéridos, debido a que la constante
dieléctrica del agua es inversamente proporcional a la temperatura, es decir que su comportamiento
es semejante al de los compuestos polares en dichas condiciones .l

De los estudios realizados sobre el proceso en cuestion, se pueden destacar algunas variables de
operacién que seran tenidas en cuenta a la hora del disefio y la simulacion del reactor:

Relacion de caudal de Agua-Aceite: Se encontrd que las altas relaciones de caudales de Agua sobre
el Aceite a la entrada del reactor aumenta notablemente la velocidad de reaccién .’
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Temperatura de Reaccion: El aumento de la temperatura de reaccidn favorece a la solubilidad de
agua en la fase oleosa, asi como también aumenta la velocidad de difusion de las moléculas entre las
fases y contribuye al aumento de velocidad de reaccién en cuanto a la cinética (k,., < Temp) 191 Es
por ello que es de gran importancia que el proceso se lleve a cabo a altas temperaturas y en
consecuencia a altas presiones para evitar el cambio de fase (liquido-vapor) del agua y la reaccién se
produzca exclusivamente en forma liquida.

Tiempos de Residencia: Se deberan contemplar tiempos de residencia con los que se logre alcanzar
la conversion requerida para el proceso, este item determinard la velocidad de entrada de los
reactivos al reactor y su volumen.

2.1.1 Modelo cinético

Debido al interés creciente de los procesos de hidrdlisis quimica de aceites vegetales y grasas
animales, se realizaron numerosos estudios de distintos autores en donde se analiza el

comportamiento de las reacciones quimicas involucradas y de los fendmenos de transporte en
distintas disposiciones de reactores.

Namdev (1988) presentd un modelo cinético de una Unica etapa considerando una reaccion
liquido-liquido reversible de la forma ¢ (triglicérido) < g (glicerol). En donde supuso que la
reaccion ocurre en la fase 1 (fase oleosa), el componente t es insoluble en la fase 2 (fase acuosa), las
fases 1 y 2 son inmiscibles y el componente "g" se encuentra repartido entre las dos fases
utilizando una relacion lineal de equilibrio liquido-liquido de la forma Vg =mxg . Los resultados de
dicha investigacion muestran que los reactores de tipo Batch son mds flexibles en cuanto a las
condiciones de operacidn pero involucran una menor productividad que los reactores continuos
como es de esperarse. También habiéndose estudiado el proceso en columnas en contracorriente se
observé lo contrario, en donde se obtuvo mayor una productividad y la flexibilidad operacional fue
menor .[]

Sturzenegger (1951) realizé un estudio experimental sobre la hidrdlisis de distintos aceites vegetales
y sebo de animal a temperaturas de entre 225°Cy 280°C. En tal estudio se considerd una reaccién de
tres etapas reversibles, en las cuales se obtienen los correspondientes intermediarios de reaccién
(glicerol, monoglicéridos y diglicéridos). Las corridas experimentales se llevaron a cabo utilizando un
reactor batch a distintas presiones y temperaturas, obteniéndose asi las constantes cinéticas para
cada tipo de materia prima. El autor finalmente concluyé que el modelo se ajustaba correctamente a
una cinética de primer orden y no dependia de los intermediarios de reacciéon. Ademas se obtuvieron
datos del comportamiento de la reaccion para distintas temperaturas, relaciones molares de
reactivos y presiones. Este estudio fue aprovechado ampliamente por otros autores para utilizar sus
datos experimentales y proponer distintos modelos .[%]

La principal y recurrente hipdtesis presentada por los autores, es que la hidrélisis se produce en la
fase oleosa a altas presiones y temperaturas, por lo que a medida que la reaccidn avanza aumenta la
concentracion de acidos grasos en dicha fase y en consecuencia la solubilidad del agua aumenta, asi
como la velocidad de reaccién. Estos fendmenos involucran un transporte de masa entre ambas

fases los cuales son complejos de modelar cuando ademas existen reacciones quimicas simultaneas.
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Es por ello que autores como Milliren (2013) postulan cinéticas de reaccién del tipo autocataliticas
obteniéndose buenos resultados cuando se los analiza en reactores discontinuos .l’!

Finalmente Jones (2019) modeld el comportamiento de la reaccidn hidrélisis de aceite vegetal en una
columna Spray en contracorriente utilizando volimenes finitos para integrar el comportamiento de la
reaccion quimica y la transferencia de masa entre la fase oleosa y la fase acuosa. Este modelo fue
validado utilizando seis corridas experimentales basandose en las hipdtesis propuestas por Jeffreys
(1961). En la Tabla 3.1, se muestra un resumen sobre los modelos propuestos por cada autor seguido
del modelo seleccionado para el presente trabajo .[!0:11]

Tabla 3.1. Resumen de autores y modelos propuestos para el proceso en cuestion.

Reversible y T=240°C
Namdev .["! Batch, CSTR, TUB Pseudo primer }
P =50 atm a 60 atm
Orden
Reversible y T=225°Ca 280°C
Sturzenegger .[*! Batch Pseudo primer B
P=30atma63atm
Orden
Tres etapas T =250°C a 300°C
Milliren . Batch Reversibles - -
. P =50 atm
Autocatalitica
Columna Spray en Irreversible y T =230°C a 260°C
Jeffreys .[1%] pray Pseudo primer -
Contracorriente ord P =40 atm a 50 atm
rden

Luego de evaluar las condiciones de operacion estudiadas y las consideraciones tenidas en cuenta
por cada autor, se decide continuar utilizando el modelo de Milliren debido a que representa un
cinética compleja con sus respectivas etapas reversibles y ademas incluye el aumento de la velocidad
de reaccidn por la contribucién autocatalitica (Figura 3.2). Por otro lado el modelo también fue
validado experimentalmente reportando buenos ajustes .l’!
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kl!k—l
TG+ W —— DG+ FFA
kz,k_z
DG+ W &= MG + FFA
kg,k_g.
MG+ W < Gly + FFA
kl‘,k_l’
TG+ W + FFA —— DG+ 2-FFA
kz‘,k_z‘
DG+ W + FFA /<= MG + 2-FFA

kg k_qo-
MG + W + FFA &= Gly + 2 - FFA

Figura 3.2. Reacciones Involucradas en el modelo Cinético.

Las constantes cinéticas fueron halladas experimentalmente por Milliren a una temperatura de 260°C
resultando:

by =y =ky; =002 4mel o g =) =k, =0.129 Lol

ky =y =ky =0226 2% k_ =k =k_y =1463

En el proceso Colgate-Emery se utiliza una columna de Spray en contracorriente para llevar a cabo la
reaccion. En cambio, para la simulacion se utilizé un reactor TUB con flujo ideal para minimizar la
complejidad matematica. Las consideraciones principales de dicho modelo de reactor son la
disposicion de las corrientes en forma paralela, el flujo es ideal (flujo pistén) y el sistema de reaccion
es homogéneo. Dichas suposiciones implican las siguientes discrepancias entre el volumen calculado
y el volumen del reactor real.

- El hecho de suponer que el reactor opera en una sola fase, implica calcular un volumen de
reactor menor que el volumen real ya que se desprecian los efectos de transferencia de
masa.

- Con la implementacidon de un TUB para el modelado, solo se puede disefar en corrientes
paralelas, por lo tanto el volumen calculado finalmente sera mayor que el volumen real,
debido a que la transferencia de masa en contracorriente es mas eficiente que en corrientes
paralelas.

Teniendo presente todo lo mencionado, se decide calcular el volumen del reactor de la forma
mencionada y sobredimensionar en un 10 % para asegurar la conversién deseada.

Realizando un balance de masa por componente en el reactor tubular, se pueden obtener las
ecuaciones diferenciales de cada especie involucrada por diferencial de volumen total (Figura 3.3).
Se llega a un volumen total debido a que se utiliza la suma de los caudales de agua y aceite de
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entrada ya definidos. Asimismo se recuerda que la relacién de los caudales masicos de Agua/Aceite
en la reaccion es de 4:1, valor establecido por Milliren el cual se decide respetar para evitar lo mas
posible las desviaciones respecto al modelo planteado y validado experimentalmente.
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Figura 3.3. Sistema de ecuaciones diferenciales del modelo cinético.

La resolucion del sistema se realiza mediante el método Runge-Kutta utilizando la herramienta
Mathcad. Las condiciones iniciales para su resolucion son detalladas en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2. Condiciones Iniciales del sistema.

TRIGLICERIDOS 3.596
DIGLICERIDOS 0.64
MONOGLICERIDOS 0
GLICEROL 0
ACIDOS GRASOS 0.128
AGUA 794.742

Al resolver el sistema, se pueden obtener los caudales molares por componente en funcién del
volumen total del reactor Figura 3.4.
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Figura 3.4. Perfiles de caudales molares vs Volumen de reactor.

El criterio de disefio para hallar el volumen 6ptimo es el de obtener una conversidn respecto del
reactivo limitante (Triglicérido) del 95%, tal como fue postulado en el Capitulo 2. En la Figura 3.5 se
representa la curva de conversion en funcion del volumen para cumplir con ese requerimiento.
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0.4r .

C

0 I I I I I I
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X

Volumen (m3)

Figura 3.5. Conversion de triglicéridos en funcion del volumen del reactor.

Se obtiene asi un volumen de reactor para la conversién del 95% de 17.84 m?>.

Debido a la naturaleza autocatalitica de la reaccidn, se realizaron multiples simulaciones para evaluar
la conveniencia de reciclar un porcentaje de la corriente de producto de tope de la torre, llegando a

72



TRABAJO FINAL DE INGENIERIA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORIA - TOMAS JOAQUIN VISPO

un valor éptimo de un 20% en masa (Reciclo = 2.03 kmol,,/h) en donde se considera que la
composicion es 100% de Aacidos grasos debido a la baja presencia de las demas especies
(monoglicéridos, diglicéridos vy triglicéridos). La implementacion del reciclo redujo levemente la
produccion de acidos grasos por lo que se decidié aumentar la corriente alimentacién de aceite de
manera de lograr la producciéon especificada en los balance de masa globales del Capitulo 2
(2640 kg/h).

En la Figura 3.6 se puede apreciar el cambio en el perfil de acidos grasos en funcidn del volumen.

14 T T T T T T T T
—— Sin Reciclo

—— Con Reciclo

Flujo Molar (kmolfh)

0 1 1 1 1 1 1 1 1 I
0 3 10 13 20 23 30 b} 40 43 50
b3

Volmen (m3)

Figura 3.6. Perfiles de caudales con y sin reciclo molares vs Volumen de reactor.

Finalmente, en la Figura 3.7 se puede comparar el volumen de reactor necesario para una conversion
del 95% con vy sin reciclo incluido.

0.9 —

0.8 7

0. u

0.6 7
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ConversisnR(x)
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—— Con Reciclo
| | 1
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Figura 3.7.Conversion de Triglicéridos vs Volumen de reactor.
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Se puede observar un descenso del volumen del reactor para la conversidn del 95% respecto del caso
base. En resumen, se llega a:

V olumen del Reactor de Hidrolisis = 12.74 m?

La adicion de un reciclo favorece notablemente a la cinética de la reaccion, obteniéndose una
disminucién de un 28% en el volumen del reactor.

Luego para el volumen seleccionado, se obtienen los valores finales de las corrientes a la salida:

Tabla 3.3. Caudales molares a la salida del reactor.

TRIGLICERIDOS 0.183
DIGLICERIDOS 0.452
MONOGLICERIDOS 0.855
GLICEROL 2.578
ACIDOS GRASOS 11.585
AGUA 782.328

Una vez obtenidos los caudales molares de cada componente se calcularon los caudales masicos de
entrada y salida a la torre con el reciclo propuesto. Los valores son mostrados en la Tabla 3.4 en
donde ademas se agregan los valores de los balances predichos en el Capitulo 2 a modo de
comparacion. La principal discrepancia se da en los caudales de alimentacion los cuales debieron
aumentarse para mantener la produccion deseada debido a la presencia del reciclo. Por otro lado
puede notarse que las magnitudes de entrada y salida al reactor se conservan indicando una correcta
conservacion de la masa en el sistema.

Tabla 3.4. Caudales madsicos de entrada y salida a la torre.

COMPONENTE ALIMENTACION RECICLO (KG/H) | SALIDA (KG/H) ALIMENTACION SALIDA (KG/H)
(KG/H) (KG/H)
TRIGLICERIDOS 3135 0 161 2570 129
DIGLICERIDOS 392 0 279 321 16
MONOGLICERIDOS 0 0 303 0 0
ACIDOS GRASOS 36 564 1672 29 2641
AGUA 14251 0 14164 11681 11512
GLICEROL 0 0 235 0 303
_ 17814 564 17814 14601 14601
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2.1.2 Modelo del reactor

Como se menciond antes, el tipo de reactor para el proceso de hidrélisis, es un reactor columna de
Spray en contracorriente. Estos reactores poseen forma tubular en disposicidn vertical, en los cuales
la corriente de triglicéridos ingresa por el fondo de la columna por medio de un distribuidor en Spray
para proveer gotas pequefias dispersas (lo que favorece la transferencia de masa) que viajaran hacia
la cima de la torre mientras reaccionan con el agua que las rodea. Por otro lado, la corriente de agua
ingresa por la cima de la torre por medio de otro distribuidor de liquido en Spray y desciende por
diferencia de densidades. Estos equipos también estan provistos de vias de entrada de vapor con la
finalidad de aumentar la turbulencia y mantener las altas temperaturas. En la Figura 3.8 se observa
un esquema del reactor con la alimentacidn de reactivos y la salida de los productos, por la parte
inferior de la torre se extrae el agua dulce (Agua y glicerol) y por la parte superior la fase liviana
(Acidos grasos, impurezas contenidas en el aceite alimentado y Triglicéridos sin reaccionar).

_ RECICLO DE
ACIDOS GRASOS

I =

ALIMENTACION ”f
DE ABUA
—_———T

DISTRIBLUIDOR DE
Liguioos ex

ALIMENTACION DE
VAPOR DE ABuA

- —
ALIMENTADIAN DE
VAPOR DE AGUA
—l 3
ALIMENTAGION t T
IoE TRIGLICERIDOS
— — | ALMACEMNAMIENTO
= 1= DE
DISTRIBUIDOR DE
CioiiEn ‘H Acibos Grasos
SPRAY

ALMADENAMIENTO
DE
AGUA DULCE

Figura 3.8. Esquema de reactor Spray en contracorriente 2]

2.1.3 Caracteristicas y Condiciones de operacion

2.1.3.1 Presion y Temperatura

Las condiciones de operacién en las cuales se llevaron a cabo las corridas experimentales y para las
cuales se ajustd el modelo cinético serdn las mismas que se adoptaran por el presente trabajo.
Asimismo en las secciones posteriores se detallan sus respectivos sistemas de control para asegurar
el correcto funcionamiento de la torre y para minimizar las posibles perturbaciones en las variables
del proceso (Presién, Temperatura, Flujos y composiciones de entrada).

Presion de Operacion = 50 bar

Temperatura de Operacion = 260°C = 533 K
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La seleccion de las temperaturas de alimentacion se realizé en base a la estabilidad térmica de las
especies. Si bien diversos autores utilizan temperaturas iguales a la temperatura de reaccién, se debe
tener en cuenta que en esos casos los aceites utilizados son de calidad extra virgen y sin uso previo,
con lo cual no se esta considerando el descenso del punto de humo y de descomposicién térmica del
aceite .31 para evitar dichos problemas se selecciona una temperatura de alimentacién para el aceite
de 200°C . Respecto a la alimentacidon de agua, mediante el uso de tablas de vapor se encuentra que
a la presion de trabajo se puede alimentar a temperaturas de hasta 250°C. Asimismo para evitar que
se produzcan cambios de fase liquido-gas, se propone alimentar el agua a 200°C y mediante la
inyeccién de vapor vivo en la torre se llevara la mezcla a la temperatura de reaccion.

2.1.3.2 Volumen

El volumen total del reactor fue calculado anteriormente con el objetivo de obtener una conversion
minima del 95% de triglicéridos y los caudales de las corrientes de alimentacién se especificaron para
lograr la produccion preestablecida. Sumando un 10 % relacionado con la sobreestimacion
mencionada, se obtiene:

V olumen del Reactor de Hidrolisis = 14.014 m?

Para alcanzar dicho volumen, debe asegurarse la disponibilidad de los materiales constructivos para
el reactor, es por ello que se consultaron diversos catdlogos de fabricantes obteniendo como mejor
alternativa el uso de tubos sin costura debido a la alta presidn de trabajo. Ademas se decide utilizar
un diametro similar utilizado por diversos autores como Jones (2019) para este tipo de reactores. Por
lo tanto se procede a calcular la altura de la columna.

D, 2
Volumen de la Columna =m - (=) H o 1umma

Donde:

D cotumna = 0.864 m

Se llega a:

H = 23.86 m

Columna
2.2 Especificaciones constructivas y accesorios

2.2.1 Entradas y Salidas

La columna dispondra de dos entradas y dos salidas de corrientes liquidas, produciendo un flujo en
contracorriente debido a la diferencia de densidad entre las fases. De la corriente de fondo es
extraida el “Agua dulce”, una mezcla de agua con glicerol y de la corriente de tope sera retirada la
fase oleosa compuesta por el producto de reaccidn y triglicéridos e intermediarios sin reaccionar.

Las corrientes de ingreso a la torre deben pasar por un dispersador de Spray de liquido para asegurar
una dispersién de gotas en la columna y asegurar la transferencia de masa y energia. Asimismo, las
corrientes de vapor son inyectadas a la torre por dos entradas en donde el vapor es condensado
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intercambiando calor latente, con la finalidad de calentar el medio y mantenerlo a la temperatura de
reaccion.

2.2.2 Materiales

Debido a la naturaleza de los compuestos que forman el sistema de reaccion, a las condiciones de
operacion, y, a los materiales disponibles comercialmente, se decide utilizar acero inoxidable 316 L
como material para la construccion de la columna de hidrdlisis.

ulara utiliz ion 3. i idi ;

El espesor se calcularad utilizando la Correlaciéon 3.1 correspondiente al Codigo ASME ; al espesor
, . . . 14

calculado se le sumara un grosor denominado “Tolerancia de corrosion”. ')

CYLINDRICAL SHELL (LONG SEAM)'

"__"Zf = PR P—_SE_'_._
\ e “SE—06P “Ryo06i

I. Usually the stress in the long seam is governing. Seec
preceding page.

2. When Ihe wall thickness €éxceeds ane halfl of the inside
radius of P exceeds 0.385 SE. the formulas given in
the Code UA 2 shall be spplied.

Correlacidn 3.1.a. Calculo espesor cilindros de acero segiin Codigo ASME.

MAXIMUM ALLOWABLE STRESS VALUES IN TENSION FOR HIGH-ALLOY STEEL
{CAUTION: See LIW-12 for vessels constructed under part UW

Mmoo Alowable Siress, ks [Mubiply by 1000 1o Ooian psi)

n for Misdal Tamp. *F Mot Exceeding

Girack -20 1o
P oo 200 30 400 500 OO 550 o0 750 B 850 00 950
pt B 304 188 e 188 182 15% 159 1508 159 155 15,2 148 “wr ta 4
GhAD oL 16,7 16,7 153 4T 4.4 4 13,7 135 133 13 - - -
Sh-240 ] 188 188 184 181 180 7.0 L 183 161 15.0 7 155 154
SA-JAC e 15T 18,7 157 155 4.4 135 3.2 128 128 12.4 12,1 — —

Correlacion 3.1.b. Tensién maxima admisible en funcion de la temperatura segun Cédigo ASME.

Donde:
- t:espesor de la columna cilindrica de acero inoxidable 316 L (mm)
- P:presioén interna en la columna (atm)
- R:radiointerno de la columna (mm)
- S:esfuerzo del material (atm)
- E:factor de soldadura (0.85)
- C.A.: tolerancia de corrosion (2 mm)

En las condiciones de trabajo:
- Temperatura: 260°C = 500 °F
- S:14.400 psi =980 atm
- Presidn: Se debe considerar la presidon hidrostatica y la presidn interna (50 atm); la presion
hidrostatica viene dada por la Ecuacidén 3.1:
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Pria=p-gh
Ecuacion 3.1. Ecuacion fundamental de la hidrostatica
Donde:
. k .
- p:densidad de la mezcla= 920 m—‘% tomado un promedio entre la fase oleosa y la fase

acuosa dentro de la columna.
- g:aceleracién de la gravedad = 9.81 4
S

- h:altura del liquido en el tanque = 23.86 m (Considerando como caso mas desfavorable en
el que la columna esté completamente llena de liquido)
Luego:

Py =2.1atm

P =50atm + 2.1 atm =52.1 atm

Operacion

Luego, a fines practicos, se sumara un 10% a la presion de operacidon como propone el Cédigo ASME
y por otro lado se sumara 2 atm a la presién de operacion y se tomara el valor mas alto como presién
de diseio, lo que permite obtener:

- P1=1.1%*52.1atm=57.31atm. (Presion de disefio)
- P2=2atm+52.1 atm =54.1 atm.
Se utiliza entonces P1 como presion de disefio para calcular el espesor de la pared de la columna.

Finalmente, se obtiene un espesor del tanque de 33 mm . El didmetro exterior del tanque por lo tanto
es:

D =864 mm +2-33mm =930 mm

t, ext
2.3 Diseiio Térmico

2.3.1 Energia liberada/consumida por reaccion

Para evaluar la necesidad de un suministro de energia en la columna, se debe tener conocimiento de
la naturaleza térmica de la reaccidn que se lleva a cabo. Para las condiciones del proceso, el calor de
reaccion reportado por Milliren (2013) fue de:

AH,.,(260°C) = - 29 £/

mol Ac. Linoleic

Esto indica que la reaccién es de naturaleza exotérmica y se tendra en cuenta el calor de generacién
a la hora de realizar el célculo de pérdidas por conveccién hacia el exterior de la columna.

Con los balances obtenidos en la Tabla 3.4 se calcula el caudal molar de acidos grasos producidos
utilizando la masa molar del dcido graso mas presente en el aceite de soja (Acido Linoleico).

o kg écido linoleico 1 mol acido linoleico _ _ A
Produccion = 2672 kg tope 0.28045 kg acido linoleico 9527 mOlAc/h
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Seguidamente se calcula el calor generado por la reaccion.

MOIAcido

(=29—F2L—\= - 7675 kW

mol Ac. Linoleico

O = 2.646

seg

2.3.2 Calor Transmitido

Para posibles operaciones de mantenimiento y control, los operarios deberan tener acceso a la
columna de hidrdlisis y para ello se debe garantizar la seguridad de los mismos minimizando los
posibles peligros. Por otro lado las pérdidas de calor hacia el exterior pueden acarrear altos costos
energéticos para operar en las condiciones deseadas.['>] Es por ello que es comun ver que este tipo
de equipos se encuentran aislados térmicamente en la industria.

Antes de realizar el cdlculo de aislamiento se debe tener presente que la columna de hidrélisis estara
ubicada en exterior de la planta debido a las condiciones de operacidn a alta presién y temperatura,
con el fin de salvaguardar la seguridad de los trabajadores. Asimismo la columna de hidrdlisis debe
tener una altura de 23.86 metros y un diametro de 0.86 metros, por lo que es dificil encontrar este
tipo de equipos dentro de una planta de procesamiento, sino que generalmente estan ubicados en el
exterior de la misma. En consecuencia, al realizar el calculo de pérdidas de calor, se debera tener en
cuenta la conveccion externa forzada con el fin de llegar a un valor confiable.

Consideraciones:

- La temperatura de Operacidn dentro de la columna es constante y uniforme, por lo que
no se considera resistencia a la conveccion en el interior, ergo la temperatura de la torre
es igual a la temperatura de la pared interna.

- Conveccion externa forzada.

- Se supone una temperatura exterior promedio de 20°C.

El flujo de calor a través de las paredes de la columna puede visualizarse en la Figura 3.9 en donde se
plantea un flujo desde el interior hacia el exterior, debido a la diferencia de temperaturas (Fuerza
impulsora) y se observan los demas mecanismos de transferencia en estado estacionario
(Conduccién, Conveccién y Radiacion).
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Figura 3.9. Flujos de calor presentes en el reactor sin aislacion.

Luego se definen los parametros conocidos y se procede al calculo utilizando las ecuaciones de
transferencia de calor para los fendmenos presentes.

T.=293K ; Tivrppna=333K ; T yp=293K

Conduccion en la pared:
La velocidad de transferencia por conduccion se expresa segun la ley de Fourier de la conduccién de
Calor:

_ L4, 4dT
QCOND_ _kAcero A dr

Integrando para el espesor de la torre, se llega a:

Oconp = kacero * 76375 * (Tt = T'sup)

Siendo:
Oconp : Flujo de Calor transferido, W
r2,rl : Espesor de la torre, m
k : Conductividad térmica del acero inoxidable 316, W/ m - K
L : Altura de la columna, m

Conveccion hacia el exterior:
La velocidad de transferencia por conveccidn se expresa segun la ley de enfriamiento de Newton:
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Ocony = heonv - A~ (T, = T.)

Donde:
Ocony : Flujo de Calor transferido, W
heony : Coeficiente de transferencia de calor por conveccion, W /m?* - °C
T, : Temperatura ambiente, K

A : Area lateral del cilindro que conforma la columna, m?

Radiacion hacia el exterior:
Finalmente, la velocidad de transferencia de calor por radiacidon es calculada segun la ley de

Stefan-Boltzmann, para el caso en el que la temperatura de los alrededores se asemeja a la
temperatura ambiente y el medio de los alrededores es aire a presion atmosférica:

Oprap = S'G'A'(TSup4‘TALR4)

Donde:
Orup * Flujo de Calor transferido, W
€ : Emisividad del acero inoxidable 316, AD
o : Constante de Stefan-Boltzmann, W /m? - K*
T ,;r : Temperatura de los alrededores, K

A : Area lateral externa del cilindro que conforma la columna, m?

Por otro lado es posible utilizar un coeficiente de transferencia de calor combinado para los
mecanismos de radiacidon y conveccion externa para simplificar los célculos siempre y cuando la

temperatura de los alrededores sea semejante ala 7., lo que permite llegar a:
_ — g oA 4 4
Ororar = Ccovy + Qrap = o - 4 (TSup -T.) teo-4 (TSup T )

QTOTAL = hComb A (TSup - T‘”)
Donde:
3
hComb = hConv + hRAD = hCOnv t4-e-0- TSup

La temperatura de la pared superior es inicialmente supuesta, para poder calcular las propiedades
del aire a la temperatura de pelicula, posteriormente se calculan las pérdidas de calor y luego se
verifica la suposicion realizada. En este caso se omiten todos los pasos mencionados, informando el
valor final de la temperatura de la superficie ya verificada.

— o
TSup = 241°C
Para realizar el calculo del coeficiente de conveccidn externa forzada, se utiliza una correlacién para

un cilindro vertical con flujo cruzado, tomando las propiedades termodindmicas del aire a la

temperatura intermedia entre la de la pared y la ambiente (7' ;;.,;, ) informadas en la Tabla 3.5.

TPelicula = (TSup + TOO)/2 = (2410C + 2OOC)/2 = 130, 5°C
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Tabla 3.5. Propiedades del Aire a la temperatura de Pelicula.

NUMERO DE PRANDTL ( Pr) AD 0.7041
VISCOCIDAD CINEMATICA (v) m?/s 2.745-107°
VISCOCIDAD DINAMICA (1) kg -m/s 2.345-107°
CONDUCTIVIDAD TERMICA W/m- K 0.03374
(K4ire)

Luego se calcula el nimero de Reynolds con una velocidad del aire catalogada como “Brisa fresca”

segln la escala de Beaufort (Tabla 3.6) lo cual le corresponde un valor de 8 m/seg . Seguidamente
se calcula el nimero de Nusselt con la correlacidon antes mencionada y luego el valor del coeficiente

de transferencia de calor para la conveccién forzada .[!

Tabla 3.6. Escala de Beaufort para la clasificacidn de vientos.

Metros / Kilémetros / Millas /
Nombre Beaufort| Nudos Segundo Hora Hora
B kt m/s Km/h MPH
Calma 0 menora 1 | menora 0.5 menor a 2 menora 1
Aire Ligero 1 1a3 05a14 2ab 1a4d
Brisa Ligera 2 4a6 1.5a2 6all 5a7
Brisa Suave 3 7a10 3a4d 12a19 8al1
Bl 4 11216 5a7 20229 12218
Moderada
Brisa Fresca 5 17 a 21 8a10 30a39 19a 24

Re — VAire . \?Calumna — 220000

4
5
1 5

o | -

0.62-Re -Pr3 Re
11+
282000

8
Nusselt == 0.3 + j = 532.01

1
4
2
3

0.4
14| —
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heomy = e — 20,152 W [m? - K

Columna

El coeficiente de transferencia de calor combinado resulta:

3
hComb = hConv + hRAD = hConv t4-e0- (TSup)

heomy =27.7 W[m* - K

Finalmente, el calor disipado a través de la columna es:

Ororar = Peomy A" (Tgy, = T)

_ — 2
4=m" Dext,columna ’ HColumna =70.884 m

Ororur =435 kW

Para compensar las pérdidas existen diversas alternativas, entre las cuales es posible utilizar un

encamisado en la columna y hacer pasar una corriente calefactora, lo cual es una alternativa no muy

utilizada para estos equipos debido a las pérdidas de carga producidas, altos costos operativos y de

mantenimiento. Por otro lado, se puede aplicar una alternativa mas sencilla: recubrir el equipo con

un material aislante y calefaccionar inyectando vapor vivo; de esta forma es posible mantener la cara

exterior de la columna a temperaturas no peligrosas para los trabajadores.

En la Figura 3.10 se comparan los materiales aislantes mas comunes utilizados para aislacion térmica,

junto a sus caracteristicas mas importantes en relacion a: efecto aislante, generacién de residuos,

costo de fabricacidn, etc. [13]

100 255 0,035 14369 96 150 0,08
{190)
100 11,00 04Ms qoo3 43 116 130
100 12,05 0,037 14239 149 o5 0.06
{90}
100 1500 0,05 44094 ba (1] 0,16
ra i 100 2.5 0,039 5761 83,5 61,5 0,12
100 10,00 0023 21865 a4 7 0,09
100 310 0,042 5350 100 53,5 0,02
100 23,00 0,039 L761 126 46 027
{30
100 1,00 0,046 4885 117 42 0,15
100 300 0,036 14634 351 41,5 0.15
100 3,10 0040 SEIT.S: L1532 37 0,01
106 040 006 1745 Gak 10 0,15

3,64

103,34

5,45

1.28

17.27

5,20

1625

14, 84

18,00

1781

(25,70}

12,51

11,62

Figura 3.10. Caracteristicas de los materiales aislantes mas utilizados.

83



TRABAJO FINAL DE INGENIERIA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORIA - TOMAS JOAQUIN VISPO

Luego, se propone realizar un recubrimiento con espuma de Poliuretano, siendo el material mas
utilizado en la actualidad debido al gran efecto aislante y a la extrema facilidad de colocacién,
basandose ésta en un sopleteado con poliuretano en forma de “spray”, permitiendo que al entrar en
contacto con el aire y a presion atmosférica, se adhiera y expanda generando una capa de
normalmente hasta 100 mm de espesor alrededor de los tanques. 151 sobre la capa de aislante, se
coloca una nueva capa mas delgada (2 mm) de acero inoxidable, con el fin de mejorar la resistencia
mecdnica del tanque en general y proteger al material aislante.

En la Figura 3.11 se observan los flujos de calor involucrados con el recubrimiento propuesto,
seguidamente se procede a realizar el cédlculo del espesor del aislante necesario para lograr una
temperatura segura en la cara externa del reactor. Se considera 25°C como una temperatura segura y
cercana a la temperatura ambiente, lo que provee ademads una baja fuerza impulsora para las
pérdidas de calor.

-I:-\LR

'QRAD

N
CONV Tco

@=[o=lo=

Ext

=1L LU

Sup

Figura 3.11. Mecanismos de transf. de calor con aislamiento.

Utilizando el concepto de estado estacionario, se llega a la igualdad de calores en todas las interfaces
en las cuales existe una transferencia de calor. Con ello se llega a un sistema de ecuaciones util para
hallar las incognitas del sistema:

ka «(T,-T) =k

2l
aislante * In(r3/r2)

x« (T, —=T,)

il
cero * JnG2/r1)

kaislante * ln(i37r2) * (T2 - T3) = kacero * ﬁ% * (T3 - TSup)
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— 4 4
ka * (T3 -T ) - Aexterna * M oxterno externa ¥ G * (TSup - TAlr)

Pessorno * Ty = T 1)+ € 5 4

cero ™ In(rd/r3) Sup

Del sistema anterior se desea obtener una Ty, = 25°C de acuerdo a lo mencionado anteriormente

como medida de seguridad para los trabajadores. Por lo tanto, realizando un sistema iterativo en
donde se le asignan distintos valores al espesor del aislante (Ergo se definen r, y ry)lo que lleva a

un sistema de 3 ecuaciones con tres incognitas (7,,7;y Ty,,), se puede obtener finalmente el

Sup
espesor necesario para la condicién deseada.

En este caso se llevo a cabo dicho procedimiento y se resolvié el sistema de ecuaciones exitosamente
en el software de cdlculo Mathcad, en la Tabla 3.7 se listan todos los pardmetros obtenidos.

Tabla 3.7. Valores utilizados en la resolucion del sistema de ecuaciones.

PROPIEDAD UNIDADES VALOR
COEFICIENTE DE CONVECCION EXTERNO (%) Wim? - K 9
RADIO INTERNO DE LA COLUMNA (r1) m 0.432
RADIO EXTERNO DE LA COLUMNA SIN RECUBRIMIENTO (72) m 0.465
RADIO EXTERNO AISLANTE (3) m 0.565
RADIO EXTERNO AISLANTE + LAMINA DE ACERO (74) m 0.567
AREA EXTERNA DE LA COLUMNA (4,,/0ma ) m? 86.175
CONDUCTIVIDAD TERMICA DE LA COLUMNA (k ;) Wim- K 0.023
TEMPERATURA PARED EXTERNA (7, ) °K 297.6
TEMPERATURA DE LOS ALREDEDORES (7 ;) °K 293

De acuerdo al espesor necesario obtenido, es posible utilizar como aislante a la espuma de
poliuretano, la cual luego de ser aplicada correctamente, alcanza un espesor de aproximadamente
10 cm, suficiente para lograr la temperatura deseada en el exterior de la columna.

Finalmente, se calcularon pérdidas de calor en la columna aislada y temperaturas intermedias con los
siguientes valores:
T,=53285K

T,=297.61 K
Top=297.6 K

sup

0, = 41kW
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Luego de haber calculado las pérdidas de calor y el calor generado por la reaccidon se procede a
calcular el caudal de vapor necesario para mantener el reactor a la temperatura deseada y para
aumentar la temperatura de las corrientes que ingresan.

Se espera que el vapor que ingresa a la columna sea vapor sobrecalentado el cual aporta calor

sensible debido al enfriamiento hasta la temperatura de saturacidn a la presion de operacidn, luego
calor latente debido a la condensacidn y calor sensible nuevamente por el enfriamiento hasta la

temperatura de reaccion.

Autores como Bernabey (1948) sugiere la aplicacidn inyecciones de vapor con una fuerza impulsora
de alrededor de 10 bar respecto de la presidn de operacién del reactor (POp =50 bar). Por lo que

sujetos a este dato y a informacidn bibliografica, la presién de vapor utilizada para la columna es de
60 bar en estado de sobrecalentamiento, a una temperatura de 300°C.[1¢]

Para esas condiciones se encuentra el valor de la entalpia de cambio de estado mediante el uso de
tablas termodinamicas:

Py,=60am ; T, =300°C =573K

AH ., (50 bar) = 1571 K—ngL

Mediante un balance de energia en la columna, incluyendo las corrientes de entrada a la misma, las
pérdidas hacia el exterior y la generacién de calor por reaccion, se llega a:

Tentrada,V apor T'sat, 50 bar Toperacion
§ CpVapor(T) + A[_IConaf + f CpAgua liq(T) = mAgua ) j‘ CpAgua liq(T) ..
T'sat,50 bar Top Tentrada,Agua
Toperacion
e M yceite j CpAceite(T) + AHFX” ' FAc Producido + QPérdidas

Tentrada,Aceite

Teniendo los datos de las propiedades termodinamicas y las condiciones del proceso resumidas en la
Tabla 3.8 se puede obtener seguidamente caudal de vapor necesario en el reactor.

Tabla 3.8. Propiedades termodinamicas y condiciones de proceso.

VARIABLE VALOR VARIABLE VALOR
T operacion 260°C CPugua tig 4650 J/kg - K
Operacion >0 bar CD teoire 2662 )/kg - K
M youq 14251 kg/h CpVapor 3700 J/kg - K
M oo 3562 kg/h AH,, | 1571000 J/kgVap
T emrada sgua 200°¢ F &c. Producido 9525 mol Ac/h
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TEntrada,Aceite 200°C AH}’xn -29000 J/molAc
TEntrada,Vapor 300°C ngtbar 264 °C

Luego de resolver para My apor 1 S€ llega a que el caudal de vapor necesario para mantener la
columna a la temperatura de reaccidn y para calentar las corrientes de entrada es de:

My gpor = 2484 kg/h

Finalmente, los caudales masicos y composiciones de entrada y salida a la columna se presentan en
la Tabla 3.9.

Tabla 3.9. Flujos de entrada y salida a la columna de hidrdlisis,

TRIGLICERIDOS 3135 0 161
DIGLICERIDOS 392 0 279
MONOGLICERIDOS 0 0 303
ACIDOS GRASOS 36 564 1672
AGUA LiQUIDA 14251 0 16648
VAPOR INYECTADO 2484 0 0
GLICEROL 0 0 235
_ 20298 564 20298

2.4 Sistema de Control

La automatizacion y el control en procesos continuos es indispensable y mas aun cuando se trabaja
en escalas industriales ya que es dificultoso el acceso inmediato a distintas zonas de la planta, por
ejemplo debido al tamafio de los equipos o las distancias que se deben recorrer. Ademas, el principal
motivo de su implementacion es la necesidad de corregir las condiciones de operacion frente a
posibles perturbaciones en las variables de proceso.

Se decide utilizar tres tipos de sistemas de control:

e Por realimentacidn: Estos sistemas consisten en la medicion del valor de la variable a controlar con
el dispositivo adecuado (medidor-transductor), su comparacidon con el valor deseado para la
variable a controlar, y su correccion mediante alguna accién por parte del controlador sobre la
variable manipulada. De esta forma se reduce el error y se trabaja en las condiciones de disefio. La
sefial enviada por el controlador se dirige hacia el elemento final del sistema de control,
generalmente una valvula, que es el instrumento que realmente actla sobre la variable
manipulada. Se utilizan habitualmente sistemas de control de lazo simple. Se utilizan para control
de nivel, presién, flujo, temperatura, pH, concentracidn, etc.
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e De relacion: Es un tipo de control especial del tipo por realimentacién, a partir del cual dos
corrientes variables son medidas y mantenidas en una relacién constante entre ellas. En general, se
utiliza para el control de la relacion de flujo entre dos corrientes. Para la mayoria de los casos, los
dos flujos pueden medirse pero sélo uno puede manipularse.

® Por cambio de mando: Se utiliza con el fin de proteger equipos o sistemas frente a situaciones
peligrosas. En ciertos casos es necesario un cambio en la forma normal de control, de modo de
evitar que alguna variable exceda ciertos valores limite, como por ejemplo nivel o temperatura.

Para este reactor particular, se destacan principalmente dos variables a controlar: presion y
temperatura.

2.4.1 Control de temperatura

Se utilizard un sistema de control por realimentacién. Se instalard un elemento de medicion de
temperatura (termocupla, carga fluida, etc) adecuado y se transmitird la sefial a través de un
transductor a un controlador. Se comparara el valor de la variable medida con el valor deseado y se
enviarad una sefial a un actuador (valvula reguladora) para que ejecute una accién sobre la variable
manipulada (aumento o disminucién), que en este caso sera el caudal de alimentacién de vapor vivo
proveniente de una caldera.

2.4.2 Control de presion

Se instalard una valvula de alivio de presién por razones de seguridad, que ante el registro de un
valor de presién maximo igual al fijado en dicha valvula, ésta se abrira para descomprimir el sistema.

3. Reactor de Glicerolisis

3.1 Dimensionamiento

3.1.1 Modelo cinético

Numerosos cientificos han llevado a cabo experiencias de laboratorio y han postulado diferentes
modelos cinéticos para la reaccion de transesterificacion de TG con Glicerol con uso de catalizadores
alcalinos, en los cuales se ha dado mayor o menor importancia a la reversibilidad de las reacciones
involucradas, a la dependencia de la conversién de los reactivos con el grado de miscibilidad de los
mismos, la influencia de la presién, temperatura, pH, etc. De todos modos, es amplia la variedad de
condiciones de trabajo que se han propuesto como dptimas, en funcién de la calidad de producto
buscado y tipo de catalizador utilizado.

Es por eso, que entre tanta variedad, se ha preferido utilizar como referencia la informacién
proveniente de la experiencia que mas se ajuste a los objetivos planteados en el presente proyecto.
En el Capitulo 1 se ha definido que uno de los objetivos principales es utilizar el Glicerol formado
como subproducto de la Hidrdlisis de TG, y darle mayor valor agregado al utilizarlo como reactivo
para la formacién de glicéridos, ya que el valor de estas sustancias en el Mercado es ampliamente
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superior y en Argentina, la oferta de Glicerol es muy alta debido al elevado nivel de produccién de
Biodiesel. Inicialmente se ha especificado que producir una mezcla de MG y DG con un cierto
porcentaje de Glicerol libre y TG seria un producto interesante para introducir al mercado. Iniciando
la etapa de disefo, ha sido necesario profundizar aiin mas en los distintos procesos y eso ha llevado
a conocer con mayor detalle los requerimientos del Mercado; se ha descubierto que en Argentina, se
utilizan principalmente MG de composicién mayor al 90% en peso como aditivos para productos
alimenticios para mejorar las propiedades de los mismos y que su produccidn nacional es muy baja o
nula, por lo que son practicamente en su totalidad productos importados de mercados como India,
Malasia o Indonesia '), Por lo tanto, se ha presentado una oportunidad para apuntar a dicho
mercado, produciendo dado producto con la composicion de MG requerida, la cual ademas debe
presentar composiciones en peso menores al 2% de Glicerol y 10% de DG y TG.[!3] Luego de
presentar el nuevo objetivo de este proceso en particular, se puede decir que se preferira a aquellos
trabajos experimentales en los que se busque un producto con una alta composiciéon de MG.

A fines de evitar ser reiterativos, se presentard a continuacion entonces el modelo cinético

19,201

desarrollado por Hendrex y corregido por Sonntag en el afio 1982 [ Se estudio el

comportamiento del sistema Glicerol/Aceite de Mani en un reactor fuertemente agitado a
temperaturas relativamente moderadas y en presencia de Hidréxido de Calcio (Ca(OH),) en
solucién como catalizador. Para la construccion del modelo, propone utilizar dos ecuaciones
reversibles, con cinéticas de del tipo ley de la potencia elementales y la ecuacién de Arrhenius (Ec.
3.1) para hallar la dependencia de las constantes cinéticas con la temperatura.

Luego:
TG+GL o DG+MG, ki, k_

DG+GL©2+«MG, kyk,

Ea;
Rstemp

k(temp) = A, x e~

Ecuacion 3.2. Ecuacion de Arrhenius.

Donde TG: Concentracion molar de triglicéridos, DG: Concentracidn molar de diglicéridos, MG:
Concentracidon molar de monoglicéridos y GL: Concentracion molar de glicerol.

Luego, las expresiones de velocidad de reaccién son las siguientes:

%Z -k« TG+GL + k_, «DG+MG

G = kTG xGL - k_y « DG« MG — ky x DG x GL + k_, x MG
MG — | TG« GL - k_y x DG« MG + 25k, s DG« GL =2 % k_p x MG

dil = _f xTGxGL + k_y « DG« MG = ky x« DG x GL + k_, x MG’

Donde, k,k_;,k,,k_,son funcion de la temperatura. La Tabla 3.10 muestra el factor
preexponencial, y la energia de activacién correspondiente a cada constante y la entalpia de
reaccion.
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Tabla 3.10. Parametros de la ecuacion de Arrhenius para las constantes cinéticas y entalpias de reaccion.

TG+GL-DG+MG k, 0.2764 15700 -31500
DG+MG-TG+GL k_, 29.682 47200 31500
TG+GL~2 MG k, 7836.2 50500 25800
2-MG-TG+GL k_, 0.0196 24600 -25800

3.1.2 Validacion del modelo cinético

Por un lado, se debe remarcar que la reaccién de los compuestos glicéridos con los AG presentes en
el aceite de alimentacién no se tendran en cuenta, ya que, dicha velocidad de reaccion es
comparativamente despreciable con la velocidad de formacién de MG. Por otro lado, es importante
aclarar que los valores de la Tabla 3.9 fueron obtenidos empleando Ca(OH), como catalizador, en
una relacién de 0.02 kg catalizador/kg aceite y las corridas experimentales se llevaron a cabo con
aceite de mani, el cual esta formado por triglicéridos con una composicién de acidos grasos distinta a
la del aceite de soja; sin embargo, debido a que los acidos grasos mayoritarios en los triglicéridos de
ambos aceites son los mismos (acidos oleico, linoleico, palmitico, estearico) se considerara que los
resultados del experimento citado son aplicables al caso bajo estudio. Se remarca el entorno de
reaccion a fin de tener presentes algunos aspectos en el disefio y la seleccidén de las condiciones de
operacién del reactor, ya que, por ejemplo, la concentracién del catalizador es un factor
determinante de la velocidad de reaccidn.

En la Figura 3.12 se muestran los perfiles temporales de concentracion de las especies involucradas a
distintas temperaturas y en la Figura 3.13 se muestran los perfiles de concentracién para una dada
temperatura en funcion del tiempo. Estos graficos fueron obtenidos al resolver el sistema de
ecuaciones diferenciales correspondientes a la velocidad de reaccién de cada especie en funcidn del
tiempo con la herramienta de cdlculo Mathcad. Para la resolucidn, se utiliz6 el método numérico
Runge-Kutta de 4° orden, y con condiciones iniciales correspondientes a la relaciéon estequiométrica
de la reaccién global GL:TG = 2:1.
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Figura 3. 12. Perfiles de concentracion en la glicerdlisis de triglicéridos con hidréxido de calcio como

catalizador a: (a) 150°C, (b) 200°C, (c) 250°C y (d) 300°C.
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Figura 3. 13. Perfiles temporales de concentracion en la glicerdlisis de triglicéridos con hidréxido de calcio
como catalizador para tiempos de reaccion elevados.

Puede observarse que el comportamiento del sistema es coherente debido a una disminucién en la
concentracion de los reactivos TG y GL, bajas concentraciones casi constantes del producto
intermediario DG y alta concentracién final de MG para tiempos de reaccién elevados; ademas se
aprecia como se detiene la produccion de MG al consumirse los reactivos, lo que concuerda con el
balance de masa.

3.1.2 Modelo del reactor

Se ha investigado sobre los reactores utilizados actualmente en la industria para llevar a cabo la
reaccion bajo estudio y se ha llegado a la conclusion de que la mejor opcidn es un tanque agitado
continuo (TAC), o en su defecto, una serie de ellos (TAS). (211

Es importante destacar que a las temperaturas de trabajo mas comunes (200-260°C) la solubilidad de
Glicerol en los compuestos glicéridos es alta en comparacidon a lo que ocurre a temperatura
ambiente, lo mismo ocurre con la solubilidad de los glicéridos en el glicerol, y sumado al efecto de la
agitacion, es correcto asumir un nivel de homogeneidad lo suficientemente elevado como para
considerar que la reaccién se lleva a cabo en una sola fase formada por todos los componentes del
sistema. Ademas, se considerara flujo ideal, segun la hipétesis de mezclado perfecto, lo que implica
que todos los elementos de fluido tienen el mismo tiempo de residencia y se opera con una sola
concentracion dentro del reactor igual a la concentracidn de salida del mismo. Por lo tanto, el nivel
de conversion de los reactivos dependerd del tiempo espacial (1), dado por el cociente entre el
volumen de reaccién (V') y el caudal volumétrico de alimentaciéon ( Q); el volumen para un sistema
liquido serd constante si el caudal volumétrico es igual en la alimentacidn y en la salida del tanque.
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Finalmente, deberan plantearse los balances de masa para las distintas especies involucradas en la
reaccion para un reactor tipo TAC y resolverlos simultdneamente. El balance de masa general en
estado estacionario para el reactivo limitante “A” en un reactor tipo TAC es:

{V elocidad de entrada de reactivo} = {V elocidad de salida de reactivo} + {V elocidad de consumo por reaccion}

Donde:
{V elocidad de entrada de reactivoy =F ,, = Q- C, ;= IVJVA”;()A
{V elocidad de salida de reactivoy = F , =Q-C, = ;V—AZ
{V elocidad de consumo por reaccion} = (-r ) sV
Luego:
Fuyo=Fyst(=ry)sV
Con:

- F,,:Flujo molar del reactivo A en la alimentacion

- C,p: Concentracion molar del reactivo A en la alimentacion

- W, Flujo masico del reactivo A en la alimentacion

- PM ,: Masa molar del reactivo A

- F,:Flujo molar del reactivo A a la salida del reactor

- C,,: Concentracion molar del reactivo A a la salida del reactor
- W, Flujo masico del reactivo A a la salida del reactor

- (-r,) s Velocidad de consumo por reaccion del reactivo A evaluada a la salida

Luego, en la seccidn siguiente se detallardn las condiciones de operacién elegidas a fin de poder
determinar un volumen y una conversion definidas para el funcionamiento del reactor en el estado
estacionario.

3.1.3 Caracteristicas y condiciones de operacion
3.1.3.1 Presion y Temperatura

Como se menciond anteriormente, a mayor temperatura, la velocidad de reaccidon es mayor ya que
se favorecen las reacciones directas por sobre las reacciones inversas, por lo tanto la velocidad de
formacién de MG aumenta. Sin embargo, existe un punto por sobre el cual no se debe operar si se
quiere evitar la degradacion térmica de los componentes: se encontrd el intervalo 260-270°C como
rango de temperaturas maximas a la que se trabaja en la industria a presidén atmosférica [22.23.24]

Por lo tanto, 260°C serd la temperatura elegida para la operacidén y la presidon serd 1 atm.
3.1.3.2 Volumen
En general, para cinéticas simples del tipo Ley de la Potencia, la conversion de reactivos es mayor

para un TAS que para un TAC de volumen igual al volumen total de la serie. Dicho esto, se buscard
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una serie de tanques integrada por tantos tanques como se considere éptimo. Teniendo en cuenta
tanto la conversién de reactivos, la produccidn, la composicién de la corriente final, el costo de
inversién relativo asociado y la complejidad de operacidon y mantenimiento.

El criterio utilizado para disefar este reactor fue maximizar la conversion de reactivos, dado que se
observaron altas concentraciones de monoglicéridos para tiempos elevados en la Figura 3.13. Un
criterio distinto y quizds mas adecuado, hubiera sido buscar optimizar la productividad, resignando
alcanzar altas conversiones.

En este caso, se considerara inicialmente un tiempo de residencia de 6 horas, dado que es el tiempo
de reaccion en el cual la curva de concentracién de Monoglicéridos se acerca al valor un valor
constante con un error del 1%. Por lo tanto, se debe tener en cuenta el caudal volumétrico de
reactivos para alimentar al reactor, y asi poder determinar el volumen de reaccién total necesario.
Del diseio del reactor de hidrdlisis, se obtuvo que el caudal masico de glicerol obtenido luego de su
concentraciéon por evaporacion donde se separa el agua remanente, es:

W =235.336 kg/hora

Utilizando la densidad del glicerol a la temperatura de alimentacion (200°C) se puede calcular el
caudal volumétrico de GL:

P = 1240 kg/m?

e _ 3
Qg1 5 =0.19m [hora
Se debe aclarar entonces la relacién molar que se utilizara entre triglicéridos y glicerol; se reportan
en bibliografia relaciones molares de GL:TG que varian entre 1:1 hasta 5:1, significando esto
condiciones de 100% de exceso de TG en el primer caso, hasta relaciones de 150% de exceso de GL

222324 .
22241 " En este proyecto, se optara

en la relacion 5:1, dado que la relacién estequiométrica es 2:1 |
por la relacion 2.5:1 ya que, de esa forma, la corriente de salida estarda menos contaminada con
reactivos sin reaccionar, lo que implica menores costos de separacién del producto deseado, el cual
como ya se definié, debe poseer bajas composiciones de TG y GL; pero sin embargo permanece el

exceso de GL lo que favorece a la velocidad de formacién de MG.

Luego, al conocer el peso molar de GL, se calcula:

Firo: %"’; = 2558 moles/hora

F 160 = 1023.2 moles/hora

Al conocer la densidad y composicion del aceite a la temperatura de alimentacion (200°C) se puede
calcular el requerimiento del mismo:

Paceite = 900 kg/m3
FrooPM,
Qaceite : m? =1.127 m3/h07'a
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w =1013.898 kg/hora

aceite

Luego:
. — 3
Qtotal,alimentacién reactor * Qaceite + QGL =1316m /hOV(l
Entonces, se puede determinar el volumen de reaccién acorde al caudal volumétrico total de
alimentacidn de reactivos, de forma de obtener un tiempo de residencia de 6 horas:

V olumen de reacciéon : 6 horas = 1.316 m3/h0ra =7.898 m?3

El factor de llenado debe ser de como méaximo un 80%, por lo tanto el volumen minimo del reactor
es:

V olumen minimo de reactor = 9.873 m3

Luego, la cantidad de tanques a utilizar dependerd de los volumenes comerciales y de la
configuracion éptima. Se ha encontrado que la gama de voliumenes de tanques de acero inoxidable
es muy variada hasta volimenes de 10 m?3, por lo que se comparard la conversidn obtenida en series
con distintas configuraciones. La comparacién entre los grados de conversidn alcanzados en cada

configuracion se presentara en la seccidn siguiente, “Conversion”.

Por ultimo, los reportes cientificos citados recomiendan trabajar en una atmdsfera inerte para evitar

la oxidacion de las sustancias, por lo que se utilizard una atmésfera de Nitrégeno (N,) por ser el mas

recomendado por los autores y de gran disponibilidad a nivel industrial (22.23]

3.1.3.3 Conversion

Como se menciond anteriormente, es necesario plantear los balances de materia para cada sustancia
involucrada de manera de obtener la conversién final para el volumen del reactor elegido. El balance
de masa general para el reactivo limitante ha sido presentado en la seccién anterior, para un Unico
tanque. A continuacion se presenta el balance de masa para el reactivo limitante A en una serie de N

tanques en serie:
Fao=F aq+(=r)a=V,
Fya=F ot(=r) o=V,

Fi27Fj5+(=1) g% V3

Funa=F nt(=r)w*Vy

Finalmente, se presentan los balances de masa para cada compuesto en la serie de N tanques
agitados en serie que opera isotérmicamente a la temperatura maxima permitida de 260°C:

Tanque N°1:
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DGy 0=DG, + Q- (k; « TG,  GL, — k_, « DG + MG, = ky+ DG, + GL, + k_, + MG,*)x V|
MGy« Q=MG, + Q- (k TG, %« GL, — k_, + DG, « MG, + 2 5k, « DG, % GL,, - 2xk_, + MG, >) % V|
GLy+Q=GL, %+ Q- (-k, + TG, + GL, + k_, « DG « MG, - ky « DG % GL, + k_, + MG,*) + V|
Tanque N°2
TG, %« Q=TGyx Q- (—k; TGy xGL, + k_| « DG, + MG ) =V,
DG, «0=DG, Q- (k; TG, %GL, — k_, « DGy« MG, - ky+ DG, GL, + k_, + MG ")« V,
MG, «0=MG,+ Q- (k « TGy +GLy — k_ « DGy s MGy + 25k, DGy % GLy — 25 k_y s MG,?) % V
GLy % 0=GLy* Q- (-k; TGy % GL, + k_, + DG, « MGy, — ky + DG, % GLy, + k_y s MG,*) x V,
Tanque N°N
TGy_ 1 xQ=TGyx Q- (=k, « TGy x GLy + k_; + DGy, + MGy) * V y
DGy_; % Q=DGy x Q- (k% TGy + GLy = k_, + DGy « MGy = ky « DGy  GLy + k_, s MG\*) « V
MGy_ «Q=MGy « Q- (k; + TGy % GLy — k_, « DGy s MGy + 25k, « DGy % GLy =25 k_, s MG\*) + V
GLy_, x0=GLy % Q- (=k, % TGy + GLy, + k_, « DGy « MGy — ky % DGy % GLy + k_, s MG\*) x V

Donde:
- Q:caudal volumétrico de alimentacién y de salida de cada tanque
- TG, : concentracion de TG en la alimentacion
- DG, : concentracion de DG en la alimentacion
- MG, : concentracion de MG en la alimentacion
- GL,: concentracién de GL en la alimentacion
- TG, :concentracién de TG a la salida del tanque “i”

“:n
[

- DG : concentracién de DG a la salida del tanque

o“:n
|

- MG, : concentracion de MG a la salida del tanque

awn
[

- GL,;: concentracion de GL a la salida del tanque

Luego, en la Tabla 3.11 se puede comparar la conversién obtenida para cada configuracién de
tanques con el volumen predefinido, de forma que se podra elegir aquella que permita alcanzar la
conversién esperada (=90%).

Tabla 3.11. Conversidon lograda en funcion de la configuracién del reactor.

1 TANQUE 68.4

2 TANQUES DE IGUAL VOLUMEN 77.2

97



TRABAJO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORITA - TOMAS JOAQUIN VISPO

3 TANQUES DE IGUAL VOLUMEN 80.2
3 TANQUES DE VOLUMENES V/6, V/3 y V/2 80.1
3 TANQUES DE VOLUMENES V/2, V/3y V/6 78.9

4 TANQUES DE IGUAL VOLUMEN 82.9

6 TANQUES DE IGUAL VOLUMEN 86

Dichos valores de conversion se obtuvieron luego de resolver los sistemas de ecuaciones algebraicas
planteados para cada tanque y las distintas configuraciones, utilizando el software de célculo

Mathcad y aplicando las condiciones iniciales correspondientes mencionadas en la seccion
“Volumen”.

Los valores de conversién logrados son menores a lo esperado; por lo que se decidié aumentar el
tiempo espacial (t) hasta lograr una la conversién deseada, con la configuracion mas favorable
dentro de las opciones analizadas (6 tanques de igual volumen en serie): se llegd a un tiempo
espacial de 7.25 horas. Luego:

V olumen de reaccidon : 7.25 horas x 1.316 m3/hora =9.543 m?

El factor de llenado debe ser de como mdaximo un 80%, por lo tanto el volumen minimo del reactor
es:

V olumen minimo de reactor = 11.929 m?3
V olumen elegido de reactor = 12 m?

Finalmente, bajo operacion a temperatura de 260°C y 1 atm de presidn y la suposicion de mezclado
perfecto, en un reactor compuesto por 6 tanques de 2 m3/tanque y con una alimentacidn de Glicerol
y Aceite con relacién molar GL:TG = 2.5:1, se obtiene una conversién del 89%.

Luego:

e Alimentacion:

- 1249.3 kg/h (Aceite y GL)
e Salida:

- MG: 1052.4 kg/h

- DG:0.1kg/h

- TG:100.6 kg/h

- GL:86.1kg/h

- AG:10.1kg/h

Luego, se debe separar el GL remanente en una etapa de decantacidén o centrifugacién ya que su
porcentaje en peso es mayor a lo especificado en la calidad del producto; para ello se debera bajar la
temperatura de la corriente de manera de disminuir la miscibilidad de los componentes.
Considerando una separacién total de dicha fase, se puede calcular:
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- Corriente de productos glicéridos: 1163.2 kg/h
- Composicion en peso de los productos:
- wMG=90.5%
- WTG-DG-AG = 9.5 % (mayoritariamente TG)

Se puede comprobar que la composicidon de los productos satisface los requerimientos impuestos
inicialmente.

3.2 Caracteristicas constructivas y accesorios

3.2.1 Entradas y Salidas

Practicamente se cuenta con cuatro corrientes que alimentan al reactor de glicerdlisis y dos
corrientes de salida:

e Alimentacidn:
- Aceite de Soja Usado.
- Glicerol refinado.
- Catalizador formado por una solucién de Ca(OH), y Glicerol.
- N, como inerte no condensable que tiene por finalidad prevenir la oxidacion de los
productos glicéridos dentro del reactor (“Blanketing”).
e Salida:
- Gas: N,

- liquido: productos glicéridos y glicerol
3.2.2 Etapas

Como se menciond en el Capitulo 2, en el proceso de glicerdlisis catalizado por una base, se obtienen
productos con pH alcalinos, por lo que se debe neutralizar dicha corriente. Industrialmente esta
etapa se realiza a continuacién de la reaccion: la corriente de salida del reactor de glicerdlisis es
alimentada a un tanque de neutralizacién, en el que se ingresa una solucién de Acido Clorhidrico
(HCI), acido que se encuentra comercialmente en solucién y a precios relativamente econdémicos.
En esta etapa, ocurre la reaccién de neutralizacién:

Ca(OH), +2+ HCl « CaCl, + 2+ H,0

Este proceso de neutralizaciéon del catalizador se realiza en caliente antes de eliminar el glicerol
remanente, debido a que se produciria la reversién de la reaccién, lo que ademds contribuye a la
aparicion de problemas relacionados con el color, el sabor y la estabilidad del producto (22241 Luego,
se enfria la corriente de salida formada por los productos glicéridos, el glicerol remanente, el aguay
el Cloruro de Calcio (Ca Cl,) (productos de la neutralizacion), y se obtienen dos fases debido a la
disminucién de la temperatura; a continuacidon son separadas en un separador centrifugo o en un
decantador, siendo mas frecuente el primero para procesos continuos y el Ultimo para procesos por
lotes. El porcentaje de Glicerol que permanece en la fase liviana es minimo, por lo que se despreciara
a priori su presencia en los productos.[?’! La fase liviana puede ser purificada para obtener una

mayor calidad de producto final.
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3.2.3 Catalizador

El mecanismo clasico de la transesterificacion de ésteres carboxilicos con alcoholes catalizada por
bases liquidas incluye la formacion inicial de un ién alcdxido muy reactivo, seguido de la sustitucién
nucleofilica del grupo acilo del éster, con liberacién de un grupo alcéxido del éster original. El
catalizador a emplear en este proceso, como ya se menciond, es el hidroxido de calcio Ca(OH), .24

A continuacién se describen sus caracteristicas principales:

- Se presenta habitualmente como un polvo blanco inodoro

- No es téxico, aunque el contacto directo con la piel puede provocar irritacion

- Se comercializa en cantidades muy variadas y a precios relativamente bajos, en
comparacién a otras sustancias con caracteristicas similares.

- Presenta baja solubilidad en agua y el fendmeno conocido como “solubilidad
retrégrada” (1.7 g/L a 20°C -0.66 g/L a 100°C)

- Se disocia en iones Ca+2 y OH-

- Naturaleza alcalina (pH 12.5, 12.8)

- Al reaccionar con diéxido de carbono vuelve a su forma de carbonato de calcio de forma
espontanea

- Elevada solubilidad en glicerina

El requerimiento de catalizador se calcula utilizando una relacién kg catalizador/kg de aceite
alimentado igual a 0.02.

Luego:
Requerimiento Catalizador (Puro) = 21.8 kg Ca(OH), /h

En base a la cantidad de Ca(OH), necesaria, se puede calcular el requerimiento de HClpara la
neutralizacion mediante la relacién estequiométrica de la Figura 3.14.

2 HCl + Ca(OH), — CaCl, + 2 H,0

Figura 3.14. Reaccidn de neutralizacion.

Requerimiento Neutralizante (Puro) = 21.5 kg HCI /h

En cuanto al vehiculo que se utilizard para afadir dichas sustancias al reactor y a la etapa de
neutralizacién, se puede decir que:

- El catalizador se alimentara en solucidon al 50%, utilizando glicerol como solvente.

- El neutralizante se agregara en soluciéon al 40 % en peso, ya que es la mayor
concentracidon comercial que se obtiene en solucidn y se intenta disminuir lo mas
posible el ingreso de agua al sistema.

100



TRABAJO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORTA - TOMAS JOAQUIN VISPO

3.2.4 Sistema de agitacion

Los tres principales tipos de impulsores son de palas, turbinas y hélices. Si bien existen otros tipos,
los mencionados solucionan practicamente el 100% de todos los problemas de agitacién .[25-26]

Impulsores de pala:

Por lo general son agitadores de palas planas que giran sobre un eje vertical y cumplen eficazmente
problemas sencillos de agitacion. Las palas giran a bajas o moderadas velocidades en el centro del
tanque (menor a 300 rpm), impulsando el liquido radial y tangencialmente, sin que haya
practicamente movimiento vertical a excepcién de que las placas se encuentren inclinadas; dicho
comportamiento genera régimen laminar de flujo en el interior del reactor. En tanques de gran altura
se instalan varias palas, unas sobre otras, en un mismo eje. La longitud total de un rodete de palas
comprende entre el 50 y el 80% del didmetro interior del tanque y la anchura de la pala es de 0.15 a
0.1 veces su longitud. Los hay de tipo ancla o de tipo paleta; en ambos casos son aplicables en
sistemas con alta viscosidad del medio y generan un campo de flujo tangencial.

Impulsores de turbina:

Generalmente estan compuestos de numerosas palas cortas, que giran a medias y altas velocidades
(100-300 rpm y 300-1000 rpm respectivamente) sobre un eje montado centralmente en el tanque.

Las placas pueden ser rectas o curvas, inclinadas o verticales. El impulsor puede ser abierto,
semicerrado o cerrado. El diametro puede variar entre un 30 y un 50% del didmetro del tanque. Son
impulsores efectivos para todo tipo de viscosidad del medio. Ideales para generar flujo turbulento
dentro del reactor, logrando una mejor transferencia de temperatura y nivel de mezclado. Las
corrientes principales son radiales y tangenciales. Los componentes tangenciales inducen la
formacién de vortices y remolinos, los que se evitan utilizando placas deflectoras o mediante un
anillo difusor para lograr que la agitacién sea mas eficaz.

Impulsores de hélice:

El flujo de un impulsor de hélice es axial, trabaja a altas velocidades y se utiliza para liquidos de baja
viscosidad. Las hélices pequefas pueden girar utilizando transmision directa a una velocidad que
varia entre 1150 y 1750 rpm; las hélices grandes pueden girar entre 400 y 800 rpm. Las corrientes de
flujo que salen del impulsor contindan a través del liquido en una direccidn determinada hasta que
chocan con el fondo o las paredes del tanque. Suelen aplicarse en los reactores de gran volumen, en
los que generan alta turbulencia y evitan la formacion de zonas estancas o volimenes muertos.

Una vez mencionadas las caracteristicas principales de los distintos tipos de impulsores, se opta por
el impulsor del tipo turbina con el agregado de placas deflectoras para evitar la formacién de
vortices. Se procede luego al dimensionamiento y calculo de potencia consumida.

Se ha definido que se utilizaran 6 tanques de 2 m> cada uno y que se alimentara N, en el espacio sin
ocupar de cada tanque con el objetivo de evitar reacciones de oxidacion, por lo tanto los tanques
deberan estar sellados. Se sabe que para tanques cilindricos agitados, destinados a la industria
quimica, la relacion entre la altura (H) y el didmetro (D) del mismo debe ser H/D =1, por lo tanto, y
utilizando la Ecuacidn 3.3, se obtienen las siguientes dimensiones para cada uno:
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V olumen cilindro = H % vl «D?

Ecuacion 3.3. Calculo del volumen de un cilindro.

- H=1366 mm
- D=1366 mm

Como se menciond, se propone emplear agitadores tipo turbina, integrado por un disco y seis palas
planas como el que se ve en la Figura 3.15.

Figura 3.15. Impulsor tipo turbina de disco y 6 palas planas. (26]

Este tipo de impulsor genera el tipo de flujo necesario para homogeneizar adecuadamente las
propiedades del sistema vy la facilidad de su construccién y simplicidad de detalle lo vuelven mas
econdmico que otros tipos de impulsores del tipo turbina o hélice. Ver Figura 3.16.

ey =

H /! Dt=1 Da/ Dt=0.33 E !/ Di=0.33
W/Da=02 |g/Da=025 JiD=04
fi Dt=0.02

Figura 3.16. Relaciones geométricas para agitador con impulsor tipo turbina de disco con seis palas planas.

Luego, se pueden definir todas las dimensiones del agitador a partir del didmetro del tanque; éstas
son:

- Da: diametro impulsor = 450.6 mm
- E:separacion entre el impulsor y el fondo del tanque = 450.6 mm
- W:altura de las palas =90.1 mm
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- g:anchura de las palas = 112.7 mm
- J:anchura de las placas deflectoras = 136.6 mm
- f:separacién entre las placas deflectoras y la pared del tanque = 27.3 mm

Se puede entonces proceder al calculo de la potencia de agitacién.

Para calcular la potencia consumida por el agitador, se utilizara el nimero adimensional de Reynolds,
definido por la Ecuacién 3.4:

Re : p*N*Daz/u
Ecuacidon 3.4. Numero de Reynolds para sistemas agitados

Donde:

- p:densidad de la mezcla ( kg/m’ )
- N:velocidad de agitacion ( 1/s)
- u:viscosidad dindmica de la mezcla (N « s/m?)

Dado que la viscosidad y la densidad de la mezcla depende de la composicidn de la misma, la cual es
distinta en cada tanque de la serie, se tomara un valor promedio de forma de disefiar un sistema de
agitacion que sea aplicable de igual forma a todos los tanques. Inicialmente la concentracién de
glicerol es muy alta, en el primer tanque, lo que implica llegar a valores muy bajos hacia el ultimo
tanque de la serie; en cambio, la concentracién de DG es nula en el origen, lo que permite llegar a
altos valores hacia el final del TAS; por lo tanto, se tomara un valor de viscosidad y densidad
correspondiente a una composicion 80% en peso de TG y 20% de GL, asumiendo valores de
viscosidad y densidad de los productos glicéridos cercanos a los del TG.

Se tiene luego:
- p=968 kg/m’

_4 2
- u=8.02%10""N xs/m
- N=1.667revss!

Luego; Re =4.085 « 10°, mucho mayor a 2000, el valor considerado como minimo para régimen
turbulento en tanques agitados.

Por otro lado, se debe calcular el nUmero adimensional Po mediante correlaciones, el cual ademas
viene dado por la Ecuacién 3.5:

3 5
Po=P/(px N’ %Da)
Ecuacidn 3.5. Numero de potencia adimensional.

Donde P es la potencia consumida por el agitador (Watts).

Contando con la correlacién del numero de potencia (Po) vs Re para impulsores tipo turbina de 6
palas que se muestra en la Figura 3.17. [*]
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S1=d/Dt, S2=E/ld, S3=Lid, 54=hid, S5=w/Dt, S6=H/D

La curva A se utiliza para palas verticales del impulsor, La curva B y C para palas
verticales y estrechas, la curva D se utiliza en un estanque que no posee placas

deflectoras.
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Figura 3.17. Correlacion para el Po en impulsores de turbina de 6 palas.

Se puede apreciar en la Figura 3.17, que el nimero de potencia para el agitador en cuestidn es igual
a 5. Luego, la potencia consumida por el agitador se calcula como:

5
P=Pox(pxN>+D")
Potencia consumida por el agitador (en cada tanque) = 0.416 kW

3.2.5 Materiales

Debido a la naturaleza de los compuestos que forman el sistema de reaccién, a las condiciones de
operacioén, y, a los materiales disponibles comercialmente, se decide utilizar tanques construidos en
acero inoxidable 316 L; de igual material serd el eje del agitador, los elementos de impulsién del

mismo y las placas deflectoras. Se tiene asi un reactor integramente resistente a la corrosién y altas
temperaturas.

El espesor del del tanque se calculara de la misma manera que para el reactor de hidrdlisis: mediante
aplicacion del Cédigo ASME .[14]

En las condiciones de trabajo:
- Temperatura: 260°C = 500°F
- S5:14.400 psi =980 atm

- Presién: Se debe considerar la presiéon hidrostatica y la presidn interna (1 atm); la presion
hidrostatica viene dada por la Ecuacién 3.1.

Donde:

- p:densidad de la mezcla = 1260 ’-];% tomado como el peor de los casos, la densidad de la
glicerina pura a temperatura ambiente
- g:aceleracion de la gravedad = 9.81 4§

- h:altura del liquido en el tanque = 1.101 m
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Luego:

Py =0.13 atm

P =1.13 atm

sistema

Se puede ver que la presion de trabajo es cercana a la presidn atmosférica, como se definié en las
condiciones de operacion. Luego, a fines practicos, se sobredimensiona en un 10% a la presion de
operacién como propone el Cédigo ASME y por otro lado se sumardn 2 atm a la presion de operacién
y se tomara el valor mas alto como presion de disefio, obteniendo:

- P=1.2*1.13 atm (Presidén de disefio) = 1.356 atm.

Finalmente, se obtiene un espesor del tanque de 3.1 mm. El diametro exterior del tanque por lo
tanto es:

D =1366 mm +2 % 3.1 mm =1372.2 mm

t, ext

3.3 Diseiio Térmico

Una de las condiciones que se impuso para poder considerar el reactor como homogéneo es la alta
temperatura de operacién: 260°C. Se debe calcular la cantidad de energia que es necesario entregar
a la alimentacion y al reactor de forma de mantener dicho valor practicamente constante.

En cuanto al precalentamiento de las corrientes de proceso, en capitulos siguientes se determinara el
tipo de intercambiador de calor requerido para llevar a los reactivos desde su temperatura de
almacenamiento o de etapa previa hasta la temperatura de alimentacién; sin embargo, el calor
liberado o consumido por la reaccidn y las pérdidas de calor hacia los alrededores se calcularan en
esta seccién. Ademas se tendra en cuenta la potencia de agitacion en cada tanque.

El balance de energia general para un TAS viene dado por la Ecuacion 3.6:

w

mezcla * CPmezcla

n

*«(Ts—=To)=(-AH,)*r;«V +UxAx(Tc—Ts)
i=1

Ecuacion 3.6. Balance de energia general en un reactor tanque agitado continuo.

Donde:

- W e, : C@udal masico total, considerado igual a la entrada y a la salida del reactor (kg/s)
- CPpescla - Calor especifico considerado evaluado a una temperatura promedio (kJ/kg°K)

- Ts:temperatura de operacion (°K)

- To:temperatura de la alimentacién (°K)

- AH,;: calor de la reaccion “i” (k)/mol)

ow:n
/

- r;:velocidad de la reaccién “i” (mol/s* m3)

-V :volumen de reaccién (m?)

- U coeficiente global de transferencia de calor de la superficie que intercambia energia (W/ m?
*°K)

A : drea de la superficie que intercambia energia (m?)
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- Tc:temperatura de la superficie que intercambia energia (°K)

El término izquierdo de la Ecuacion 3.6 corresponde a la variacidn en el calor sensible; por otro lado,
a la derecha de la igualdad, el primer término representa al calor liberado o consumido por todas las
reacciones quimicas mientras que, el segundo término esta referido al calor transmitido hacia el
exterior o interior del reactor a través de las distintas superficies calefactoras.

Para profundizar aun mads la introduccion hecha en esta seccion, y en concordancia con lo
mencionado hasta aqui, se hacen las siguientes observaciones:

- La alimentacion ingresa a 200°C al primer tanque de la serie y debe elevarse su temperatura
hasta 260°C.

- La corriente de salida del primer tanque estard en principio a 260°C; las pérdidas de calor a
través de la cafieria que la conduce hacia el segundo tanque y a través de la bomba que
brinda el impulso necesario no pueden cuantificarse tedricamente; por eso a priori, deben
despreciarse.

Se buscarad la forma de entregar o retirar calor del sistema mediante alguna de las siguientes
opciones: la incorporacion de un serpentin, encamisado de los tanques o aislacion térmica de los
mismos.

3.3.1 Energia liberada/consumida por reaccion

Para el sistema de reacciones reversibles, se cuenta con los datos de velocidad de reaccion evaluados
a la temperatura de trabajo y con las entalpias de reaccién, detalladas en la Tabla 3.9, por lo tanto se
puede proceder al calculo; sin embargo, las velocidades de reaccidon no son iguales en cada tanque
de la serie, por lo que se deben calcular por separado.

Siendo las expresiones de las velocidades de reaccion:
ry=k «TGxGL ro, =k« DG+ MG
ry=ky+ DG % GL ro=k,x MG

Expresadas en mol/s = m® y evaluadas en las concentraciones de salida de cada tanque, se puede

hallar para cada uno los siguientes valores:

1. Q0 =—0.132kW

2. Q,= 0.137kW

3. 0O

4. Q,=0285kW

1.266 kW

5. Q5=0.092 kW
6. Q,=0.619kW

QPmmedio =0.378 kW
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3.3.2 Calor transmitido

Teniendo en cuenta que la temperatura del fluido en el interior de cada tanque es igual (533 K) y que
estan construidos del mismo material, con el mismo espesor y estan ubicados uno en la proximidad
del anterior en la serie, es decir, sometidos a las mismas condiciones ambientales, las pérdidas de
calor a través de cada uno son iguales; no asi el calor liberado por reaccién, como se mostré
anteriormente.

Las pérdidas de calor a través de las paredes de cada tanque se pueden calcular utilizando la
Ecuacion 3.7.

Qdisipado,total = Qconveccién,exlerna + Qradiaci(')n
Ecuacion 3.7. Pérdidas de calor por efecto de la conveccion y radiacion.

Tomando Text = 293 K como temperatura estandar del aire, un valor razonable para la localizacién
propuesta para la planta. Ademas, se propone la aislacidn de los tanques, de la misma manera que
se hizo en el reactor de hidrdlisis: se selecciona espuma de poliuretano con un espesor de 100 mm
(se demostrara a continuacion que con dicho espesor de recubrimiento, la temperatura externa de
los tanques no resulta peligrosa para los trabajadores).

En el estado estacionario, el flujo de calor es uniforme, por lo que se puede calcular el calor disipado
mediante la siguiente relacion:

- = - = ” = P = . = + o
thstpado,total Qconveccton,mtel na Qconduccton, acero,1 Qconduccton,azslante Qconduccton, acero,2 Qconvecci(’)n,externa Qradtacton

Donde:

Qconvecci()n,interna = Ainterna * hinterno * (Tlnt - Tl)
= 2l -

Qconduccién,acero,l Kacero % In(r2/r1) * (T, -T,)

=k # (T, -Ts)

2sqal
Qconduccién,aislante aislante * Tn(r3 /r2)

= 2Tl _
Qconduccién,acero,Z Kacero * In(rafr3) * (T TSup)

Qconvecci()n,imerna = Aexterna * hexterno * (TSup - TAlr)

Qradiacién e Aexterna * O * (Tg'up - lelr)
Lo primero que debe aclararse antes de proceder con los cdlculos es que: el drea exterior de cada
tanque es la suma del drea lateral y el area de las tapas, ya que, para fines practicos, la geometria se
supondrd como un cilindro de fondo y tapa planos. En la seccion “Caracteristicas constructivas y
accesorios”, se han especificado las dimensiones de los tanques, sumado el didmetro interno,
espesor de las paredes, altura, entre otros. Luego, se obtiene:

A
A

interna = 8-788 m? (4rea interior de cada tanque)

exerna = 9-689 m? (érea exterior de cada tanque)

rl = 0.683 m (radio interno del tanque)

r2 = 0.686 m (radio externo del tanque sin aislacion)

r3 = 0.786 m (radio externo del tanque con aislacion sin recubrimiento metalico)

r4 = 0.788 m (radio externo del tanque con aislacion con recubrimiento metalico)
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L =1.366 m (altura del tanque)

Las conductividades térmicas tanto del acero como del material aislante seleccionado son valores
conocidos, al igual que las temperaturas de los fluidos en el interior y exterior del tanque vy la
emisividad del acero.

kacero = 13.7 W/°K - m (conductividad térmica del acero inoxidable 316) ]

kaislante

T, = 3533 K (temperatura del sistema)

=0.023 W/°K - m (conductividad térmica de la espuma de poliuretano)

T, = 293 K (temperatura del aire exterior)
€ = 0.25 (emisividad promedio del acero inoxidable pulido) ]
6= 567-10"° w/m* K* (constante de Stefan — Boltzmann)

Luego, se tiene el siguiente sistema de cuatro ecuaciones:
Ainterna * Pinterno * (T g = T1) = Kacero 7,12(% « (T - T,)
Kacero * Tﬁfﬁ * (T = T5) = Kaigiante * Tn(&rém/,%) x (T, - T5)
Fistanie * 72355 (T = T3) = Kacero % 7258 & (Ty = T;,)

ke «(Ty-Tg, )=4 xh x(Tg, =T ) texd xox(Te, —T%)

il
cero * In(r4/r3) Sup externa externo Sup externa Sup

Donde se observan seis incégnitas: las cuatro temperaturas desconocidas correspondientes a las
distintas interfases presentes entre el fluido interior y el aire exterior, y los coeficientes peliculares de
transferencia de calor interno y externo. Se sabe a su vez que estos dos coeficientes dependen de las
propiedades de los fluidos que intervienen en la transferencia de calor, y esas propiedades a su vez
dependen de las temperaturas de las superficies, que como se dijo son desconocidas; por lo tanto se
deben: suponer valores de temperatura para las superficies interior y exterior, evaluar las
propiedades de los fluidos a la temperatura media entre la temperatura del fluido y la de la
superficie correspondiente, hallar los valores de los coeficientes peliculares, introducir estos dos
coeficientes en el sistema de ecuaciones para calcular las temperaturas y finalmente verificar las
temperaturas supuestas inicialmente. En caso de que haya un error considerable entre los valores
supuestos y los valores calculados, deberd realizarse el procedimiento mencionado repetidamente
hasta que el error entre los valores supuestos y los calculados sea despreciable.

En este caso se llevo a cabo dicho procedimiento y se resolvié el sistema de ecuaciones exitosamente
en el software de calculo Mathcad. A continuacién se presentan las correlaciones utilizadas para
determinar los coeficientes peliculares finales y los valores calculados para las temperaturas
desconocidas.

Para hallar el coeficiente pelicular externo, considerando conveccién natural, se debe calcular el

numero adimensional de Rayleigh (Ra) y luego se puede aplicar una correlacién para el Nusselt en

funcién del (Ra). !

Ra=1.186 % 10"
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Para dicho valor de (Ra), la correlacién recomendada es la 3.2. [4]

Nu=0.14Ra?
Correlacién 3.2. Calculo del numero de Nusselt para cilindros verticales.

Se obtiene entonces:
Nu =492

h =9 W/°K » m*

externo
Se utiliza la Correlacion 3.3 para el calculo del coeficiente convectivo en el interior.

Nu = 2w = 0158  Re"™ & (cp # p/k)*">

Correlacion 3.3. Correlacion para el Numero de Nusselt en tanques agitados.

Luego:
Re=4.085 % 10°
Nu=9.694 410’
Beriome = 1420 W/K 5 m?
Finalmente:
T1=53295K
T2=53293K
73 =298.10K

Tsup =298.01 K

Qdisipado =0.518 kW

A modo de comparacion, se han realizado los célculos del calor disipado por cada tanque en el caso
de no aplicar el revestimiento con espuma de poliuretano. La expresidn en este caso es la siguiente:

Qdisi ado,total Qconveccién interna Qconduccién acero,l — Q i6 + Qradiaci(')n
pado, > > > conveccidn,externa

Luego de seguir un procedimiento similar, en el que solo se tienen dos temperaturas desconocidas
(temperaturas interior y exterior del tanque de acero) y dos ecuaciones, y luego de recalcular el valor
del coeficiente pelicular externo, se llega a los siguientes valores:

Nu=1773

h =45.447 W/°K » m?

externo
T1=52442K
Tsup =520.279 K

Qdisipado =107.04 kW
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3.3.3 Estrategia de diseio

Se puede ver entonces que el calor disipado por el tanque resulta muy cercano al calor liberado por
la reaccién cuando se aplica el aislamiento, siendo en algunos de ellos levemente mayor y en otros
menor. En el caso de no calefaccionar los tanques (a partir del 2°) se llegaria a valores de AT de
hasta 1°C en cada uno, siendo el valor promedio:

AT

promedio

=0.388 °C

Calculado en cada tanque como:

; + Potencia Agitacion — Qgisipado

AT — Qgeneradu,z

i Caudal Masico x cp,,,. ,,

Para el caso sin aislacion, se calcularon pérdidas de calor mucho mayores, que conducen a:

AT

promedio

-110°C

Se puede apreciar asi el efecto de conservacion de la energia logrado, lo que resulta interesante
desde el punto de vista econémico.

Finalmente, se decide implementar en el interior de cada tanque un serpentin por el que circule un
fluido de calefaccion de manera de poder instalar un sistema de control efectivo, que permita ante
perturbaciones externas corregir la temperatura de operacion. De igual forma, se podran suplir las
pérdidas de calor debido al paso de la corriente a través de las cafierias y bombas, como se dijo al
principio de la seccién, que no serdn evaluadas en este proyecto.

Surge una nueva incognita: cudl serd el area de cada serpentin; en general la superficie de
calefaccién se determina en base al coeficiente global de transferencia de calor, la diferencia de
temperaturas y el calor a ser transferido. En este caso, el calor que es necesario transferir también es
una incégnita para los tanques que conforman el reactor a partir del 2°, por lo que se decidir3, a
modo de simplificacion, hacer los cdlculos correspondientes para el primer tanque (se puede calcular
el calor a entregar), y el tamafio resultante del serpentin sera igual para todos los tanques.

Utilizando la Ecuacidn 3.8 se puede calcular el drea necesaria del serpentin para el primer tanque:

O=UxAxAT
Ecuacion 3.8. Calculo del calor a intercambiar .[4]

Donde:

- U: coeficiente global de transferencia de calor a través de la serpentina (W/K*m2)
- A:drea del serpentin disponible para la transferencia de energia (m2)
- AT :diferencia de temperatura entre el serpentin y el fluido de proceso (K)

Se fija AT = 40 K y se determina O = 59 kW (utilizando el balance de energia completo,
contemplando temperatura de alimentacion, pérdidas, potencia de agitacion y calor de reaccién). Se
utiliza la Ecuacidn 3.9 para hallar el valor de U y asi finalmente despejar el valor de area necesario.
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U=[i s R

Ecuacién 3.9. Calculo del Coeficiente global de transferencia de calor .[]
Donde:

- Rf:resistencia de ensuciamiento (m2*K/W)
- hi: coeficiente pelicular referido al drea interna del serpentin (W/m2*K)
- ho: coeficiente pelicular referido al area externa del serpentin (w/m2*K)

Se ha despreciado la resistencia a la transferencia de calor agregada por las paredes del serpentin ya
que en general, el material utilizado es muy conductor, como podria ser cobre o acero .[]

Se considera vapor de agua como fluido de servicio. Se tomara para este caso Rf = 0.001 m2*K/W. Se
desprende de la Ec. 3.9 que el coeficiente global estd gobernado por el coeficiente pelicular de
menor valor: para las condiciones del sistema, se trata del coeficiente ho.

Luego: ho = 1420 W/m2 x K
(calculado anteriormente)
Se obtiene:

U=500W/m2xK
Finalmente, se obtiene:
A=295m2 ~3 m2

Luego de calcular el caudal de vapor necesario (aproximado) y considerando la velocidad promedio
del fluido dentro de la caferia para que la resistencia a la transferencia de calor por conveccion
interna no disminuya, se puede determinar el didametro del serpentin.

Caudal vapor = Q/Hvapor, satyyyc = 59 &S[ / 1400 ,%g[ =0.04 kg/s

El caudal hallado es una aproximacién que servird para determinar un didmetro razonable para el
serpentin. Contemplando la densidad del vapor a dicha temperatura, se llega a un didmetro interno
dado por:

‘ _ didmetrd® _ Caudal vapor _ -4
Area transversal =T x 4 densidad vaporxvelocidad de flujo 1% 10 m2

diametro interno = 0.011 m

Se elige por lo tanto un tubo de didmetro nominal de media pulgada (0.0127 m) ya que es la medida
comercial mas cercana. Contemplando 2 mm de espesor, se puede calcular el diametro exterior del
serpentin y asi hallar la longitud del mismo de forma de cumplir con el requerimiento.

Diametro externo = 0.0167 m

Longitud serpentin = 56.5 m
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Para la eleccién del didmetro de la vuelta del serpentin, se sabe que debe ser mayor al diametro del
agitador ya que lo rodea. Luego, como se tiene un didametro de agitador (Da) de 0.45 m, se
selecciona 0.9 m como didmetro de vuelta. Luego, la cantidad de vueltas es N = 20.

La separacidon entre cada vuelta se elegird de manera que el serpentin quede completamente
cubierto de liquido y abarque la mayor parte posible del volumen de reaccién; considerando que la
altura del liquido en cada tanque es de 1.1 m, el didmetro exterior del serpentin es de 0.0167 my la
cantidad de vueltas es 20, se obtiene un espaciamiento entre una vuelta y la siguiente de 3.83 cm.
Esta separacién resulta apropiada ya que no corta la turbulencia dentro del tanque, evitando asi la
formacion de zonas estancas y permitiendo una mejor distribucién de la temperatura.

Finalmente, se dispondra de un serpentin calefactor de las mismas caracteristicas en cada tanque de
la serie, y se mantendra la temperatura en el valor deseado mediante aplicacion del sistema de
control mas adecuado.

A continuacién, en la Figura 3.18, se puede apreciar un esquema de uno de los seis tanques
pertenecientes a la serie TAS.

L

Figura 3.18. Esquema de TAC con serpentina con las medidas en proporcion.

3.4 Sistema de Control

Para este reactor se propone la implementacién de un sistema de control de nivel, de forma que no
se establezca contacto entre la tapa del tanque y el liquido. En segundo lugar, se instalara un sistema
de control por realimentacién de temperatura. También se implementara un sistema que controle el

flujo de alimentacion para mantener la relacion molar de los reactivos utilizada en el disefio (control
por relacién).
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3.4.1 Control de nivel

Para el control de nivel dentro del reactor se utilizara control por realimentacion. En primer lugar, se
realizard la medicion del nivel de la mezcla reactiva dentro del reactor, y un controlador de nivel sera
el encargado de que el mismo se encuentre en el valor indicado por un PLC. La regulacién de nivel se
realizard mediante manipulacién del caudal de alimentacién de reactivos con una valvula reguladora.

3.4.2 Control de temperatura

Como se anticipd, se instalard un sistema de control por realimentacién. No es necesario profundizar
ya que, como se aclaré, esta constituido por un lazo de control simple. La variable manipulada serd el
caudal de fluido de calefaccion.

3.4.3 Control de alimentacion de reactivos

Se especificé que se trabajard con un exceso del 25% de GL. La composicion de la corriente de
producto definida en el disefio corresponde a dicha relacion, por lo que ante fluctuaciones en la
corriente de alimentacién de GL proveniente de su refinamiento en el sistema de evaporacion, la
alimentacién de aceite debe ser corregida de forma proporcional. Para el control de alimentacién de
los reactivos se utilizaran los tres tipos de control mencionados. Es necesario medir el caudal de
alimentacién de GL, accién que se realiza simplemente con una placa orificio y un dPT. La sefial del
dPT es enviada a un controlador, habitualmente del tipo PLC (controlador légico programable). Una
sefial eléctrica se envia a una valvula reguladora ubicada en la cafieria por la que se alimenta el
aceite, y manipula su caudal comparando con el valor deseado impuesto por el PLC, en funcién de la
relacién de alimentacion impuesta. Por Ultimo, se mide y transmite el nivel en los tanques de la serie
y se envia una sefial a un controlador. La sefal de salida del controlador es enviada a un selector de
bajo nivel, el cual realiza un cambio de mando frente a un bajo nivel, enviando la sefial del control de
nivel a las valvulas y bombas para la proteccion de la linea, ignordndose la sefial del PLC hasta que el
nivel vuelva a superar el nivel minimo impuesto.

4. Conclusiones del diseio de los reactores

Principalmente, se obtuvieron los modelos de reactores adecuados, en funcién de los
requerimientos de proceso y de las capacidades de procesamiento especificadas en el alcance del
producto.

Para el reactor de hidrdlisis se determind que la columna de pulverizacién que actua a
contracorriente, con alimentacion de la fase mas liviana por el fondo del reactor y la alimentacion de
la fase pesada por el tope, es el reactor que permite los mejores resultados y por eso es el mas
utilizado en la industria para llevar a cabo la hidrdlisis de grasas y aceites en procesos continuos. Se
opera a altas presiones y temperaturas en ausencia de catalizadores. La conversion de TG lograda
ronda el 95%.

Para el proceso de glicerdlisis se disefid una serie de reactores tanque agitados, formada por seis
tanques en los que la operacidn ocurre a alta temperatura. En esta serie de reactores se logra el 89%
de conversién de TG cuando se trabaja con un alto tiempo espacial y exceso de glicerol.
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Por otro lado, se calcularon las pérdidas de calor en ambos reactores como asi también la liberacion
de energia por las caracteristicas termodindmicas de cada reaccidon y se evalud la necesidad de
suministro energético en cada caso para mantener las condiciones de operacién especificadas.
Ademas se detallaron las principales caracteristicas constructivas y sistemas de control.

Los intercambiadores de calor necesarios para acondicionar las corrientes de alimentacién y de
salida de los reactores seran especificados en secciones siguientes.
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Capitulo 4: Disefio de los Sistemas de Purificacién

1. Introduccidn y objetivos

Alcanzada esta instancia del proyecto, ademas de haber especificado la calidad de los productos a
partir del estudio de mercado y los requerimientos del mismo, se han disefiado los reactores
quimicos y se han obtenido las composiciones de las corrientes efluentes de cada uno de éstos, lo
cual indica que para cumplir con dichas especificaciones, se deben realizar una serie de procesos de
separacién de los distintos componentes.

Se ha realizado una primera aproximaciéon en el Capitulo 2, cuando se describid el proceso general y
se presentd el diagrama de flujo preliminar.

En este capitulo se hard hincapié en dichas etapas, que como ya se dijo, hasta aqui sélo han sido
descriptas de manera conceptual. A su vez, se dimensionaran los equipos necesarios para llevar a
cabo de manera exitosa la separacién de los productos de interés. Se prestard mayor atencion a los
equipos que se consideren criticos.

2. Purificacién de Acidos grasos

Una vez caracterizada la corriente de AG a la salida del reactor de hidrdlisis, es posible iniciar el
disefo del proceso de purificacion de la misma.

En la actualidad se llevan a cabo principalmente dos operaciones distintas para dar lugar a la
separacién de los AG: la cristalizacién fraccionada y la destilacién; en algunos casos, se combinan
ambas operaciones .[!]

El primero de los métodos consiste en un enfriamiento controlado de los productos, de forma de
obtener las diferentes fracciones de AG segun sus puntos de fusidn. Este método se ha estudiado y
resulta muy eficiente para separar los AG saturados de los insaturados, en dos fracciones llamadas
Estearina y Oleina respectivamente siendo la segunda, la de menor punto de fusion.

La cristalizacion fraccionada puede llevarse a cabo con la utilizacién de solventes, con uso de
tensioactivos o en seco. El método preferido es el ultimo, ya que se evitan etapas de separacion
posteriores, debido a la ausencia de cualquier tipo de sustancia ajena a los productos deseados.
Posteriormente, las fracciones cristalizadas son separadas por filtraciéon. Usualmente en filtros de
placas y membranas, lo que da lugar a operaciones semicontinuas.

La ventaja principal de este método es que no expone a los productos a condiciones criticas que
contribuyan a su degradacién térmica, siendo un proceso de separacién totalmente fisico.

Por otro lado, la destilacion permite separar los AG segln sus pesos moleculares o segun las
temperaturas de ebullicién de los componentes, que depende de las condiciones de operacion y de
los equipos que se utilicen.

Cuando la destilacion se lleva a cabo en condiciones de alto vacio, el proceso es conocido como
“Destilacion Molecular”. Esta operacidén permite separar dos corrientes de productos segun el peso
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molecular de los componentes, por lo que en caso de requerir mds de dos fracciones, sera necesario
realizar la operacion en mas de una etapa.

Por otro lado, cuando la operacion se lleva a cabo en columnas de destilacidon que tienen una o mas
salidas laterales, es decir, se extrae al menos una fraccién adicional a las fracciones de tope y fondo
de la torre, se habla de “Destilacién Fraccionada”. Esta operacién se puede realizar a presién
atmosférica o a presidon reducida, siendo este Ultimo el preferido en operaciones en las que
intervienen sustancias que se pueden degradar térmicamente antes de llegar a su temperatura de
ebullicién normal .12

Luego de evaluar las caracteristicas de cada método y las fracciones de AG que se desean obtener,
ademds de las posibilidades de simulacién del funcionamiento de los equipos involucrados y la
disponibilidad de informacidn, se decide realizar la separacion de los productos mediante Destilacion
Fraccionada.

2.1 Destilacion Fraccionada

Se trata del método preferido para separar mezclas liquidas multicomponentes. Se puede llevar a
cabo en torres de platos o en torres de relleno. En este caso, se decide trabajar a presiones reducidas
de forma de lograr la vaporizacién de los productos a temperaturas mas bajas que las que se
necesitaria en la operacién a presién atmosférica, con el objetivo de evitar la degradacién térmica .[*!

El disefio de la columna de destilacidn se basd no sélo en datos bibliograficos, sino también valores
guia o reglas heuristicas sobre el tamafo de equipos o rendimientos aproximados, los cuales reducen
significativamente la necesidad de calculos. El “Método Corto” sustituye la necesidad de realizar una
gran cantidad de cdlculos para poder evaluar tamafios de equipos, condiciones de operacién y
rendimientos del proceso .1%]

Turton (2009) menciona el proceso PAR (Predecir, Analizar y Reevaluar), el cual se puede describir en
los siguientes tres pasos a continuacién .19

- Predecir: Representa la mejor prediccién de la solucién, lo cual implica realizar suposiciones
y aplicar heuristicas basadas en la experiencia, ya sean comprobadas en trabajos académicos
o de la opinidn de otros profesionales que han trabajado en el desarrollo de proyectos
similares.

- Analizar: En este paso se debe buscar aquella ecuacidon o relacién que logre resolver
parcialmente o de manera aproximada el problema, y hace posible realizar célculos para
encontrar una solucion.

- Reevaluar: La mejor solucion hallada en el paso 2 se compara con la solucion predicha en el
paso 1. Cuando la predicciéon no es aceptable, es necesario corregir el razonamiento que
llevd a la prediccidn deficiente.

Heuristicas para los procesos de destilacién !

- La destilacion es usualmente el método mas econdmico para la separacién de liquidos.
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- Para mezclas ideales, la volatilidad relativa es la relacién entre las presiones de vapor de los
componentes.

- La presién de operacién de una torre se determina usualmente por la temperatura del medio
de condensacién, (38 — 50) °C, si el fluido de enfriamiento es agua; o por la temperatura

maxima de la caldera, hasta evitar una descomposicién o degradacién del material a destilar
[7]

Heuristicas para Secuencia de columnas de separacién multicomponentes .I’]

- Promover la separacién mas simple primero. En otras palabras, separar el componente que
demande una menor cantidad de platos y reflujo; y dejar los componentes mas complicados

de separar al final.

- Las relaciones de reflujo recomendadas se encuentran en un rango de 1.2 — 1.5 veces de la
relacién de reflujo minima (R

min) :

- Los valores recomendados del niumero de platos tedricos es cercano al doble del minimo
numero de etapas (N

min) .

- Es recomendado utilizar un factor de seguridad del 10% para el nimero de platos tedricos
calculado.

- Ellimite en altura de la torre es aproximadamente de 53 m por las cargas de viento.
- Un criterio adicional es que la relacién L/D debe de ser menor que 30

Luego de analizar los consejos mencionados anteriormente, se procedié al analisis de distintas
configuraciones con el uso del simulador Unisim Design. Se cargaron los componentes de forma
manual, sin olvidar identificar los grupos funcionales de cada una de las moléculas, y se completaron
todos los datos disponibles a partir de informacién bibliografica para obtener las mejores
predicciones posibles de las propiedades desconocidas. Posteriormente se selecciond el paquete
termodindamico con ayuda del diagrama de Carlson (1996) (Ver Figuras 4.1 a) y b)) y, bajo
consideracién del tipo de mezcla con la que se trabaja, la cual es de caracter mayoritariamente polar,
y las condiciones de operacién (presiones reducidas), se selecciond el modelo termodindmico
UNIQUAG, lo cual es coincidente a lo postulado por distintas fuentes consultadas .[%]
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Figuras 4.1 a) (izquierda) y b) (derecha). Diagramas de Carlson.

Una vez cargada la informacién necesaria, se ingresaron las condiciones de operacién y se
propusieron multiples configuraciones, desde las etapas previas de destilacidn flash para eliminar los
compuestos mas pesados hasta trenes de destilacion simple formados por dos torres con secuencia
directa e indirecta, y multiples alternativas mas; sin embargo, la opcién que mejor respondio a las
necesidades fue una columna con una salida lateral.

Se planted la alternativa de separar a los acidos poliinsaturados en la columna y se encontré que es
practicamente imposible alcanzar un grado de separacién adecuado como para su comercializacion
individual bajo condiciones de operacidon que no dafien a los productos; por lo tanto su venta como
acidos grasos esenciales se revalida como la mejor opcién.

De todos modos, se agrega que dichos acidos podrian ser separados en cristalizadores, llegado el
caso de que se convierta en un objetivo a futuro su venta individual. Lo mismo ocurre para la
corriente de extraccién lateral: se podria realizar la separacion de oleina y estearina mediante una
etapa de cristalizacion, seguida de una filtracion en un filtro de placas que retenga a la estearina.

Finalmente, las condiciones de operacion se pueden ver en la Figura 4.2.
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Figura 4.2. Condiciones de operacion en el proceso de destilacion de acidos grasos.
Los productos que se obtienen finalmente son:

e 1643 kg/h de Acidos Grasos Esenciales (85.7 % Omega 6)
e 964.4 kg/h de Acidos Grasos Monoinsaturados y saturados (54.4 % Ac. Oleico)
e 3807 kg/h de MG, DG y TG sin reaccionar (29.1 % MG, 26.6 % DG, 15.4 % TG)

La corriente de fondo podria seguir diferentes caminos:

1. Enfriamiento y almacenamiento para su venta directa como materia prima para la
produccion de Biodiesel.
Reciclo al reactor de hidrdlisis.
Mezcla con productos de glicerdlisis.

La decisidn final, luego de considerar todas las alternativas propuestas, es mezclar esta corriente con
la corriente de fondo de la destilacion que se realizard para purificar los MG y obtener asi, un
producto que luego de ser decolorado y pulverizado, puede venderse como emulsionante de
“segunda calidad” a base de MG, DG y un bajo porcentaje de TG y AG. Las caracteristicas de este
producto seran detalladas en la seccién “Purificacion de MG”.

Por otro lado, las caracteristicas constructivas de la columna y los equipos asociados al proceso de
purificacidn se describen a continuacién.
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2.1.1 Torre rellena

Cuando se quiere operar a bajas presiones, y se desea garantizar una caida de presién minima, se
recomienda utilizar torres con relleno ordenado. Existen diferentes tipos de relleno, los cuales
poseen distintas caracteristicas, ventajas y desventajas, que llevardn a la eleccidn de la geometria
ideal para las condiciones de operacién de la columna.

La eleccién del relleno de la torre se hizo teniendo en cuenta los siguientes aspectos:

e Existencia en la base de datos de Unisim Design.
Disponibilidad en el mercado actual.

e \Ventajas y desventajas en relacién al drea superficial, HETP, densidad, costo, resistencia a la
corrosion y las condicionesde Py T.

En la Tabla 4.1 se muestra una comparacion entre los distintos tipos de rellenos estructurados
disponibles en Unisim, y en funcién de sus caracteristicas generales y desempefio dentro de la
columna, se determind su valoracion. La valoracion fue discriminada entre cuatro valores, donde “1”
es la mejor consideracion, y “4” representa al peor caso. Se puede ver en la zona inferior de dicha
tabla un orden decreciente correspondiente a la valoracién final ponderada.

Tabla 4.1. Comparacion entre rellenos estructurados disponibles para la simulacion.

COMPARACION DE RELLENOS ESTRUCTURADOS DISPONIBLES EN UNISIM

Flexipac metalico ;
RELLENO ; Gempak metalico
tecnologia Mellapack
Malla .. | Neo-Klos
... | Goodloe | Hyperfil
metalica s
MODELO Y250 | Y350 Y500 1A 2A 3A
Koch-| Koch- |Koch-G |Koch-G | Koch- | Koch- . .
FABRICANTE Glitsch | Glitsch | Sulzer | Montz
G. G. . . G. G.
DISPONIBILIDAD EN EL si | si Si Si Si Si Si Si Si Si
MERCADO
COSTO RELATIVO 3 4 4 4 4 4 2 3 4 4
DENSIDAD RELATIVA 2 3 4 1 2 2 2 2 4 3
AREA ESPECIFICA RELATIVA 2 1 1 2 2 2 3 3 3 2
EFICIENCIA EN LA 1 5 5 5 5 5 3 3 5 5
TRANSFERENCIA DE CALOR
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0.31
HETP m 022m|0.2m |04m [038m|[03m | 03m |[0.25m [0.45m | 0.28 m
; 1.82 2.43
DIAMETRO 2.28m|(2.28 m (2.13 m |2.28 m 213m [2.89m |3.65m | 2.13 m
m m
PERFORMANC
2Ll CAIDADE | 0.54 | 0.55 Lkp 0.53 | 1.13 | 1.13 0.41 kP 1.40 | 2.06 0.62 kP
COLUMNA PRESION kPa | kPa @ kPa kPa kPa ' @ kPa kPa ' @
CON EL
RELLENO
PORCENTAJE
DE 58.41|52.34 | 52.87 | 51.65 | 61.73 | 54.20 | 50.58 55.02 | 56.39 60.37
INUNDACION
VALORACION FINAL 1° 3° 8° 4° 2° 5° 6° 9° 10° 7°

Finalmente, se optd por el relleno Flexipack modelo Y250 del fabricante Koch-Glitsch, con

tecnologia de ultima generacién “Mellapack”.

Las caracteristicas de cada seccidn y accesorios de la torre se detallan en la Tabla 4.2.

Tabla 4.2. Caracteristicas de la torre de destilacion.

TORRE DE DESTILACION FRACCIONADA

CARACTERISTICAS GENERALES

NUMERO DE ETAPAS TEORICAS

24 (23 + Rehervidor)

ETAPA DE ALIMENTACION

14
RELACION DE REFLUJO 6
RELACION DE REFLUJO MiNIMO 1.9
DIAMETRO COLUMNA 1.829 m
AREA TRANSVERSAL 2.627 m2
RELLENO Flexipack metdlico estructurado Tecnologia Mellapack Y250
HETP 0.315m
ALTURA 7.245m
CAIDA DE PRESION 0.549 kPa
PORCENTAJE DE INUNDACION 58.41 %
ACCESORIOS
REJA DE SOPORTE Etapas 7, 14y 23
REJA DE SUJECION

Etapas 1,8y 15

DISTRIBUIDOR DE LIQUIDO

Etapa 1
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AGUSTIN NI

COLECTOR Y REDISTRIBUIDOR DE
LiQuiDo

Etapa 14

ELIMINADOR DE NEBLINA

Por encima de Etapa 1

SOBREDIMENSIONAMIENTO

10 % HETP 0.725m
FONDO - ACUMULACION DE LiQUIDO 1.8m
TOPE - EXTRACCION SISTEMA DE VACIO 1.2m
ALTURA TOTAL DE LA TORRE 11m

2.1.2 Condensador

El condensador es un intercambiador de calor situado en la parte mas alta de la columna, en el que
se extrae la energia del vapor que sale por esta zona, lo condensa y permite que una parte sea

reflujada hacia la columna y otra sea extraida como producto destilado.

. , P ol 9
En operaciones al vacio, los condensadores mas utilizados son dos P

- Condensador horizontal de circulacion de vapor por carcasa: Utiliza agua de refrigeracion y
una carcasa tipo TEMA J, que minimiza pérdidas de carga al no tener deflectores y genera un

flujo practicamente contracorriente dentro del intercambiador.

- Condensador de contacto directo: Se usa para minimizar la pérdida de carga en
condensaciones a vacio; la zona de contacto tiene un relleno de baja pérdida de carga.

También existen configuraciones que funcionan como camaras

condensacion.

rociadoras para

la

Para este caso, se elige la primera alternativa: El condensador horizontal, en donde los vapores

circularan por la carcasa, ya que la segunda alternativa implicaria el uso de AG esenciales con igual

composicion a la de la fraccion extraida como refrigerante. Dado que se busca garantizar la operacidn
en condiciones de alto vacio, se preferird minimizar el uso de bafles deflectores. De todos modos el

disefio riguroso del intercambiador no se realizara en este capitulo. Las condiciones de operacidn del
equipo son descriptas en la Tabla 4.3. Seguidamente, en el esquema de la Figura 4.3 se observa la

zona de enriquecimiento de la columna con el condensador necesario para la operacién .[10]

Tabla 4.3. Condiciones de operacion del condensador

CONDENSADOR
PRESION 1 kPa
TEMPERATURA 55.93°C
CARGA TERMICA -478.6 kW
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_ Refrigerante

Figura 4.3. Diagrama del sistema de condensacion del destilado.

2.1.3 Rehervidor

Al igual que el condensador, el rehervidor es un intercambiador de calor imprescindible en la
destilacion. En él, se alimenta una corriente de vapor que proporciona la energia necesaria para
vaporizar el liquido en el fondo de la columna y asi separar los componentes de la mezcla alimentada
en funcién de las volatilidades relativas.

Existen distintos tipos de rehervidores y numerosas configuraciones que permiten trabajar en
distintas condiciones de presidén y temperatura. Entre ellos, es posible destacar el rehervidor de

circulacion forzada, el cual es comUnmente utilizado para las siguientes condiciones de operacidn:
[10]

- Cuando se trabaja con fluidos muy viscosos (1> 25 cp), en donde el liquido no puede
circular de forma natural a través del hervidor.

- Cuando el hervidor se encuentra a una distancia considerable de la columna.

- Cuando se requieren condiciones de vacio (P < 4 psia).

- En sistemas con alto grado de ensuciamiento o con contenidos sélidos. Se pueden lograr
velocidades de circulacidn considerables y operar a baja tasa de vaporizacion.

Debido a las ventajas mencionadas, teniendo en cuenta que se trabaja con un fluido de alta
viscosidad en el fondo de la torre (Triglicéridos, Monoglicéridos y Diglicéridos) y las condiciones de
vacio mencionadas en la Tabla 4.4 se concluye que es conveniente la utilizacidn de un rehervidor de
circulacion forzada.

Tabla 4.4. Condiciones de operacidon del rehervidor

PRESION 4 kPa

TEMPERATURA 258°C
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CARGA TERMICA 235.5 kW

En la Figura 4.4 se muestra un esquema de la zona de agotamiento de la columna con el tipo de
rehervidor necesario para la operacién y un posible lazo de control para el nivel del liquido en la
misma.

Condensado
—

\apor
_____._:_@ ook

L

Producto de fondo

Figura 4.4. Diagrama del sistema rehervidor-columna.

2.1.4 Sistema de vacio

Para alcanzar el nivel de vacio deseado en la torre se deben utilizar bombas de succién o dispositivos
gue causen el mismo efecto; el tipo de bomba puede variar de acuerdo a las condiciones de
operacidén, los compuestos quimicos involucrados y las dimensiones de la torre.

A continuacion se describen brevemente los equipos usados mas cominmente para generar vacio en
las operaciones a escala industrial y posteriormente se seleccionard uno de ellos en funcion de los
requerimientos del proceso .[!!]

Bombas de anillo liquido

Se utilizan generalmente para condiciones de carga pesadas de vapor. Un sellante liquido se utiliza
con el vacio operacional limitado cerca a los 4 kpa. Se puede aumentar el nivel de vacio con el uso de
aceite, glicol u otro liquido siempre que esté por debajo de la presién de vapor. Su principio de
funcionamiento es mediante la compresion del fluido que ingresa por la entrada de la bomba, el cual
recorre la zona de la caja voluta mediante el movimiento acéntrico del impulsor central. Ver Figura
4.5,
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Ventajas del usos de bombas de anillo liquido

Desventajas del uso de bombas de anillo liquido:

Figura 4.5. Esquema bomba de anillo liquido.

Posibilidad de bombear practicamente cualquier tipo de vapor o gas.
Los gases a bombear pueden estar saturados de vapor o gas con liquido.
Camara de compresion libre de lubricante, lo cual evita mezclas innecesarias.

Trabajo seguro, bajo nivel de ruido, libre de vibraciones, y bajo mantenimiento.

El maquinado debe ser muy bueno con tolerancias minimas ( acabado tipo espejo ) para

evitar pérdidas por fugas, entre el rodete y la carcaza.

e Para mejorar la eficiencia de la bomba se debe disefiar una carcasa, no circular, sino ovalada,

lo que implica mayores costos.

Bombas rotatorias de paletas

Las bombas de vacio de paleta son bombas selladas con aceite, usadas para bombear gases secos y
no reactivos. Puesto que se utiliza aceite como sellante y lubricante; la limitacion practica del vacio

es alrededor del orden de los 0.5 kpa. Por las dimensiones en las que se suelen comercializar estas

bombas, en general de baja capacidad y por el tipo de gases presentes en la torre de destilacion, los
cuales pueden ser succionados y perjudicar de manera adversa las partes internas de estas bombas,

no se considera que sean una buena opcién. Ver Figura 4.6.
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Figura 4.6. Esquema bomba rotativa de paletas.

Eyectores de vacio

Los eyectores de vacio funcionan con el efecto Venturi, el cual consiste en un fenémeno en el que un
fluido en movimiento dentro de un conducto cerrado disminuye la presién, al mismo tiempo que
aumenta la velocidad al pasar por una zona de seccién menor.

Si en este punto del conducto se introduce el extremo de otro conducto, se produce una aspiracién
del fluido que circula por el mismo.

El tipo de fluido en movimiento o de transporte puede variar de acuerdo al nivel de vacio requerido y
a las especificaciones del proceso.

Los eyectores de vacio son los equipos mayormente utilizados en torres de destilacién debido a sus
. 12
ventajas frente al resto, entre las cuales se destacan [12]

e Sudiseiio es compacto y su peso es reducido.

e No generan calor.

e No tienen partes mdviles, lo que se traduce en poca necesidad de mantenimiento y en poco
desgaste.

e Se pueden montar en cualquier posicién.

® Son aptos para numerosas aplicaciones y sectores industriales.

e Se fabrican diferentes disefios y niveles de potencia.

Para entender mejor su funcionamiento, en la Figura 4.7 se muestra un esquema de un eyector y sus
principales componentes.
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Figura 4.7. Partes de un eyector de vacio.

Por las notables ventajas mencionadas, se decide que implementar un sistema de vacio que utilice
eyectores es la alternativa mas atractiva frente al proceso.

A continuacidn se profundiza la disposicion de los eyectores y los puntos clave a tener en cuenta.
Fluido a utilizar

El fluido motriz del eyector puede ser aire, vapor de agua u otros gases, sin embargo se encontré que
el vapor de agua es el fluido de preferencia por su alto rendimiento y su disponibilidad en planta,
sumado a que usualmente el costo para ser producido es mas bajo que los costos por consumo
eléctrico para obtener aire comprimido .[13]

Etapas de vacio

El nimero de etapas depende del nivel de vacio a alcanzar. Se encontrd que para las condiciones de
operacién en la zona de enriquecimiento de la torre, se necesita un sistema de vacio de tres etapas.
Ver Figura 4.8.

1ETAPA

THRIM A ATHMOS.

2 ETAPAS

3 ETAPAS

S A AMM

5 ETAPAS

1ATMODS,

6 ETAPAS
2 A1 MIERJHS

TMICRONM 10OMICRONS 100MICROMS 1MM 10MM 100Kk 1000MM

Figura 4.8. Etapas requeridas para lograr el vacio deseado.

Para aumentar la eficiencia del proceso de vacio, se debe contar con intercondensadores entre cada
etapa a fin de disminuir el tamafio de los eyectores debido a que la relacién de compresion es cada
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vez menor, por lo tanto el caudal de fluido motriz disminuye entre cada etapa. En la Figura 4.9 se
observa un diagrama de flujos posible para el sistema mencionado .[!3]

Process inlet Cooling water inlet
dp] i FI_
[>
———{T]
.
P[] - P |
¥ F‘ \ -q—“—-:' Pl
1 g |
=2 —T]
Vacuum —
E{Jw e (P C e} =—{F) -3
® . v O®
3 H . L J Cooling
Process vent ! LT ; walter oullet
| = Pressure - LI T -
| = Temperature WP

Figura 4.9. Diagrama de flujos del sistema de vacio de tres etapas.

Los intercondensadores mencionados anteriormente, son equipos de intercambio de calor que
deben estar provistos de salidas superiores para el escape de gases no condensables en caso de que
los haya. En la Figura 4.10 se muestra un ejemplo de un intercondensador de tubos y coraza con sus
respectivas entradas y salidas a modo de ejemplo .[13!]

Vapor Vapor Water
inlet outlet outlet

ol [ mi o] Lz
( H /‘ | ‘

Tube support _L J_L View of

plates - Water tube field
Condensate inlet
outlet

Figura 4.10. Intercondensador de un sistema de vacio habitual.

Los gases y vapores que salen de la columna de destilacién hacia los eyectores, siempre contienen
pequefias cantidades de materia grasa y acidos grasos que pasan al condensador principal del grupo
de vacio. La cantidad total de contaminantes depende del lavador de gases instalado, que los reduce
considerablemente, pero, aun con disefios buenos, una parte pasa al grupo de vacio, lo que puede
implicar ensuciamiento tanto de las cafierias de conduccion como de los equipos involucrados.

Para solucionar radicalmente estas dificultades, lo ideal es evitar todo contacto entre el efluente
gaseoso y el agua de la torre de enfriamiento, por lo que se debe descartar el empleo de
intercondensadores de contacto directo.
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Dicho esto, se propone el uso, dentro del sistema de vacio, de un condensador de superficie con
sistema de lavado y condensacién en pelicula descendente, con el uso de una solucién que se
dispersa de modo uniforme sobre los tubos para que se forme una pelicula alcalina que lave en
forma continua las paredes internas, al mismo tiempo que neutraliza los acidos grasos. Los jabones
formados se disuelven, de manera que el liquido circulante se mantiene limpio. Para que la
alcalinidad no decaiga y la concentracién de jabdn se mantenga dentro de limites convenientes, es
necesario purgar una parte del caudal circulante y reponer igual cantidad de solucién alcalina. Los
gases llegan al grupo de desaire muy poco contaminados y pueden expulsarse a la atmdsfera. Una
representacion esquematica de cdmo estarian conectados los equipos involucrados se muestra en la
Figura 4.11 .[3]
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Figura 4.11. Esquema sistema de vacio con condensador de pelicula descendente.

2.1.5 Sistemas de control

El control del proceso consiste en minimizar el efecto de las perturbaciones externas mediante la
manipulacion de variables y por otro lado hacer que el sistema sea mas estable.

Los objetivos ordenados segun su prioridad son:

e Operacidn segura y estable: Este es el primer objetivo de control, para poder alcanzarlo se
deben cumplir los siguientes hitos:

- Los cambios en los caudales del proceso deben ser suaves y graduales para no alterar de
manera abrupta el comportamiento de la columna como el de los equipos aguas abajo.

- Que la operacion se desarrolle sin ocasionar problemas tales como inundacion,
canalizaciones, arrastres, etc ; estos problemas perjudican la eficacia de la columna.

- Cumplir las restricciones marcadas por la operacién de la columna, por ejemplo, limites de
presidn, temperaturas a las que provocan descomposicion térmica en los productos, evitar
que ciertos compuestos polimericen 6 que se aspire una mayor cantidad de vapores hacia el
sistema de vacio.
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Control de composicion: Este objetivo sdlo se tiene en cuenta cuando es necesario controlar
una o mas de las composiciones de los distintos productos de la columna.

Operacidn 6ptima: Aunque sea el objetivo menos prioritario también es muy importante, ya
que operar la columna de forma dptima tiene la ventaja de que se ahorran costes en el
consumo de energia y se maximiza la recuperacién de los productos principales. Este
objetivo no debe entrar en conflicto con los anteriores, ya que estos son prioritarios en la
operacion.

Variables de control en una columna de destilacion .[!4]

En el problema del control de procesos existen tres tipos de variables: manipuladas, controladas y

perturbaciones.

Controladas: Las variables controladas en una columna de destilacién con extracciones
laterales son: la presidn, los niveles de liquido en el fondo de la columna y en la cdmara de
reflujo, y la composicion de los distintos productos. Estas variables se pueden dividir en dos
tipos:

- Variables que deben ser controladas: Dentro de este tipo se incluyen la presion y los
niveles. Dichas variables son controladas con vista a conseguir el primero de los objetivos de
control, por tanto sus puntos de consigna son establecidos Unicamente al tener en cuenta
consideraciones de seguridad y estabilidad de la operacién, y sin considerar las
especificaciones de los productos. Por tanto es necesario mantener la presion y los niveles
de liguido constantes para prevenir la acumulacién de vapor y de liquido respectivamente. Si
esta acumulaciéon (positiva o negativa) no se previene, un sistema continuo no puede operar
de manera estable ni alcanzar el régimen permanente.

- Variables que pueden ser controladas: En este tipo se incluyen las composiciones de
destilado y producto lateral y de fondo. Estas variables se controlan para cumplir con el
segundo objetivo de control, por lo tanto sus puntos de consigna se establecen solamente
por las especificaciones de pureza de los productos. Estos controles de composicion pueden
ser directos, es decir, mediante el uso de medidores de composicidon en las corrientes
productos; o indirectos, es decir, mediante la medicidn de una propiedad representativa de
la composicién del producto, como por ejemplo la densidad, la presion de vapor, punto de
congelacién, y el mds comun, la temperatura de una etapa.

Manipuladas: Las variables manipuladas son aquellas que se manipulan al variar sus
caudales a través del elemento final de control. Al manipular estas corrientes se consiguen
controlar las variables deseadas. Las variables manipuladas son:

- Caudal de destilado

- Caudal de producto del medio

- Caudal de producto de fondo

- Caudal de reflujo

- Caudal de fluido de refrigeracion
- Caudal de fluido calefactor
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e Perturbaciones: Las perturbaciones son variables que afectan a la operacidn de la columna.
Dichas perturbaciones deben ser rechazadas eficazmente por el sistema de control, siendo
recomendable que este actle antes de que afecten a las variables controladas. Las mas

habituales son:

- Caudal de alimentacion
- Composicién de la alimentacion

- Temperatura de la alimentacién
- Presiéon de suministro del vapor calefactor

- Temperatura del agua de refrigeracion

Dicho esto, se indican en la Tabla 4.5 los conjuntos de variables a controlar y variables a manipular.

Tabla 4.5. Principales lazos de control de la columna.

CONTROL DE LA COLUMNA

VARIABLE A
CONTROLAR

VARIABLE A
MANIPULAR

EFECTO DE UN INCREMENTO EN
LA VARIABLE A MANIPULAR

EFECTO DE UNA DISMINUCION EN LA
VARIABLE A MANIPULAR

Composicion
del destilado

Caudal de
destilado

Disminucion de la composicion
del componente mas volatil.
Aumento de la temperatura del
destilado y del reflujo. Aumento
de la temperatura de operacion

en la zona de enriquecimiento.

Enriquecimiento en el componente mas
volatil. Disminucion de la temperatura del
destilado y del reflujo. Disminucion de la
temperatura de operacion en la zona de

enriquecimiento.

Temperatura
del destilado

Caudal de fluido
refrigerante en
el condensador

Disminucion de la temperatura
del producto de tope.
Disminucion de la temperatura
del destilado y del reflujo.
Disminucion de la temperatura
de operacion en la zona de
enriquecimiento.

Aumento de la temperatura del destilado y
del reflujo. Aumento de la temperatura de
operacién en la zona de enriquecimiento.

Temperatura
del producto

Caudal de fluido
auxiliar en el

Incremento en la temperatura
del producto de fondo.
Aumento de la presion de vapor
dentro de la columna.

Disminucion en la temperatura del
producto de fondo. Disminucién de la
presion de vapor dentro de la columna.

de fondo rehervidor 3 . L.
Degradacion de los Aumento del nivel de liquido en el fondo.
componentes termosensibles.
Disminucion del nivel de liquido
en el fondo. Disminucion del A to del nivel de liquid | fond
umento del nivel de liquido en el fondo.
Nivel de Caudal del caudal de producto de tope. d
.. L Aumento de la temperatura en el
liquido en el producto de Disminucién de la temperatura . .,
L rehervidor. Aumento de la presién de
fondo fondo en el condensador. Disminucion

de la temperatura en el
rehervidor.

vapor dentro de la columna.
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3. Purificacion de Glicerol

Como se ha mencionado en capitulos anteriores, parte del proyecto consta de la elaboracion de
productos emulsionantes a base de monoglicéridos, destinados, en mayor medida, a la industria
alimenticia. Para su produccion, se utilizara el glicerol obtenido como subproducto de la hidrélisis de
aceite usado, lo que da asi valor agregado a un producto que en la actualidad presenta una gran
oferta en el mercado debido a la produccién de biodiesel, lo que conlleva a un bajo valor comercial.

En el capitulo anterior se ha disefiado el reactor de glicerdlisis y se han especificado las condiciones
de operacién, incluyendo la composicién de la alimentacién. Respecto al glicerol, se ha presentado
una secuencia de etapas preliminar, la cual consistia en:

IM

- Extraccion de
- Evaporacién del agua con el objetivo de obtener glicerol puro y vapor de agua para servicio.

agua dulce” del reactor de hidrdlisis.

- Alimentacién del glicerol refinado al reactor de glicerdlisis.

En esta instancia, se detallaran las operaciones que deben realizarse con el objetivo de lograr una
corriente de glicerol de alta pureza para alimentar al reactor de glicerdlisis. Para ello, se ha hecho un
relevamiento de los procedimientos industriales mds difundidos en la actualidad para recuperar el
glicerol de distintos procesos como son la transesterificacidn, saponificacion o desdoblamiento de
grasas y aceites .[15-17]

Se han comparado técnicas y operaciones, que varian en funcion de las impurezas y sus proporciones
en los distintos residuos de glicerol, y se ha concluido que el proceso mds adecuado, teniendo en
cuenta las condiciones de presién y temperatura en que se dispone del agua dulce, consta de los
pasos que se listan a continuacién.

1. Evaporacion. El objetivo de esta etapa es concentrar el glicerol hasta valores por encima del
99% en peso (de forma de no introducir agua al reactor de glicerdlisis) al mismo tiempo que
se intenta minimizar las pérdidas del mismo en la corriente acuosa. Se ha recurrido al
simulador comercial Unisim, se ha seleccionado el paquete termodindmico adecuado en
funcién del Diagrama de Carlson, y se han simulado dos columnas: una correspondiente al
método corto, y con la informacién obtenida, se implementd el método riguroso. En la Tabla
4.5 se muestran las caracteristicas de la torre en cuestidn; y en la Figura 4.12 se pueden
apreciar las condiciones de operacién de la misma.

Tabla 4.5. Caracteristicas de la columna recuperadora de glicerol.

COLUMNA DE RECUPERACION DE GLICEROL

CARACTERISTICAS GENERALES

NUMERO DE ETAPAS TEORICAS 5 (4 + Rehervidor)
ETAPA DE ALIMENTACION 1
RELACION DE REFLUJO 1
RELACION DE REFLUJO MiNIMO 0.15

135



TRABAJO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORTA - TOMAS JOAQUIN VISPO

DIAMETRO COLUMNA 1.829 m
AREA TRANSVERSAL 2.627 m2
RELLENO Pall Rings Metal 2"
HETP 0.5993 m
ALTURA 2.397 m
CAIDA DE PRESION 0.6637 kPa
PORCENTAJE DE INUNDACION 66.83 %
ACCESORIOS
REJA DE SOPORTE Etapas 4
REJA DE SUJECION Etapa 1
COLECTOR Y REDISTRIBUIDOR DE LiQUIDO Etapa 1

ELIMINADOR DE NEBLINA

Por encima de Etapa 1

SOBREDIMENSIONAMIENTO

10 % HETP 0.24m
FONDO - ACUMULACION DE LIQUIDO 1.8m
ALTURA TOTAL DE LA TORRE 45m
CONDEMNSADOR
Vessel Temperature gays | C
Vessel Pressure 101,32 | kPa
Q
Druty 4 328e+007 | klh CONDENSADOR
CORRIENTE
DE TOPE
CONDENSADOR VAPOR
BE
AGUA 1 E'EF | LD AGUA
AIDROLISTS VAFOR
n = 2 DE AGLA VAPCR DE AGLIA
3 Tempesature 8378 | C
4 Preszure 1013 | kPa
EE,E':'JEE"&A%EIGN - Mass Flow 1,650e+004  kgh
CUPE Comg Mass Frac (H20) 00099
o \ |
B ELIGEROL VAPOR REHERVIDOR
EEGRESO GLICEROL CONCENTRADO APTO GLICEROLISIS
COLUMMNA ] Temperature 2481 | C
Fressurs 1013  kPa
CORRIENTE
DE FONDO e Mass Flaw 2350 | kgh
J?:‘D Comp Mass Frac [Glycerol) 08920
- 5 GLICEROL
REHERVIDOR EQEE EN -IEAP O APTO
Vessel Temperature 2431 C GLICEROLIZIS
Vessel Pressure 101.3  kPa
Dty 2,871e+005 | kih

Figura 4.12. Condiciones de operacion en la etapa de recuperacion de glicerol.
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2. Neutralizacién. Esta etapa puede ser opcional, aunque se despreciara en este caso dado que
se ha considerado que la corriente de agua dulce proveniente de la hidrélisis no contiene
trazas de AG (al igual que se considerd que la corriente de AG tiene humedad nula). En la
practica, si la corriente presentara un pH acido debido a la presencia de estos acidos grasos,
puede utilizarse soda caustica como agente neutralizante para equilibrar el nivel de acidez.

3. Filtracion. Esta operacion depende directamente de la anterior. Las sales de neutralizacion,
gue permanecen aun en la glicerina, pueden ser eliminadas mediante una etapa de
filtracion, en este caso dichas sales son parcialmente solubles en glicerol, por lo tanto no
serian tenidas en cuenta.

4. Decoloracién. Esta etapa es deseable cuando se necesita obtener glicerol de grado analitico,
y se podria llevar a cabo con el objetivo de lograr glicéridos sin aspecto amarillento luego de
la glicerdlisis. Sin embargo, también se omitira, dado que no tiene sentido incluir esta etapa
antes de llevar a cabo la reaccién, en donde esta corriente es mezclada con el AVU donde se
transferird a los productos el color amarillento del AVU.

4. Purificacion de Glicéridos

Como se menciond anteriormente, se obtendran dos productos con distintos grados de calidad. Uno
de ellos, serd el producto con mayor valor de venta, los monoglicéridos destilados (MGD). El otro
producto es el resultado del aprovechamiento de las corrientes de fondo de las dos etapas de
destilacion llevadas a cabo en la planta; tiene un contenido de MG mas bajo y una proporcidn
considerable de DG, TG y AG.

Dado que, al menos los Monoglicéridos Destilados, seran destinados a la industria alimenticia, los
jabones formados durante la glicerdlisis por los catalizadores alcalinos deben ser eliminados, ya que
tienen efecto nocivo sobre la estabilidad del material. La eliminacion de estos jabones no esta libre
de inconvenientes pues los mono y diglicéridos tienen propiedades emulsionantes que dificultan los
lavados acuosos.

Ross, Bell, Arrowsmith y Gebhart (1946) han mostrado que los monoglicéridos pueden ser destilados
a 0,2 mmHg de presion (segun el peso molecular del acido combinado) a partir de sus mezclas con
di- y triglicéridos, y recomiendan la eliminacidn de dlcalis y jabones antes de proceder a la
destilacion. Los procedimientos modernos permiten la produccién en escala industrial, por
destilacion molecular, de concentrados que responden a un 93-95% de monoglicéridos. Estos
métodos conducen, ademas, a productos de bajo color y mejores caracteristicas generales .[!8]

Dicho esto, y con la consideracidn de las etapas mencionadas y los requerimientos tanto energéticos
como de equipamiento para alcanzar las condiciones de operacién, se propone el siguiente proceso
de purificacion de los monoglicéridos:

1. Neutralizacién: Debido a la naturaleza de la reaccidn de glicerdlisis, la cual se lleva a cabo en
presencia de un catalizador bdsico, debe realizarse una neutralizaciéon posterior. En estas
condiciones el pH de la mezcla es alrededor de 13, por lo que se procede al agregado de
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acido fosférico a fin de llegar a un valor neutro. Dichos cdlculos se encuentran detallados en

el Capitulo 3.

Enfriamiento: Se alimenta la mezcla en un intercambiador de calor de tubos y coraza con el
objetivo de disminuir la temperatura de los productos hasta un punto en que sea posible y
eficiente una separacién de glicerol sin reaccionar y glicéridos .['°! La informacién es escasay
variada en cuanto a la miscibilidad entre las fases glicerol y lipidica, sin embargo, se hara una
aproximacion basada en los datos plasmados en la Figura 4.13 sobre la solubilidad del

Glicerol en los glicéridos.
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Figura 4.13. Solubilidad de Glicerol en Glicéridos.

Dado que se quiere obtener MG sin GL, se debe enfriar el producto de neutralizacién tanto
como sea posible, al menos por debajo de 80°C, ya que por encima de este punto la
proporcion de GL que se encontrara en el emulsionante de alta calidad sera considerable.

Ademas, se ha hallado en estudios de la produccién de biodiesel que, para temperaturas de
65°C, la composicién de grasas en glicerol ronda el 30 % en peso .[0]

Dicho esto, y mediante una estimacién del punto de fusién de la mezcla como el promedio
ponderado de los puntos de fusion de cada componente, la cual finalmente resulté en un
valor de 30°C, se decide que la temperatura de la mezcla debe ser de al menos 50 °C para

obtener una separacion aceptable.

Se realizé una regresion lineal de los datos de solubilidad de glicerol en grasas en funcion de
la temperatura y para la temperatura de 50°C el valor calculado es muy bajo, por lo que se

aproximara como 1%.

Por otro lado, se estimd la solubilidad de los glicéridos en glicerol en un 20% a dicha

temperatura.

A partir de dichos valores, se puede calcular caudal y composicion de dos fases, como se

muestra en la Tabla 4.6.
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Tabla 4.6. Propiedades de las corrientes susceptibles a la separacién mecanica.

PROPIEDADES FASES LIVIANA Y PESADA

FASE INICIAL LIVIANA PESADA
CAUDAL (KG/H) 1377.5 1244.5 133
LIPIDOS AG, MG,
91 99 14.8
DG, TG)
CONCENTRACION
MASICA (% M/M) GLICEROL 6.7 1 60.3
CLORURO DE 53 o .
CALCIO ' '
DENSIDAD (G/L A70°C) 970 920 1430

3. Centrifugacion: La centrifugacion es un proceso de separacion que utiliza la accion de la
fuerza centrifuga para promover un asentamiento acelerado de particulas en una mezcla
solido-liquido, o de liquidos de distintas densidades para una mezcla liquido-liquido. Para
esta operacién se utilizan centrifugas, cuyo principio de funcionamiento se basa en la
rotacion de un tambor a altas revoluciones, lo cual desarrolla fuerzas del orden de 13000
veces la de la gravedad.

El recipiente es alto y estrecho, con un didmetro de 10 a 15 cm y una alturade 60 cma 1,5m
que gira dentro de una carcasa a unas 15.000 rpm. En el interior del rotor hay tres pantallas
que obligan al liquido a ir a la misma velocidad de rotacién que el perimetro del rotor (Figura
4.14) 5]

La alimentacion se efectia en forma de chorro por medio de una boquilla insertada a través
de una abertura en el fondo del rotor y se separa en dos capas concéntricas (tabiques) de
liquido en el interior del recipiente. La fase pesada se recolecta sobre las paredes, mientras
que la fase ligera forma una capa concéntrica en la parte interior de la fase pesada.
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Figura 4.14 Centrifuga de rotor Tubular.

La eleccién del equipo se realizd en base al flujo que puede procesar la centrifuga, y luego
mediante el calculo del radio de la interfase, es posible definir el didmetro de los tabiques de
separacién o la velocidad de giro del motor cuando sea necesario.

Mediante la busqueda en catdlogos de fabricantes (Tabla 4.7), se encontraron distintos
modelos para diferentes capacidades de procesamiento. Al recordar el flujo masico de la
corriente de salida del reactor de neutralizacién, 1375 kg/h; se puede considerar la
utilizacion del modelo GF-105, el cual tiene una capacidad de procesamiento de 1500 kg/h si
el fluido es agua. Por lo que se brinda un 10% de sobredimensionamiento para asegurar que
se cumplan las condiciones requeridas con el fluido de proceso en cuestion.

Tabla 4.7. Catilogo de modelos de centrifugas tubulares .[2!]

ot Ll 7 g
=g SrFEH (AR | BNTE | VEER
Model e wy | wR wiE SMER | S0 | Produchitywater | Power | Weight
Inner desmeter | Hesght | Volume | Rotary speed | Separabon facion ) flcwwr) (k) (KW) )
(mam) imm) | L) {rimin) {ur'rig)
GF45 45 M0 | 045 50000 | 60000 2.3 150 075 o0
GFT5 75 450 7 21000 2500 4. B 500 15
GF105 105 ™0 | s 19000 | 21000 6.8 1500 22 480
GF125 125 730 74 16000 18000 5. 8.0 2000 30 520
GF13T 137 730 9 15000 17000 6. 8. 10 2000 30 550
GF150 142 730 0 15000 | 17000 8. 10, 12 3000 a0 550

Luego, en la Figura 4.15 se observan todas las medidas necesarias para el disefio correcto de
la centrifuga y la colocacion de las pantallas de separacidon, en donde por un lado, es
necesario conocer una expresién para definir el radio de la interfase “r, ” (Foust, 1987) .I2]

Por otro lado, los radios restantes dependen de la ubicacién de las pantallas regulables del
equipo.
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Figura 4.15. Medidas de una centrifuga tubular .[?]

Donde:

- rl: radio hasta la parte superior de la capa liquido-liquido

- r2: radio hasta la interfase liquido-liquido

- r3: radio hasta el borde exterior del depédsito

- r4: radio hasta la superficie del liquido pesado corriente abajo del depdsito

La variaciéon de la presion a lo largo del radio del equipo se puede expresar como:

T =

dr
Al separar variables e integrar se llega a una expresion que indica la diferencia de presiones
entre dos puntos del radio del equipo en una de las fases.

(w?p)
P, —P = ) '(7"22_7"12)

Finalmente, el objetivo es hallar el radio de la interfase, es decir el punto en el cual la
diferencia de presidn entre las dos fases es la misma, por lo tanto:

(0) 2 ppesado )
2

(W’priviano)
: (rzz - 7"42) = _p;mano : (1"22 - ?"12)

Luego de resolver la ecuacidn anterior, se llega a:

141



TRABAJO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORTA - TOMAS JOAQUIN VISPO

r,2 _QU]LLGJ.LQ.TIZ

Ppesado

Nt
I

p .
1 — liviano

Ppesado

Dado que se cuenta con los datos del modelo GF-105 y bajo consideraciéon de que, la
densidad de cada una de las fases se corresponde con las mencionadas en la Tabla 4.6, se

obtiene:
Diampor = 10,5 cm
= 2,54 cm
n =2,59cm
Se llega a:

n, = 2,724 cm

Por ultimo, para el radio del tabique de derrame “r;” , hay que asegurarse de que dicho

valor sea mayor a “r, ” para que la separacion suceda de forma correcta 1B

Recuperacion del Glicerol. La fase pesada tiene un alto contenido de fosfato de calcio. Sin
embargo, esta sal se utiliza, entre otros fines, como aditivo alimentario para retener
humedad, mejorar la textura de panificados, y como agente leudante .[*2! Es por eso que se
optard por su incorporacion al producto emulsionante de menor calidad, bajo la
consideracién de que su concentracién mdsica en este es muy baja. De esta manera, se evita
una etapa adicional de purificacidn. Dicho esto, se reduce a 0 la cantidad de corrientes
efluentes de la planta y se aumenta la produccion.

Destilacion molecular. La fase lipidica se alimenta a un equipo de destilacion molecular, lo
gue permite obtener una elevada concentracién de monoglicéridos en el producto final. En
la Figura 4.16 se muestran las propiedades de las corrientes involucradas en esta etapa vy,
ademds, se ven las caracteristicas del producto de menor calidad obtenido. Este ultimo,
como ya se menciond, es el resultado de mezclar las corrientes de fondo tanto de la
destilacion de MG, como de la destilacion de AG y el glicerol recuperado.

La destilacion molecular se ha simulado en Unisim Design como una etapa de separacion
flash, aunque, no son exactamente lo mismo. Las dimensiones aproximadas de este equipo
son:

o Altura:8m

® Didmetro: 3 m
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Destilados

MG Destilades 85%

Temperature 1730 | C
Fressure 0,3500  kFa
Mass Flow 8023 | kgh
— Destilacion Comp Mass Frac (Monogliceride®™y | 08502
FASE LIVIAMNA - de MG o
CENTRIFUGA FASE LIVIANA CENTRIFUGA Comp Mass Frac (Triglicerido®™) 0,0237
Temperature 1730 | C Comp Mass Frac (Ghycerol) 0.0138
Pressure 0,3500 | kPa
Mass Flow 1245 | kgh
TG+ M3
Comp Mass Frac (Monoglicerido™) | 0,8861
Ti t 1730 | C
Comp Mass Frac (Triglicerido”) 00848 Emperaiirs
Pressure 0,3500  kPa
Fase Pesada Mass Flow 4423 | kgh
Temperature 50,00 C Comp Mass Frac (Monoglicerido™) | 0,7880
Pressure 101.3 | kFa Comp Mass Frac (Triglicerida®} 0,1959
Mass Flow 130.5 | kg'h
Comp Mass Frac (Glycerol) 0,6130
Comp Mass Frac (Monoglicerido™) 0.1410
Comp Mass Frac (Triglicerida®) 0,0130
Comp Mass Frac (Fosfato de Calcio™) | 0,2330 Emulsianants
— el a-c bl
Fase
Pesada
Mezclador Emulsionante 2da calidad
Fondo fraccionamiento de AG Temperaturs irog | C
—t | Temperature 2580 | C Pressure 0,3500 | kPa
Fonde Mass Flow 1380 | kg'h
Fraceionamients Fressure 4,000  kPa B o/
de AG Comp Mass Frac (Triglicerido®) 0,1540 Comp Mass Frac (Monoglicendo®) 0.4385
Comp Mass Frac (Diglicerido®) 02664 Comp Mass Frac (Diglicerido™) 0.1559
Comp Mass Frac (Menogliceride®) | 0,2012 Comp Mass Frac (Triglicenda®) 0.1541
Mass Clow 807.0 | kgh Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0588
Comp Mass Frac (Fosfato de Caleio™) | 0.0220

Figura 4.16. Emulsionantes producidos.

6. Decoloracion. Las dos corriente resultantes, MGD y MG-DG, deben ser decoloradas

mediante una etapa de filtracién con carbdn activado, con el objetivo de eliminar el color
amarillento que presentan. Luego de dicho tratamiento, se obtendran dos productos

practicamente incoloros (en caliente), que una vez enfriados, se veran blancos.

7. Pulverizacién. Los dos productos se alimentan, cada uno, a un pulverizador por atomizacién

donde se enfrian con aire y se obtienen los productos finales. La presentacion de los mismos
podra ser en polvo o escamas, en funcién de las caracteristicas de los equipos seleccionados

23] En la Figura 4.17 se muestra un sistema tipico de pulverizacién por atomizacién y

enfriamiento.
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e — Variantes de atomizadores

Aire de enfriamiento

)\ | ] Aire de
jl atcmizacién_l W !
!_\ i =1
eI ~— b e .t
‘-\"'H--..x__ Neumatico Ultrasénico Rotatorio
. Gas de salida/
Camarade _| ™ Aspiradora
enfriamiento . ®
e @ o *
L]
™ @ e
¢ o Ciclén
L '
® ° -
L]
. ® :
o @
\ G
o | Colector de
. [ ] particulas finas
Colector - ®

Figura 4.17. Sistema tradicional de pulverizacion por atomizacién y enfriamiento.

En el caso de los MDG solo basta con proveer aire a temperaturas menores a la de fusion de
la mezcla; la cual fue ponderada en 50°C. Por otro lado, la temperatura ambiente maxima en
la zona de ubicacidn de la planta se encuentra entre los 32°C y los 8°C, lo que indica que
incluso en el peor de los escenarios se puede lograr un correcto funcionamiento del equipo
(Figura 4.18) .[>4]

TEMPERATURA MAXIMA, MINIMA Y MEDIA (°C)

10
g o
e 42 g £ s w2 a0
& & o & s S
== T Max == T Min &= T Meadia

Figura 4.18. Promedio de temperaturas en Pilar, Buenos Aires (2018/2019/2020).

5. Conclusiones

Se han cumplido los objetivos del capitulo, y como resultado mas relevante, se han definido los
procesos de purificacidon de los acidos grasos, los monoglicéridos y del glicerol. Se ha dimensionado
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la columna de destilacion y se han seleccionado los accesorios internos de la misma. Se ha
dimensionado también el equipo necesario para realizar la purificacién de los MG y se han calculado
las etapas ideales requeridas para lograr un altisimo nivel de recuperacion del glicerol.

Uno de los puntos mas relevantes de este capitulo ha sido la definicién de un nuevo producto, el que
surge a partir de las corrientes que hubieran resultado en reciclos o corrientes de descarte. Dicho
esto, queda en evidencia el bajo nivel de generacién de residuos que se logra en la planta.

Para el siguiente capitulo, “Integracion Energética”, se realizarad el dimensionamiento de los equipos
asociados a las operaciones mencionadas en este capitulo, ya sea los eyectores del sistema de vacio,
o los intercambiadores de calor.

El diagrama de flujo completo y final sera presentado en el capitulo siguiente, luego de concluir la
seleccién y disefio de las etapas de proceso de la planta en cuestidn.

6. Bibliografia

6.1 Manuales
A. Treybal, R. E., & Garcia Rodriguez, A. (1988). Operaciones de transferencia de masa.

B. Foust, A.S., & Lanuza, E. (1961). Principios de operaciones unitarias.

6.2 Articulos Cientificos y sitios web

1. Palla, C. A., & Carrin, M. E. (2014). O% Trans: interesterificaciéon y fraccionamiento como
estrategias tecnoldgicas.

2. Villegas, A. M., & ROJAS, N. Y. (2005). Recuperacion de acidos grasos de calidad comercial a
partir de residuos de la refinacién de aceites comestibles (Doctoral dissertation, Uniandes).

3. “Destilacion de Glicerina”. Andreotti Impianti Technology.
https://www.andreottiimpianti.com/es/tecnologia/oleoquimicos

4. “Glycerine Refining" .Lipico Technology.
http://www.lipico.com/processes_fatty-acid-fractionation.html

5. Dimensionamiento de una planta piloto de destilacidon de hidrocarburos, provenientes de la
pirdlisis de plasticos. Universidad de Costa Rica - Facultad de Ingenieria. José Alejandro
Oviedo Rodriguez (2018).

6. Turton, R., Bailie, R., & Whiting, W. (2009). Analysis, Synthesis, and Design of Chemical
Processes. Boston, Estados Unidos: PRENTICE HALL.

7. Mistretta, A. M. (2012). Disefio de una columna de destilacion para recuperacion de una
sustancia termosensible (Doctoral dissertation, PONTIFICIA UNIVERSIDAD CATOLICA DE
VALPARAISO).

145


https://www.andreottiimpianti.com/es/tecnologia/oleoquimicos
http://www.lipico.com/processes_fatty-acid-fractionation.html

TRABAJO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORTA - TOMAS JOAQUIN VISPO

10.

11.

12.

13.

14,

15.

16.

17.

18.

19.

20.

21.

“Modelado avanzado de desodorizacion y refinacion fisica de aceites vegetales en columnas
de relleno estructurado”. Ing. Marcelo Carlos Usseglio. Facultad de Ingenieria. La Plata

P. Ollero, E. Fernandez, Instrumentacidon y Control de Plantas Quimicas. Editorial Sintesis,
2012

Garcia, E., Quiles, E., Morant, F., Correcher, A., & Blasco, R. (2001). Diagndstico de fallos de
una columna de destilacion. Departamento de Ingenieria de Sistemas y Automatica,
Universidad Politécnica de Valencia, Espafia, E-mail:{egarciam, fmorant, equiles, rblasco
ancorsal}@ isa. upv. es-15.

Optimizacion de un sistema de potabilizacidn por vacio. Universidad Nacional de Los Andes -
Departamento de Ingenieria Mecdanica. Rafael Beltran (2003).

Exxon-Mobil. 1996. Design Practices. Compressors, Ejectors, Exxon Research and Engineering
Company.

Ingenieria Bernoulli S.A. FLuidodindmica y Vacio, Tecnologia de Capa delgada Agitada.
Sistemas de Vacio Limpios para la industria de grasas y Aceites.

Ambrocio, A. L. P,, Rebaza, C. A. M., Martinez, W. C., & Sanchez, D. M. (2015). Disefio e
implementacién de un sistema de control difuso a una columna de destilacion. Ingenieria:
Ciencia, Tecnologia e Innovacion, 2(1), 33-33.

“Destilacion de Glicerina”. Andreotti Impianti Technology.
https://www.andreottiimpianti.com/es/tecnologia/destilacion-de-la-glicerina

“Glycerine Refining' .Lipico Technology.
http://www.lipico.com/processes_glycerine-refining.html

Posada, J. A., Cardona, C. A., & Cetina, D. M. (2009). Bio Glicerol como materia prima para la
obtencion de productos de valor agregado. CARDONA, CA Avances investigativos en la
produccion de biocombustibles. Manizales: Artes Grdficas Tizan, 103-127.

Alvarez Serafini, M. S. (2018). Valorizacién catalitica de aceites vegetales: sintesis de ésteres
metilicos y monoglicéridos de acidos grasos.

“Monoglicéridos Destilados”. SMS Inside Excellence.
https://www.sms-vt.com/es/industrias-aplicaciones/aceites-y-grasas-oleoquimicos/monoglic
erido.

Romero, L., Cortez, R., Sénchez, L., Piracoca, M., Ayala, L., & Becerra-Castro, Y. (2012).

Proceso integral de obtencidn de glicerol como subproducto de la produccion de biodiésel, a
partir del aceite de higuerilla. Ingenieria Investigacion y Desarrollo, 12(2), 9-14.

https://spanish.alibaba.com/product-detail/gf105-liquid-liquid-solid-3-phase-separation-t
ubular-centrifuges-62098101840.htmI?spm=a2700.8699010.normalList.22.7e8a60f3WiC
JT3

146


https://www.andreottiimpianti.com/es/tecnologia/destilacion-de-la-glicerina
http://www.lipico.com/processes_glycerine-refining.html
https://www.sms-vt.com/es/industrias-aplicaciones/aceites-y-grasas-oleoquimicos/monoglicerido
https://www.sms-vt.com/es/industrias-aplicaciones/aceites-y-grasas-oleoquimicos/monoglicerido
https://spanish.alibaba.com/product-detail/gf105-liquid-liquid-solid-3-phase-separation-tubular-centrifuges-62098101840.html?spm=a2700.8699010.normalList.22.7e8a60f3WiCJT3
https://spanish.alibaba.com/product-detail/gf105-liquid-liquid-solid-3-phase-separation-tubular-centrifuges-62098101840.html?spm=a2700.8699010.normalList.22.7e8a60f3WiCJT3
https://spanish.alibaba.com/product-detail/gf105-liquid-liquid-solid-3-phase-separation-tubular-centrifuges-62098101840.html?spm=a2700.8699010.normalList.22.7e8a60f3WiCJT3

TRABAgO FINAL DE TNGENIERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORIA - TOMAS ]OAQUfN VISPO

22.

23.

24,

Erviti, J., Lopez, A. (2009) “Sales de calcio”. Navarra. Servicios de prestaciones farmacéuticas.

“Refrigeradores de pulverizacion”. GEA Technology.
https://www.gea.com/es/products/dryers-particle-processing/spray-coolers/index.jsp?i=foo
d&m=food-ingredients

https://www.meteored.com.ar/tiempo-en_Pilar-America+Sur-Argentina-Provincia+tde+Buen
os+Aires--sactual-16910.html

147


https://www.gea.com/es/products/dryers-particle-processing/spray-coolers/index.jsp?i=food&m=food-ingredients
https://www.gea.com/es/products/dryers-particle-processing/spray-coolers/index.jsp?i=food&m=food-ingredients
https://www.meteored.com.ar/tiempo-en_Pilar-America+Sur-Argentina-Provincia+de+Buenos+Aires--sactual-16910.html
https://www.meteored.com.ar/tiempo-en_Pilar-America+Sur-Argentina-Provincia+de+Buenos+Aires--sactual-16910.html

Universidad Nacional Q 'EREEN
e Mar del Plata MATTER
FAGULTAD varae t
A T BUSTAINABLE PROJECTS

ssssssssss

CAPITULO 5
INTEGRACION ENERGETICA

 Introduccion y Objetivos

* Analisis PINCH

 Integracion Energética

* Equipos de Transferencia de Calor

* Generacion de Vacio

* Provision de Vapor y Agua de Enfriamiento
* Impulsion de Fluidos

e Transporte de Materiales

¢ Consumo Eléctrico



TRABAJO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORTA - TOMAS JOAQUIN VISPO

Capitulo 5: Integracion energética y equipos auxiliares

1. Introduccidn y objetivos

En este capitulo se analizarad la posibilidad de realizar la integracidon energética entre las distintas
lineas de proceso dentro de la planta, con el objetivo de minimizar los requerimientos de energia
adicional, y de esa manera prescindir de equipos o corrientes auxiliares a fin de disminuir tanto el
valor de la inversidn en equipamiento como los costos de operacién.

Ademas se disefiara la red de intercambiadores de calor y se dimensionaran los equipos principales
necesarios como bombas, calderas, torres de enfriamiento, etc.

2. Analisis PINCH

El analisis PINCH es una metodologia que se lleva a cabo con el fin de optimizar la recuperacién
energética en un proceso quimico industrial, lo que minimiza la inversién de capital.

En el disefio de esta planta, el método PINCH se utilizara para conocer las posibilidades de realizar la
integracion energética, lo que como ya se menciond, contribuiria a la reduccién de los
requerimientos de corrientes de servicio, las cuales representan altos porcentajes en los costos de
operacion.

La metodologia PINCH consta de tres etapas listadas a continuacion:
1. Identificacidn y descripcién de las corrientes calientes, frias y de servicio.

2. Eleccidon del AT

min *

3. Confeccidn de las curvas compuestas combinadas (CCC).

2.1 Identificacidn y descripcion de las corrientes calientes, frias y de servicio

Las corrientes frias y calientes se definen como aquellas que deben ser calentadas y aquellas que
deben ser enfriadas, respectivamente. Las corrientes de servicio son aquellas que se utilizan para
suministrar o remover calor, y generalmente son obtenidas a partir de calderas u hornos, y torres de
enfriamiento 6 sistemas de refrigeracion.

Se decide dejar fuera del analisis de integracién a los requerimientos energéticos para condensar y
reevaporar las corrientes de tope y de fondo de la destilacidon de AG, GL y los sistemas de eyectores
de vapor para generar vacio, ya que estas etapas son consideradas criticas para el correcto
desempefio del proceso y se necesitaria un control automatizado muy riguroso para su correcto
funcionamiento; al igual que los consumos de vapor para calefaccidn tanto del reactor de hidrdlisis
como del de glicerdlisis .[]

En la Tabla 5.1 se identifican las corrientes de proceso que seran tenidas en consideracién para el
analisis de integracion energética.
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Tabla 5.1. Corrientes consideradas para la integracion energética.

IDENTIFICACION DE CORRIENTES DE PROCESO SUSCEPTIBLES DE INTEGRACION

CARGA
CAUDAL cP i
CORRIENTE TINICIAL (°C) | T FINAL (°C) . CALORIFICA ID.
(kg/h) (kJ/kg.°C)
(kw)
AGUA
ALIMENTACION 20 200 14251 4,186 2.982,7 F1
HIDROLISIS
AVU TOTAL 20 200 4577 2,400 549,2 F2
LICERIDOS A
GLic os’ 70 173 1244,5 2,042 72,7 F3
PURIFICACION
AG ESENCIALES
. 56 30 1643 1,729 -20,5 c1
EXTRAIDOS
AG SATURADOS Y
192 30 965 2,381 -103,4 c2
OLEICO
AGUA DESTILACION
100 30 16344 3,000 -953,4 c3
DE GL
PRODUCTOS DE
i 260 70 1377,5 2,200 -159,9 ca
NEUTRALIZACION
MG DESTILADOS 173 70 802 1,940 -44,5 c5
EMULSIONANTE
172 70 1319 2,082 -77,8 c6
MG-DG

2.2 Eleccion del AT

min

En el disefio de cualquier equipo que involucre transferencia de calor debe cumplirse siempre la
Segunda Ley de la Termodindmica, la cual basicamente establece que una corriente caliente no
puede ser enfriada por debajo de la temperatura de entrada de la corriente fria, como tampoco una
corriente fria puede calentarse por encima de la temperatura de entrada de la corriente caliente.

Para igualar las temperaturas, el area de transferencia de calor deberia ser infinita. Dado que en la
practica eso es imposible, debe seleccionarse una diferencia de temperaturas minima (ATmin) tal que
la magnitud de dicha fuerza impulsora permita disefiar un intercambiador o red de intercambiadores
de calor de dimensiones posibles de construir.

La eleccién del AT . implica una relacion de compromiso entre factores energéticos y econémicos,

min

que a priori no pueden ser evaluados; sin embargo, las heuristicas en el disefio de plantas quimicas e
integracién energética de las mismas aconsejan adoptar un ATmin de 10°C .[!]
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2.3 Curvas Compuestas Combinadas (CCC)

Para construir las CCC, se deben seguir los siguientes pasos: dividir todas las corrientes del proceso
en frias y calientes; clasificarlas en rangos de temperatura y calcular la capacidad calorifica de cada
grupo de corrientes; representar en un grafico Temperatura vs Entalpia dos curvas, correspondientes
a las corrientes frias y calientes; superponer ambas curvas y observar que en todo momento se
mantenga una distancia mayor o igual a ATmin entre ellas. En caso de que el uUltimo paso no se
cumpla, se desplaza horizontalmente la curva correspondiente a las corrientes frias hasta que se
cumpla la condicién establecida.

Existen distintos softwares de cdlculo y simulacion para realizar Analisis PINCH que simplifican la
construccién de las CCC: en este caso se utilizd el Online PINCH Analysis Tool. En dicho software se
ingresan los valores reportados en la Tabla 5.1.

Las CCC obtenidas se muestran en la Figura 5.1. El punto para el cual el acercamiento es minimo
(ATmin), se conoce como Punto PINCH (PP).

Combined Composite Curve
260 |
210 F
[ -~
E : .-ﬂ""‘/
3 160 | —s
[ “._r.-
I [ -~
= L -
l'J_E.I 110 - '__‘/"’f
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-
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0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500
(Enthalpy)

Figura 5.1. Curvas Compuestas Combinadas.

3. Integracion energética y eleccidon de intercambiadores

La integracion energética se basa en que si una corriente de proceso debe ser calentada y otra debe
ser enfriada, ambas pueden intercambiar calor entre si sin el requerimiento de una corriente de
servicio. Las distintas posibilidades de integracién energética surgen a partir de los resultados del
analisis PINCH.

Para poder llevar a cabo dicha integracién, se debe cumplir que la corriente a ser enfriada se
encuentre a mayor temperatura que la corriente a ser calentada, y que haya concordancia entre los

151



TRABAJO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORTA - TOMAS JOAQUIN VISPO

calores a remover o suministrar. La diferencia entre estos calores se debe suplir con corrientes de
servicio, como por ejemplo vapor de una caldera o agua de una torre de enfriamiento.

Para minimizar los requerimientos de energia, se tendran en cuenta las siguientes recomendaciones
2

e No remover calor a una temperatura mayor a la correspondiente al PP.

e No entregar calor a una temperatura menor al PP.

e No transmitir calor a través del PP.

3.1 Opciones de integracion energética

A partir de las CCC mostradas en la Figura 5.1, es necesario realizar un analisis de las mismas para
identificar las distintas alternativas de integracidn energética y, entre ellas, seleccionar la éptima.

A simple vista, se puede observar que la energia disponible en las corrientes calientes es menor a la
requerida por las corrientes frias, por lo que serd necesario suministrar calor por corrientes de
servicio; sin embargo, los requerimientos de agua de enfriamiento podrian ser nulos en el mejor de
los casos.

Por otro lado, se ve que el PP estda a muy baja temperatura, por lo que se podrd integrar con una
diferencia de temperatura considerable entre las corrientes, lo que permitird obtener
intercambiadores de menores tamano que en el caso de diferencias de temperatura cercanas al
ATmin.

A partir de los datos de la Tabla 5.1, es posible calcular los requerimientos totales e ideales de
energia a suministrar y a remover entre las corrientes susceptibles de integracién energética; cuyos

valores son:
e Total de energia a suministrar: 3605 kW
e Minima energia a suministrar: 2245 kW
e Total de energia a remover: 1360 kW
e Minima energia a remover: 0 kW

Estos valores indican que podria intercambiarse 1360 kW entre corrientes frias y calientes si la
integracion fuese ideal, aunque el éptimo energético puede no ser el dptimo econdmico por
necesidades de inversidon en mayor cantidad de equipos.

Como se menciond antes, los requerimientos energéticos de los condensadores y rehervidores de la
purificacidon de AG, GL y de los reactores quimicos, seran suplidos completamente con corrientes de
servicio.

En la Figura 5.2 se pueden ver los distintos intervalos de temperatura fijados y las corrientes de
proceso que coexisten en los mismos. La misma informacidn se presenta de forma simplificada en la
Tabla 5.2.
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Tabla 5.2. Division entre corrientes frias y calientes del proceso.

DIVISION DE CORRIENTES
INTERVALO (°C) CORRIENTES FRIAS CORRIENTES CALIENTES
20-30 F1-F2 -
31-56 F1-F2 C1-C2-C3
57-69 F1-F2 C2-c3
70-100 F1-F2-F3 C2-C3-C4-C5-C6
101-173 F1-F2-F3 C2-C4-C5-C6
174-192 F1-F2 c2-ca
193-200 F1-F2 c4
201-260 - ca

Al observar las corrientes frias y calientes, se deducen las posibles alternativas de integracidon
energética:

1. Se utiliza el calor disponible en las seis corrientes calientes para precalentar la corriente de
agua de alimentacion (F1), lo que implica la necesidad de al menos seis intercambiadores de
calor. Se proponen dos secuencias:

A) Se ordenan los intercambiadores en serie, en orden creciente de
temperatura de origen de la corriente caliente.

B) Elorden es creciente en potencia (kW) de la corriente caliente.
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2. Se utiliza la corriente caliente C3 para precalentar la corriente F1 y el resto de las corrientes
se utilizan para precalentar el AVU de alimentacion (F2).

3. Se utiliza la corriente C3 para precalentar la corriente F1. La corriente de productos de
neutralizacion (C4) se enfria parcialmente al calentar completamente a la corriente de
glicéridos que deben destilarse (F3), y el resto de las corrientes calientes se utilizan para
precalentar a la F2.

4. Se utiliza la corriente C3 para precalentar la corriente F1. La corriente de emulsionante
MG-DG (C6) se enfria al calentar a la corriente de glicéridos que deben destilarse (F3), y el
resto de las corrientes calientes se utilizan para precalentar a la F2.

Todas las alternativas de integracién fueron simuladas en Mathcad, donde se calculd el drea de
intercambio de calor necesaria en cada intercambiador y las temperaturas de cada corriente
involucrada en cada instancia, es decir, entre distintos intercambiadores en serie.

Se tuvo en cuenta que debe asegurarse una aproximacion minima de temperaturas de 10°C. Ademas,
para los calculos del drea de transferencia de energia, se considerd flujo en contracorriente, se aplicé
el concepto de diferencia de temperaturas media logaritmica y se usé un factor de correccion
Ft=0,85 promedio. Ademas, se utilizaron coeficientes globales de transferencia de calor (U)
sugeridos en el Apéndice 20 del Libro “Intercambiadores de calor” de Eduardo Cao (1983). Los
valores promedio de dichos coeficientes sugeridos se muestran en la Tabla 5.3 .[4]

Tabla 5.3. Coeficientes globales promedio de intercambio de calor.

FLUIDO FRIO FLUIDO CALIENTE U (kW/m2.°C)
AGUA AGUA 1.2
AGUA ACEITES LIVIANOS 0.6
AGUA ACEITES PESADOS 0.3

ACEITES LIVIANOS AGUA 0.3
ACEITES LIVIANOS ACEITES PESADOS 0.12
ACEITES PESADOS AGUA 0.25
ACEITES PESADOS ACEITES LIVIANOS 0.3
ACEITES LIVIANOS ACEITES LIVIANOS 0.4
ACEITES PESADOS ACEITES PESADOS 0.1

Como criterio de seleccién de la alternativa de integracién dptima, se tuvieron en cuenta los
siguientes parametros:
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e Eficiencia energética, expresada como:

Q recuperado x 100 %
Q disponible

Eficiencia energética =
Donde Q disponible hace referencia a la potencia de las corrientes calientes (1360 kW).

e Cantidad de intercambiadores de calor.

e Area total minima de intercambio de calor.

La Tabla 5.4 muestra los resultados de las distintas alternativas.

Tabla 5.4. Resultados de las alternativas de integracién propuestas.

INTEGRACION ENERGETICA

¢SE ENFRIA
Lo AREA TOTAL
¢SE CALIENTA LO i EFICIENCIA
CORRIENTES SUFICIENTE | CANTIDAD DE| MiNIMA DE }
ALTERNATIVA SUFICIENTE LA ENERGETICA
VINCULADAS i LA EQUIPOS | TRANSFEREN
CORRIENTE FRIA? (%)
CORRIENTE CIA (m2)
CALIENTE?
C1-F1 S|
C2-F1 NO
C3-F1 S|
1-A NO 11 85,35 89,347
C4a-F1 NO
C5-F1 NO
C6-F1 NO
C1-F1 S|
C2-F1 S|
C3-F1 S|
1-B NO 7 65,72 75,348
C4a-F1 S|
C5-F1 S|
C6-F1 S|
C3-F1 NO S|
C1-F2 S|
C2-F2 S|
2 9 130,125 96,659
C4-F2 NO NO
C5-F2 S|
C6-F2 S|
C3-F1 NO S|
3 C4-F3 S| NO 9 119,77 92,462
C1-F2 NO sl
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C2-F2 Sl
C5-F2 Sl
C6-F2 Sl
C3-F1 NO Sl
C6-F3 NO NO
C1-F2 SI
4 10 167 97,675
C2-F2 Sl
NO
Ca-F2 sl
C5-F2 Sl

Luego de mencionar los factores a tener en cuenta, y comparado las distintas alternativas
propuestas, se decide ejecutar la ALTERNATIVA 1-B. El area total de los intercambiadores es la
menor, al igual que el n° de equipos necesarios, lo que representa el menor costo de inversidn entre
las distintas posibilidades analizadas. Por otro lado, la eficiencia energética es sustancialmente alta, a
pesar de que no sea el caso energéticamente éptimo.

En base a la alternativa elegida, las condiciones de las corrientes involucradas son las que se ven en
la Tabla 5.5.

Tabla 5.5. Resultados de integracion energética.

| TEMPERATURAS (°C) | CORRIENTE | TEMPERATURAS (°C) SRES
CORRIENTE FRIA INTERCAMBIADOR
CALIENTE
ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA (m2)
3 AG ESENCIALES
20 21.2 : 55.9 30
AGUA HIDROLISIS EXTRAIDOS
AGUA HIDROLISIS 21.2 23.9 MG DESTILADOS 173 70
AGUA HIDROLISIS 23.9 28.6 EMULSIONANTE 172 70
MG-DG
AGUA HIDROLISIS | 28.6 345 AG OLEICO ¥ 192 38.6
SATURADOS
AGUA HIDROLISIS 34.5 44.2 PRODUCTOS DE 260 70
NEUTRALIZACION
AGUA HIDROLISIS 44.2 81.8 AGUA 100 54.2
DESTILACION GL

Se puede ver que la temperatura final de la corriente de Ac. Oleico y saturados es levemente mayor a
la predefinida; sin embargo, se considera que es una temperatura adecuada para envasar el producto

final.

Algo similar ocurre con el agua de destilacion de GL: al contemplar que dicha corriente retornard a la
planta de tratamiento de agua, se considera que las condiciones de temperatura de la misma son
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correctas, al recordar también que habra pérdidas de calor en las tuberias hasta la subplanta, y se
dispondra de dicha corriente en las condiciones necesarias para su tratamiento.

La red de intercambiadores de calor completa sera presentada en la seccion “Disefio de
Intercambiadores”.

3.2 Eleccion de corrientes auxiliares

Como corriente de servicio para enfriamiento, se decide utilizar agua de torre, que opere en un
circuito cerrado, de forma de disminuir el requerimiento continuo de la misma y asi reducir la huella
hidrica del proceso y los costos por reposicién del agua de servicio.

Para conocer la temperatura a la que se podra enfriar el agua, se deben analizar las caracteristicas
del clima en la localizacién de la planta (Partido de Pilar, Provincia de Buenos Aires, Argentina). Ver
Tabla 5.6.

Tabla 5.6. Niveles de Humedad histéricos en la ciudad de Buenos Aires .I°)

HUMEDAD RELATIVA MAXIMA Y MiNIMA CIUDAD DE BUENOS
AIRES 2014-2020
MES HUMEDAD MAXIMA TEIV’IPERATURA
DETECTADA (%) MAXIMA(°C)
ENERO 62 35
FEBRERO 63 27
MARZO 65 31
ABRIL 65 26
MAYO 68 20
JUNIO 64 19
JuLiO 65 14
AGOSTO 62 13
SEPTIEMBRE 63 24
OCTUBRE 62 26
NOVIEMBRE 61 25
DICIEMBRE 60 30
Fuente: Servicio Meteorolégico Nacional. Observatorio Buenos Aires.

Para el disefio de la torre, se deciden tomar las condiciones mas desfavorables, las cuales se dan en
la estacién de verano (meses de diciembre, enero, febrero y marzo en el hemisferio sur). De los
mencionados, se encuentra que el maximo de temperatura se da en el mes de enero para el periodo
de tiempo estudiado (6 afios); la temperatura de bulbo seco del aire es de 35°C y la humedad relativa
de 62%. La temperatura de bulbo himedo puede leerse en la carta psicrométrica de la Figura 5.3, al
ingresar con los valores mencionados.
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Figura 5.3. Carta Psicrométrica para el sistema agua-aire a 1 atm 4

Finalmente, se obtiene una temperatura de bulbo himedo del aire de 28,5°C, temperatura minima a
la cual podria ser enfriada el agua si la torre fuese infinitamente alta. Debido a que es un caso limite,

se utilizara una aproximacion al bulbo hiumedo de 4°C como recomiendan diversos autores para el
disefio .[8] Por lo tanto la temperatura del agua de enfriamiento a la salida de la torre sera de 32,5°C.

Como fluido calefactor, se decide utilizar vapor de agua sobrecalentado teniendo en cuenta las
pérdidas de calor en las tuberias. Cabe mencionar que se deberd contar con distintos puntos de
almacenamiento de vapor (domos) a lo largo de la planta, de los cuales se obtendra vapor saturado y
con un caudal constante o con pocas perturbaciones. Al recordar las condiciones de presién y
temperatura a las que se necesita el vapor (300°C y 62 Bar), se realizard una busqueda en catalogos
de calderas acuotubulares, ya que las de tipo humotubulares operan a presiones de hasta 20-25 bar
por cuestiones de seguridad, dado que son mas susceptibles de explotar .[¢]

Tanto la torre de enfriamiento como la caldera, serdn dimensionadas en la seccidn “Provision de
vapor y agua de enfriamiento”.

4. Equipos de transferencia de calor

4.1 Diseino de intercambiadores

El disefio de los intercambiadores de calor se realiza luego de definir las caracteristicas del equipo a
utilizar y las condiciones de las corrientes a enfriar y calentar, reportadas anteriormente. En esta
ocasién, debido a la falta de acceso a softwares de disefio especifico, se ha recurrido al mismo
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método que se aplicd en la etapa de integracién energética (Calculo y métodos iterativos mediante
Mathcad); y se consideraron ademas las resistencias de ensuciamiento para el calculo del coeficiente

global de transferencia de calor, provistas por “Heat Transfer Solutions” .I>1 Ver Tabla 5.7.

Tabla 5.7. Resistencias de ensuciamiento para algunos fluidos utilizados Bl

RESISTENCIAS DE ENSUCIAMIENTO

FLUIDO m2*K/W
AGUA TRATADA TORRE DE ENFRIAMIENTO 0,0002
AGUA DE RED 0,0002
ACEITES VEGETALES 0,0005
VAPOR DE AGUA 0,00009
VAPORES ESTABLES EN TOPE DE COLUMNAS FRACCIONADORAS 0,0002
VAPORES SISTEMAS DE REFRIGERACION 0,0004
EXTRACCIONES LATERALES Y DE FONDO EN COLUMNAS FRACCIONADORAS 0,0002

Se considerara el uso de intercambiadores del tipo de tubo y coraza. Para elegir la configuracién de
los mismos se recurre a la nomenclatura propuesta por TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers

Association). Ver Figura 5.4.
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Figura 5.4. Nomenclatura TEMA de intercambiadores de tubos y coraza .[°]

4.1.1 Calentadores

En el caso de los calentadores, se propone el uso de equipos de tubo y coraza TEMA BEU, con
circulacion de vapor de la caldera por la coraza, dado que la limpieza es mas dificil en esta zona y el
vapor de agua es el menos ensuciante de todos los fluidos manipulados en la planta.

4.1.2 Enfriadores

Para el disefio de los enfriadores se prefiere la configuracién TEMA BEM. Se opta por hacer circular el
agua de enfriamiento por la coraza, al seguir el mismo criterio mencionado para el disefo de los
calentadores. Ademas, se tiene en cuenta que es favorable hacer circular las corrientes de mayor
caudal por la coraza, de forma de disminuir pérdidas de carga.

4.1.3 Rehervidores

Para los rehervidores se propone el uso de intercambiadores TEMA BEM. En el caso del rehervidor
del fondo de la columna de destilacidn, éste debe colocarse de forma vertical, ya que como se aclaré
en el capitulo anterior, es mas favorable que la circulacidn sea forzada.
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4.1.4 Condensadores

En este caso, acorde a lo mencionado en el capitulo anterior para el caso de la purificacidon de AG, se

prefiere el uso de condensadores horizontales de circulacidon de vapor por carcasa, con el paso de

agua de refrigeracién por los tubos y una carcasa TEMA J, que minimiza pérdidas de carga al no
tener deflectores y genera un flujo practicamente contracorriente dentro del intercambiador, lo que

aumenta asi el coeficiente de transferencia de calor.

Como criterio general para los intercambiadores en la integracidon energética, se decide hacer circular

el fluido mas ensuciante por los tubos.

Otra aclaracién que vale la pena remarcar, es que se considerd la entalpia del vapor saturado a la

presidn de la caldera seleccionada, segin se menciond anteriormente.

Las caracteristicas de la red de intercambiadores se presentan en la Tabla 5.8. En la misma, sélo se

dejé fuera a los condensadores necesarios para recuperar el vapor utilizado en los sistemas de vacio.

Tabla 5.8. Red de intercambiadores de calor.
NUMERO CORRIENTE CORRIENTE FRIA | TIPO (TEMA) | DTML (°C) v TRA(I:\IASI;C:I:IDO TRA/I:EESRI:;CIA
CALIENTE (kW/°C*m2)
(kw) (m2)
AGUA
1 AG ESENCIALES ) BEM 19.84 0.6 20.44 2,02
ALIMENTACION
AGUA
AG SATURADOS . BEM . . .
2 ALIMENTACION 85.72 0.3 77.8 7,18
AGUA
3 MG DESTILADOS ) BEM 89.8 0.3 44.52 1,95
ALIMENTACION
EMULSIONANTE AGUA
. BEM . . .
4 MG-DG ALIMENTACION °3:5 0.3 97.9 3,56
AGUA DESTILACION AGUA
5 . AIW 13.67 1.2 624.1 44,74
GL ALIMENTACION
6 PRODUCTOS DE AGUA BEM 99.9 0.3 159.9 6,28
NEUTRALIZACION | ALIMENTACION ) ’ ' !
7 VAPOR AGUA BEM cambio de 3 1960 46
ALIMENTACION estado 3
GLICERIDOS A cambio de
8 VAPOR i BEM 0.3 72.7 0,95
DESTILACION estado
9 VAPOR AVU BEM cambio de
ALIMENTACION estado 0.6 >43.24 3,09
FONDO cambio de
10 VAPOR DESTILACION AG BEM estado 0.4 235.5 26,8
11 DESTILADO AG AGUA AW cambio de 4 47 7
ENFRIAMIENTO estado 0. 8.6 3,8
VAPOR FONDO BEM cambio de
A DESTILACION GL estado 0.3 825 2,3
AGUA cambio de
DESTILADO GL AIW
& ENFRIAMIENTO estado 3 12022 267
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AREA TOTAL SOBREDIMENSIONADA EN UN 10% (m2) 499,103

5. Generacion de vacio

Ya determinadas las etapas necesarias para cada sistema de vacio en el capitulo anterior, se puede
proceder al dimensionamiento. La eleccidn de los eyectores debe ser sumamente precisa y detallada,
y debe hacerse luego de determinar algunos parametros fundamentales, como es el caudal de fluido
motriz necesario.

Al dejar fuera del alcance de este proyecto la seleccién de estos equipos, se propone hacer una
estimacién de los requerimientos energéticos de los dos sistemas de vacio de la planta. Para ello se
pueden aplicar distintos métodos, algunos mds rigurosos que otros. En este caso, se decide recurrir a
correlaciones halladas en manuales de disefio de equipos industriales .[”]

Los datos necesarios son: caudal de aire a succionar, caudal equivalente de aire seco a succionar y
factores de correlacion de peso molecular y temperatura. Una vez obtenidos los valores de los
parametros mencionados, se puede recurrir a un Nomograma y calcular el requerimiento de vapor
para comprimir el caudal de aire seco equivalente determinado.

El caudal de aire a succionar se puede estimar en funcion de la presién de operacidn y el volumen del
equipo a vaciar (torres de destilacién), mediante la Ecuacion 5.1.

Caudal de aire (kg/h) =k = VolzT/oire(pie3) % 0.454
Ecuacidn 5.1. Estimacion caudal de aire a succionar.

Donde el coeficiente “k” estd relacionado con la presidn de succién deseada y se relaciona como se
muestra en la Figura 5.5.

Presion(mmHg) >90  20-90 320  1-3 <1
K 0194 0,146 0,025 0,0508 0,0254

Figura 5.5. Coeficiente K en funcién de la presién de succién .l’!

Luego, deben determinarse tres factores de correlacién (R1, R2, R3), los primeros dos se calculan a
partir de las condiciones de operacién, y son:

e RI1: relaciéon de presidn (Pvap/Psuccidn)
® R2:relacion compresion (Pdescarga/Psuccidn)

El tercer factor, R3, se obtiene al ingresar a un Nomograma con los valores de R1 y R2 antes
calculados.

El caudal de aire seco equivalente es igual al caudal de aire a succionar determinado anteriormente
si se desprecian vapores de agua o de otros componentes que puedan estar presentes en la torre; se
consideraran iguales a fines prdcticos y luego se hard un sobredimensionamiento sobre el
requerimiento de vapor.
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Finalmente, se estima el caudal de vapor a utilizar como fluido motriz mediante la Ecuacion 5.2.

Caudal de vapor(kg/h) = Caudal de aire seco % R3
Ecuacién 5.2. Estimacién caudal de vapor .l”]

Como en todos los casos de disefio, se hace un sobredimensionamiento: en este caso se agregara un
30% al valor obtenido, ya que el objetivo no es seleccionar el equipo, sino determinar los
requerimientos de vapor aproximado para dimensionar la caldera.
Luego:

Caudal de vapor final (kg/h) = 1.3 « Caudal de vapor (kg/h)

Finalmente, puede determinarse el caudal de agua de enfriamiento total necesario para condensar el
vapor utilizado, con la Ecuacién 5.3.

_ Caudal de vapor finalxHvap
Caudal de agua (m3/h) = AT

Ecuacidn 5.3. Calculo agua de enfriamiento.

Donde
e Hvap: energia necesaria para condensar el vapor en las condiciones del mismo (kJ/kg)
e cp: calor especifico del agua de enfriamiento (kJ/°C*kg)
o AT :elevacion de temperatura permitida para el agua de enfriamiento (°C)
e §:densidad del agua de enfriamiento (kg/m3)

El vapor que actuara como fluido motriz en los eyectores debe encontrarse a presiones de hasta 13
bar, por lo que se deberan instalar valvulas reguladoras de presion de vapor para descomprimir el
mismo que se genera en la caldera de alta presidn. El efecto de la presidn del fluido motriz se ve en
la Figura 5.6.

4 stage

/ ==
|

2 stage

1 stage

v& Steam Pressure barg

Figura 5.6. Rango de presiones de operacién de un sistema de eyectores .1%!
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5.1 Destilacion de AG

Para la columna de fraccionamiento de AG se obtuvieron los siguientes parametros:

e Volumen torre = 1067 ft3

e k=0.0825

e Caudal de aire seco equivalente = 3.9 kg/h

e R1=1300

e R2=101

e R3=9

e Caudal de vapor final = 45.77 kg/h (a 13 bar)

e Caudal de agua de enfriamiento = 1.158 m3/h (con un incremento de 15°C)

5.2 Destilacion de MG

Para la columna de fraccionamiento de AG se obtuvieron los siguientes parametros:

e Volumen torre = 1935 ft3

e k=0.0508

e Caudal de aire seco equivalente = 3.6 kg/h

e R1=1300

e R2=290

e R3=12

e Caudal de vapor final = 55.88 kg/h (a 13 bar)

e Caudal de agua de enfriamiento = 1.414 m3/h (con un incremento de 15°C)

6. Provision de vapor y agua de enfriamiento

6.1 Caldera

Se ha especificado la presion de operacién que debe tener la caldera, de forma de poder garantizar
las condiciones del vapor requerido, principalmente, para inyectar a la columna de hidrdlisis. Dicho
esto, y luego de, no solo haber planificado la integracidon energética de la planta, sino también
disefado los intercambiadores de calor, se halla la potencia total a suministrar. Ver Tabla 5.9.

Tabla 5.9. Consumos de vapor en la planta.

DIMENSIONAMIENTO CALDERA

. CONSUMO VAPOR
PROCESO EQUIPO CORRIENTE/OPERACION
(kg/hr)
INTERCAMBIADOR AGUA ALIMENTACION 4491
HIDROLISIS INTERCAMBIADOR AVU ALIMENTACION 1260
REACTOR VAPOR VIVO 2171
) REHERVIDOR PRODUCTOS DE FONDO 538,5
DESTILACION DE AG - -
EYECTORES GENERACION DE VACIO 45,77
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RECUPERACION DE GL REHERVIDOR GLICEROL CONCENTRADO 189

GLICEROLISIS REACTOR CALEFACCION 135,2

DESTILACION MG EYECTORES GENERACION DE VACIO 55,88
CONSUMO DE VAPOR TOTAL SOBREDIMENSIONADO UN 10% (kg/h) 9774,985

De los catdlogos encontrados, se presenta uno de los modelos que mds se ajusta a las condiciones de
operacion necesarias en cuanto a presidn y temperatura (Figura 5.7) con un una generacién de vapor
entre 4500 y 60000 kg/hr, presion maxima de trabajo de 80 bar y temperatura maxima de 480°C.

Figura 5.7. Caldera de alta presion de la empresa Cleaver Brooks .”!

6.2 Torre de enfriamiento

Para el caso de la torre de enfriamiento, la misma se disefid a partir de los requerimientos calculados
en los intercambiadores anteriores (condensadores). Ver Tabla 5.10.

Tabla 5.10. Consumos de agua de enfriamiento en la planta.

a CONSUMO AGUA
PROCESO EQUIPO CORRIENTE/OPERACION
(m3/hr)
CONDENSADOR PRODUCTOS DE TOPE 27,44
DESTILACION DE AG
INTERCONDENSADORES VAPOR DE EYECTORES 1,16
RECUPERACION DE GL CONDENSADOR VAPOR DE AGUA 690,00
DESTILACION MG INTERCONDENSADORES VAPOR DE EYECTORES 1,41
CONSUMO DE AGUA DE ENFRIAMIENTO TOTAL (m3/h) 720,01
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La corriente total de agua debe ser enfriada desde 47,5°C hasta 32,5°C, por medio de aire con una
temperatura maxima de 35°C y 62% de humedad relativa, para el cual se encontré una temperatura
de bulbo himedo de 28,5°C.

Para calcular el caudal de aire que circularad en la torre, se debe conocer el caudal minimo mediante
la interseccidon entre la recta de operacion y la curva de entalpia para el aire saturado (Recta de
operacion mdxima) como se observa en la Figura 5.8. Mediante un balance de energia, se puede
llegar a la recta de operacidn que relaciona los caudales de aire y de liquido con las temperaturas del
agua y las entalpias del aire (Ecuacidon 5.4).

L-Cppy (T =Ty)=(Hy-Hy) G

Ecuacidn 5.4. Balance de energia el proceso de enfriamiento de agua.

240
2215
203
1343
Heat(T) 166
Hintermedia(T), 47 5
Hop(T) 18
110.5 —— Entalpia de Saturacion
52 —— Recta de Operacion Maxima
73.3 —— Recta de Operacion
33
il 329 348 367 386 405 424 43 462 481 30
T
Temperatura (°C)

Figura 5.8. Recta de Operacion y Curva de Equilibrio para la operacion de enfriamiento de agua.

De donde la recta de operacidn con pendiente maxima es aquella que toca la curva de entalpia de
saturacién, de la cual se puede encontrar el caudal minimo de aire mediante la Ecuacién 5.5:

L-Cpuy _ (H3-H)) _ 188,5Kj/kg -94,5 Kj/kg _ 9.4 KJ
GS min (TT_TZ) 42.5°C -32,5°C s kg.oc

Ecuacidn 5.5. Pendiente maxima de operacion.

Al considerar el caudal de agua de enfriamiento y la capacidad calorifica de la misma, la cual se
considerd constante en el rango de temperaturas de trabajo, se puede llegar a un caudal de aire
minimo de 96,3 kg/seg. Por otro lado, al considerar que dicho caudal sélo podria utilizarse en el caso
en que la torre fuese infinitamente larga, se decide utilizar un caudal de operacién de 1,5 veces el
minimo (Treybal, 1967), obteniéndose asi un caudal de trabajo de 144,4 kg/seg. Con dicho valor se
puede llegar a la recta de operacion mostrada anteriormente en la Figura 5.8.
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Definido el caudal de aire, es necesario dimensionar la torre para cumplir con las especificaciones. En
cuanto a la velocidad en su interior, en general, los autores recomiendan trabajar en un rango de
entre 1,2 m/seg y 1,8 m/seq (Perry's Chemical Engineer's Handbook) .[°! Si se trabaja con un valor
intermedio del rango (1.5 m/seg) y con el valor del volumen himedo del gas a la salida de la torre
(0,956 m3/kg), se llega a un caudal volumétrico de 109,36 m3/seq. Luego para cumplir con la
velocidad lineal indicada de gas, se necesitaria una torre con un area transversal de 73 m2, lo que se
traduce a un valor de 8,5 metros de lado para una torre de seccién cuadrada.

Para el relleno de la torre se eligid un tipo de material plastico (Polipropileno) debido a que no se
corroe con los fluidos de trabajo (Aire - Agua), es inerte y tiene un bajo costo en comparacidn a los
rellenos metalicos. Por lo tanto se cita al catdlogo de la empresa Koch-Glitsch (Figura 5.9) en donde
se selecciona el relleno FLEXIPAC 3Y, recomendado por el fabricante para su amplia aplicacién en
torres de enfriamiento especificamente.

FLEXIPAC™ 2¥ shruchured packing in polypropylens (whie) and FLEXIPACT S00T HC® structured poacking in PFA [black]

Materials of Construction Applications

Efficiency
+ Po e * A seporohion plont direct

Piastic Structured Packing

[iife]

. OB *  Flue gos

EET N I ':: ?: :'"'_|_ 1 * PWDF o Sacrwabersobie
| 1 Al [230 0| | v ECIFE »  HiZl chsorber
4l |85 mim| +  Glis-lited ECTFE
Zr H i [485 mm] | PFA
i) 11100 rren v Glas-filad Pra
.
3 TaEin (1950 mm| |

Figura 5.9. Relleno ordenado para torres de enfriamiento .['"!

De la Figura 5.9 y con el modelo de relleno seleccionado, se obtiene una valor de altura tedrica de
una unidad de transferencia (HEPT) de 1,1 metros.

Para definir la altura de la torre, es necesario calcular el nimero de etapas ideales requeridas. Para
ello, se recurrié al método grafico que consiste en trazar lineas desde la recta de operacién hasta la
curva de entalpia de saturacién (Ecuacién 5.6).

167



TRABAJO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA

!

AGUSTIN NICOLAS SORTA - TOMAS JOAQUIN VISPO

240,
221.5
203

184.5
Hsat(T)
166

I-Iinlenncdia(T)lw 5

H()p{ T) 120

110.5

—— Entalpia de Saturacion
— Recta de Operacion Maxima

— Recta de Operacion

36.7

38.6

405 424 443 462
T

Temperatura (°C)

481

50

Finalmente se llega a que:

Z

por metro de relleno .['!]

Torre

Figura 5.10. Calculo de Np por el método grafico.

N, =35

Luego la altura de relleno necesaria viene dada por:

= N, -HETP =3.5"-1,1=3.85 metros

Ecuacidn 5.6. Altura de relleno en la torre.

Fs:Vaire‘\/@:

Finalmente, se tomara una altura de la torre de 4 metros.

1,57 m/seg - (kg/m3)o’5

Ecuacion 5.7. Factor superficial para el aire.

Para calcular la potencia requerida por el forzador de aire, se debe calcular la pérdida de carga por
metro de relleno. Debido a que la Correlacion de Leva es util Gnicamente para rellenos aleatorios, se
utilizaron datos experimentales para el relleno seleccionado (Petre, 2002). Para ello se calculd el
factor superficial y se ingresé al grafico de la Figura 5.11, para obtener el valor de pérdida de carga
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Figura 5.11. Pérdida de carga en relleno ordenado de FLEXIPAC 3Y .[!!]

Finalmente, para la pérdida de carga encontrada (80 Pa/m ), la potencia requerida para el

relleno

forzador se calcula como:

Potencia = "SR = FALRETEIAMIS = 44,6 kY
Tabla 5.11. Dimensiones y caracteristicas de la torre.
CARACTERISTICAS DE LA TORRE DE ENFRIAMIENTO
DETALLE VALOR UNIDADES
CAUDAL DE AGUA 720 m3/hr

LADO 8,5 m

AREA TRANSVERSAL 72 m2

ALTURA DE RELLENO 4 m

POTENCIA DEL FORZADOR 44,6 kw

Por ultimo, se calculd el caudal de agua para reposicién, al suponer un 10% de pérdidas por arrastre.
Dado que se tienen como datos, la entalpia del aire que se supone saturado a la salida de la torre y la
entalpia de entrada del mismo con su respectivo contenido de humedad:

AguaR =11x GS * (Ysat -Y 1) = 1’ 1- 144’ 4 kgAireSeco/h ) (O’ 05 kgAgua/kgAireSeco - 0’ 019 kgAgua/kgAireSeco)

Aguap = 4,92 kg 40, ./5€2
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7. Impulsion de fluidos

Dado que son numerosas las bombas que deben colocarse en la planta, se evitard la repeticidon y se
seleccionaran sélo las bombas que presentan una condicién distinta de las demas, que es la elevada
presidn de descarga. Se trata de las bombas de alimentacidn de agua a la hidrdlisis y de alimentacion
de aceite al reactor de hidrélisis, el cual como se menciond en reiteradas ocasiones, opera a una
presion de 50 bar. Esta presidon equivale a 500 m.c.a., unidad utilizada para reportar la altura
desarrollada de una bomba.

Para seleccionar las bombas de forma correcta se tuvo en cuenta:

- Caudal aimpulsar

- Presidn de descarga

- Presion de succién

- Pérdidas de carga en tuberias y accesorios
- Temperatura de los fluidos

- Tipo de fluido

En el relacion a las pérdidas de carga, fueron estimadas como un 2% de la presidon de descarga
(1bar), dado que no se puede predecir de antemano cuantos y cudles accesorios seran necesarios ni
tampoco la longitud real de las cafierias.

En cuanto a la temperatura, se descartaron aquellas bombas que no son aptas para operar fluidos a
temperaturas menores a la de alimentacion del reactor (200°C).

7.1 Bomba de Agua

Se eligid la bomba Multitec ® de KSB (Figura 5.12), que como se puede ver en las curvas de la Figura
5.13, para el caudal necesario permite lograr una presién de descarga de aproximadamente 62 bar. El
margen entre la presién de descarga y la presién que se puede lograr es suficiente para compensar
las pérdidas de carga correspondientes a la cafieria, accesorios, y boquilla de atomizacion
correspondiente a la entrada al reactor.
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Figura 5.11. Bomba Multitec .[!2]

El consumo energético de la bomba se calcula segun la Ecuacion 5.9:

Potencia (kW) = QeOxllrg

Nxn
Ecuacion 5.8. Calculo potencia absorbida.
Donde:

H: diferencia de altura provista por la bomba (m.c.a)
Q: caudal de liquido (m3/s)

1 : eficiencia de la bomba

n: eficiencia del motor eléctrico

d : densidad del fluido (kg/m3)

g: aceleracion de la gravedad (9.81 m/s2)

El consumo energético de la bomba en cuestion es de 30 kW.

o= 3500 1/men (1.3408)
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Figura 5.13. Curvas de altura desarrollada vs Caudal para distintas capacidades de la bomba de agua .[%!

En la Figura 5.14 se presentan algunas caracteristicas adicionales de la bomba Multitec.
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Acciona- Motor eléctrico, diesel, turbina

miento

Equilibrado | Mediante émbolo de compensacian 1)

axial

Q max. 9 840 mh

H max 630 m

P2 max. 63 bar

t mase desde -10 hasta +200 °C

Cierre del eje | Empaquetadura sin refrigeracion
Cierre mecanico, sinfcon refrigeracién,
simple o doble, tipo cartucho

Material Fund. gris JL1040, bronce CC480K-GS,
Aceros GP240GH+N, 1.4408

Figura 5.14. Informacion técnica de la bomba Multitec .

7.2 Bomba de AVU

Se eligié la bomba MSMmulti® de SIHI Pumps (Figura 5.15), que como se puede observar en la curva

H vs Q (Figura 5.16), para el caudal necesario permite lograr una presién de descarga de

aproximadamente 60 bar. El margen entre la presidon de descarga y la presion que se puede lograr es
suficiente para compensar las pérdidas de carga correspondientes a la caferia, accesorios, y boquilla

de atomizacién correspondiente a la entrada al reactor.

Figura 5.14. Bomba MSMmulti para AvU .['3]

Se trata de una bomba centrifuga multietapa de seccién anular, construida en acero inoxidable y

acero de fundicién, apta para operar a la temperatura necesaria.

El consumo energético de la bomba es de 10 kW.
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Figura 5.16. Curva de altura desarrollada vs caudal de la bombaMSM para AVU .[13]
8. Transporte de materiales

8.1 Fluidos

Para seleccionar el material de los conductos, ademas de las condiciones de presién y temperatura,
es importante considerar si la sustancia es o no corrosiva y, si posee sélidos en suspension.

Dentro del transporte de fluidos, se debe prestar atencidon a aquellos que constituyen las corrientes
de servicio. Ademas de respetar las consideraciones de material y velocidades de flujo, se deben
identificar los conductos asociados. Para ello se recurre a la estandarizacién de colores
fundamentales, detallada en la Tabla 5.12.

Tabla 5.12. Identificacién de conductos de corrientes de servicio .[!4]

CORRIENTE DE SERVICIO COLOR FUNDAMENTAL
VAPOR DE AGUA NARANJA
COMBUSTIBLES AMARILLO

AIRE COMPRIMIDO

ELECTRICIDAD
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VACIO
AGUA FRIA
AGUA CALIENTE VERDE CON LINEAS NARANJAS
VENTEO DE AIRE AZUL CON LINEAS NARANJAS
VENTEO DE GAS

La cafierias de gran didmetro pueden identificarse con franjas intermitentes que permitan reconocer
los fluidos que circulan en su interior.

Por su parte, los conductos de corrientes de proceso deben ser de color gris. En el caso que los
productos o materias primas resulten inocuos para los seres humanos, no debera hacerse ningin
agregado sobre los conductos grises; en cambio, para sustancias peligrosas, se deberan pintar lineas
naranjas sobre ellos.

8.1.1 Liquidos

Para evitar problemas relacionados a ruidos y vibraciones, se recomienda que la velocidad de los
liguidos dentro de las tuberias sea menor a 3 m/s. Debido a que las corrientes se encuentran
mayormente a altas temperaturas y tienen naturaleza organica, por lo que pueden ser en cierta
medida corrosivas, se prefiere el uso de materiales metalicos inoxidables, como el Acero 316.

A modo de ejemplo, para la corriente de agua de alimentacién del reactor de hidrdlisis

(Caudal = 0,004 m3/s), la cafieria deberia presentar las siguientes caracteristicas ]

e Diametrointerno: 2”
e Color: gris (inocuo)
e Material: Acero inoxidable 316.

8.1.2 Gases

De forma anadloga al caso de liquidos, se recomienda que la velocidad de los gases dentro de las
tuberias se encuentre en el intervalo 15-30 m/s .[4]

En este caso, a modo de ejemplo se definen las caracteristicas del conducto de vapor vivo
(Caudal = 0,02 m3/s) que se inyecta al reactor de hidrolisis:

e Diametrointerno: 1 2"
e Color: gris con naranja (peligro de quemadura)
e Material: Acero inoxidable 316.
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8.2 Sdlidos

En este caso, los Unicos sélidos a transportar son los emulsionantes producidos, que se obtendran
como polvos de forma continua. Para ello se propone un sistema de acumulacion y posterior
almacenamiento luego del proceso de pulverizacion.

Como se menciond en capitulos anteriores, la operacion de pulverizacion se llevara a cabo con
equipos de dispersidn en spray, los cuales pueden ser encontrados en el mercado con un sistema de
impulsién de aire y ciclén integrados para su funcionamiento en conjunto como es mostrado en la
Figura 5.17.

5

A== d

Figura 5.17. Equipo de pulverizacién en Spray .[!°]

Mediante la busqueda en catadlogos de pulverizadores que cumplan los requerimientos de las dos
lineas de emulsionantes, se concluye que se necesitan dos equipos de distintas capacidades, los
cuales junto a las caracteristicas de los mismos se muestran en la Tabla 5.13.

Tabla 5.13. Detalles de las torres de pulverizacién seleccionadas .['>]

DETALLE VALOR UNIDADES
MODELO HT - LXP 100 HT - LXP 150 AD
PRODUCTO MGD MG-DG AD
CAUDAL DE LA CORRIENTE 802 1349 kg/hr
DIMENSIONES (L*W*H) 46x4.2x6 55x4.5x7 m
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VOLUMEN 116 173 m3
CAPACIDAD MAXIMA DE PROCESAMIENTO 1000 1500 kg/hr
CONSUMO ELECTRICO 5 7 kw

Las corrientes en cuestién se muestran en la Figura 5.18 a modo de recordar el diagrama detallado

del proceso y la disposicidn de las corrientes referidas.

Figura 5.18. Corrientes involucradas en el proceso de pulverizacion de glicéridos.

Por ultimo se prefiere la utilizacidon de tolvas para el empaque del producto terminado, las cuales
pueden instalarse inmediatamente a continuacién de los ciclones e ir embolsando los glicéridos de
forma continua como se muestra en la Figura 5.19, la carga de las tolvas se puede realizar mediante

elevadores de cangilones para continuar con el proceso en forma continua.
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9. Consumo eléctrico

Figura 5.19. Tolva con linea de empaquetado continuo .l1¢]

Del mismo modo en que se presentd el consumo de vapor de caldera y el consumo de agua
proveniente de la torre de enfriamiento, se muestran en la Tabla 5.14 los consumos eléctricos de los
equipos mas importantes de la planta.

Tabla 5.14. Principales consumos eléctricos en la planta.

ENFRIAMIENTO

PROCESO EQUIPO CORRIENTE/OPERACION CONSUMO (kw)
BOMBA AGUA ALIMENTACION 30
HIDROLISIS
BOMBA AVU ALIMENTACION 10
GLICEROLISIS MOTORES AGITADORES AGITACION 3
SEPARACION DE FASES CENTRIFUGA PRODUCTOS GLICERIDOS 7
TORRE DE
FORZADOR AIRE 44,6
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PULVERIZACION

COMPRESOR DE AIRE

TORRES PULVERIZADORAS

12

CONSUMO ELECTRICO TOTAL (kW)

106,6

10. Conclusiones

El presente capitulo ha sido sin dudas una instancia critica dentro del proyecto, dado que se ha

integrado completamente la planta y, ademds de poder plasmar de forma global las operaciones
dentro de cada linea de procesamiento y como éstas interactian unas con otras, los avances hechos

permitirdn evaluar, en el capitulo siguiente, la viabilidad econémica del proyecto.

Por ultimo, se puede ver en la Figura 5.20 el diagrama de flujo de la planta; los detalles del mismo se

presentan en las Tablas 5.15 y 5.16.

Tabla 5.15. Identificacion de equipos principales.

REFERENCIA DESCRIPCION REFERENCIA DESCRIPCION REFERENCIA DESCRIPCION
TANQUE 1: DEPOSITO REACTOR 1: COLUMNA CENTRIFUGA 1:
T-01 R-01 ] c-01 )
DE AGUA DE HIDROLISIS SEPARACION DE FASES
) INTERCAMBIADOR 1:
TANQUE 2: DEPOSITO REACTOR 2: 1ER TAC DE
T-02 R-02 ) 1-01 AG ESENCIALES - AGUA
DE AVU GLICEROLISIS
DE PROCESO
) INTERCAMBIADOR 2:
TANQUE 3: DEPOSITO REACTOR 3: 2DO TAC DE
T-03 R-03 ] 1-02 AG SATURADOS - AGUA
AG ESENCIALES LA GLICEROLISIS
DE PROCESO
) INTERCAMBIADOR 3:
TANQUE 4: DEPOSITO REACTOR 4: 3ER TAC DE
04 AG SATURADOS R-04 LA GLICEROLISIS \-03 MGD - AGUA DE
PROCESO
) INTERCAMBIADOR 4:
TANQUE 5: DEPOSITO REACTOR 5: 4TO TAC DE
T-05 ) R-05 3 1-04 MG/DG - AGUA DE
HIDROXIDO DE CALCIO LA GLICEROLISIS
PROCESO
) INTERCAMBIADOR 5:
TANQUE 6: DEPOSITO REACTOR 6: 5TO TAC DE
T-06 J . R-06 3 1-05 DESTILADO DE GL -
ACIDO CLORHIDRICO LA GLICEROLISIS
AGUA DE PROCESO
INTERCAMBIADOR 6:
07 TANQUE 7: DEPOSITO R.07 REACTOR 7: 6TO TAC DE 06 PRODUCTOS DE
i DE SALES i LA GLICEROLISIS i NEUTRALIZACION -
AGUA DE PROCESO
REACTOR 8: INTERCAMBIADOR 7:
FILTRO 1: FILTRO ,
F-01 CARBON ACTIVADO R-08 NEUTRALIZACION 1-07 VAPOR - AGUA DE
POST-GLICEROLISIS ALIMENTACION
FILTRO 2: REMOCION VACIO 1: SISTEMA DE INTERCAMBIADOR 8:
F-02 DE SALES Y V-01 VACIO DE EYECTORES 3 1-08 VAPOR - GLICERIDOS
DECOLORACION ETAPAS FASE LIVIANA
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VACIO 2: SISTEMA DE INTERCAMBIADOR 9:
DESTILACION 1: .
D-01 . V-02 VACIO DE EYECTORES 4 1-09 VAPOR - AVU
PURIFICACION DE AG .
ETAPAS ALIMENTACION
i p INTERCAMBIADOR 10:
DESTILACION 2: ENVASADORA 1: LINEA .
D-02 . E-01 1-10 REBOILER DESTILACION
PURIFICACION MG DE ENVASADO DE MGD AG
PULVERIZADORA 1: .
TORRE ENVASADORA 2: LINEA INTERCAMBIADOR 11:
P-01 E-02 DE ENVASADO DE 1-11 CONDENSADOR
PULVERIZADORA DE .
MG-DG DESTILACION AG
MGD
PULVERIZADOR 2:
INTERCAMBIADOR 12:
TORRE BOMBA 1: BOMBA DE .
P-02 B-01 1-12 REBOILER DESTILACION
PULVERIZADORA DE AGUA 6L
MG-DG
SEPARADOR 3: INTERCAMBIADOR 13:
BOMBA 2: BOMBA DE
S-01 SEPARADOR B-02 AVU 1-13 CONDENSADOR
CENTRIFUGO DESTILACION GL
Tabla 5.16. Propiedades de las corrientes presentadas en el diagrama de flujo.
N° Descripcion N° Descripcion N° Descripcion
Agua de Proceso Fondo destilacion rico en MG, DGy TG Fase pesada rica en glicerol
1 Caudal: 14251 kg/h 13 Caudal: 3648 kg/h 35 Caudal: 130.5 kg/h
Presién: 1 atm Presidn: 4 kPa Presién: 1 atm
Temperatura: 20°C Temperatura: 233°C Temperatura: 70°C
Agua alimentacidn hidrélisis Reflujo al fondo de la columna TG + MG
2 Caudal: 14251 kg/h 19 Caudal: 2841 kg/h 36 Caudal: 442.5 kg/h
Presion: 50 atm Presidn: 4 kPa Presion: 0.76 kPa
Temperatura: 21.2°C Temperatura: 258°C Temperatura: 173°C
Agua alimentacion hidrdlisis Vapor vivo alimentacion hidrélisis Producto de fondo extraido
3 Caudal: 14251 kg/h 20 Caudal: 2484 kg/h 37 Caudal: 807 kg/h
Presién: 50 atm Presién: 60 atm Presién: 4 kPa
Temperatura: 23.9°C Temperatura: 300°C Temperatura: 258°C
Agua alimentacion hidrdlisis AVU total de alimentacion Monoglicéridos destilados 95%
4 Caudal: 14251 kg/h 21 Caudal: 4654 kg/h 38 Caudal: 802 kg/h
Presién: 50 atm Presién: 1 atm Presiéon: 0.35 kPa
Temperatura: 28.6°C Temperatura: 20°C Temperatura: 173°C
Agua alimentacion hidrdlisis AVU alimentacidn hidrdlisis Monoglicéridos destilados 95%
5 Caudal: 14251 kg/h 22 Caudal: 3563 kg/h 39 Caudal: 802 kg/h
Presion: 50 atm Presién: 50 atm Presion: 1 atm
Temperatura: 34.5°C Temperatura: 200°C Temperatura: 70
Agua alimentacion hidrdlisis AVU alimentaciodn glicerdlisis MGD decolorado
6 Caudal: 14251 kg/h 23 Caudal: 1091 kg/h 40 Caudal: 802 kg/h
Presion: 50 atm Presién: 1 atm Presion: 1 atm
Temperatura: 44.2°C Temperatura: 200°C Temperatura: 70°C
Agua alimentacion hidrdlisis Alimentacion hidrdlisis (AVU + Reciclo) Emulsionante en polvo blanco rico en MG
7 Caudal: 14251 kg/h 24 Caudal: 4127 kg/h 41 Caudal: 802 kg/h
Presién: 50 atm Presién: 50 atm Presién: 1 atm
Temperatura: 81.8°C Temperatura: 200°C Temperatura: 20°C
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Agua alimentacidn hidrélisis
Caudal: 14251 kg/h

Agua dulce (99% H20)
Caudal: 16883 kg/h

Mezcla efluentes AG+MG+DG+TG+GL
Caudal: 1380 kg/h

8 i 25 i 42 i

Presion: 50 atm Presion: 50 atm Presion: 0.35 kPa

Temperatura: 200°C Temperatura: 260°C Temperatura: 170°C

Producto de tope de hidrolisis Tope Dest. Glicerol (99.99% H20) Mezcla efluentes AG+MG+DG+TG+GL
9 Caudal: 3979 kg/h 26 Caudal: 16344 kg/h a3 Caudal: 1380 kg/h

Presién: 50 atm Presién: 1 atm Presién: 1 atm

Temperatura: 260°C Temperatura: 100°C Temperatura: 70°C

Reciclo de AG a hidrélisis Caudal: 564 Glicerol concentrado (99.3%) Producto baja calidad decolorado y filtrado
10 kg/h 27 Caudal: 235 kg/h aa Caudal: 1350 kg/h

Presién: 50 atm Presion: 1 atm Presién: 1 atm

Temperatura: 260°C Temperatura: 248°C Temperatura: 70°C

Producto de hidrdlisis extraido Glicerol utilizado para catalizador Cloruro de calcio removido
1 Caudal: 3415 kg/h 28 Caudal: 20 kg/h 45 Caudal: 30 kg/h

Presién: 50 atm Presién: 1 atm Presién: 1 atm

Temperatura: 260°C Temperatura: 20°C Temperatura: 70°C

AG esenciales 85% Omega 6 Hidréxido de Calcio disuelto en GL 50% Emulsionante MG+DG en polvo blanco
12 Caudal: 11570 kg/h 29 Caudal: 41 kg/h 46 Caudal: 1350 kg/h

Presion: 1 kPa Presién: 1 atm Presion: 1 atm

Temperatura: 56.25°C Temperatura: 20°C Temperatura: 20°C

Reflujo de destilado Productos de glicerélisis Agua de reposicion
13 Caudal: 9927 kg/h 30 Caudal: 1387 kg/h 7 Caudal: 17.7 m3/h

Presion: 1 kPa Presién: 1 atm Presion: 1 atm

Temperatura: 55.9°C Temperatura: 260°C Temperatura: 20°C

AG esenciales extraidos Acido clorhidrico Agua de enfriamiento de ingreso a torre
14 Caudal: 1643 kg/h 31 Caudal: 20 kg/h 48 Caudal: 720 m3/h

Presion: 1 kPa Presién: 1 atm Presién: 1 atm

Temperatura: 55.9°C Temperatura: 20°C Temperatura: 20°C

AG esenciales finales Vapor de agua Agua de enfriamiento de salida de torre
15 Caudal: 1643 kg/h 32 Caudal: 12 kg/h 49 Caudal: 720 m3/h

Presion: 1 atm Presién: 1 atm Presién: 1 atm

Temperatura: 30°C Temperatura: 260°C Temperatura: 20°C

AG saturados y oleico (54.4% Oleico) Productos de Neutralizacion Agua de alimentacion caldera
16 Caudal: 965 kg/h 33 Caudal: 1375 kg/h 50 Caudal: 9775 kg/h

Presién: 2.8 kPa Presion: 1 atm Presién: 1 atm

Temperatura: 192.2°C Temperatura: 20°C Temperatura: 20°C

AG saturados y oleico (54.4% Oleico) Fase liviana a purificacion de MG Vapor de servicio
17 Caudal: 965 kg/h 34 Caudal: 1244.5 kg/h 51 Caudal: 9775 kg/h

Presion: 1 atm
Temperatura: 38.6°C

Presién: 1 atm
Temperatura: 173 °C

Presion: 60 atm
Temperatura: 300°C
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Capitulo 6: Analisis econémico

1. Introduccion

En este capitulo se tiene como principales objetivos hacer una evaluacién de la rentabilidad del
proyecto y analizar la sensibilidad del mismo en términos financieros frente a cambios sobre factores
determinantes.

Para lograrlo se calculara, en primer instancia, el costo de inversidn total mediante la aplicacion de
un método de estimacién por factores; y en segundo lugar, los costos de operacion, al tener en
cuenta los insumos necesarios, costos de mano de obra y requerimientos energéticos.

Finalmente, se propondra un cronograma de actividades, el cual serd el puntapié para establecer una
linea base de costos.

2. Justificacion Preliminar

Este proyecto ha comenzado con una justificaciéon preliminar en la cual se consideraron cuatro
factores, enumerados a continuacion:

1) Ambientales
2) Sociales

3) Geograficos
4) Econdémicos

En esta instancia se prestara mayor atencion al ultimo de los aspectos mencionados.

El andlisis del mercado de los acidos grasos y de los emulsionantes a base de MG y DG ha revelado
sus precios y demandas. Respecto a los valores de venta, los mismos se presentan una vez mas en la
Tabla 6.1 a modo de recordatorio. En relacién a la demanda, ya se especificd que es ampliamente
superior a las cantidades que se producen en en la planta disefiada, por lo que se podra realizar un
analisis para la determinacion del punto de equilibrio.

Tabla 6.1. Valores de venta establecidos.

PRODUCTO PRECIO DE VENTA (USD/TON)
AG ESENCIALES 2500
AG OLEICO Y SATURADOS 1100
EMULSIONANTE MGD 95% 1380
EMULSIONANTE MG/DG 1200

El hecho de que la materia prima principal del proceso (AVU), provenga de un producto reciclado y
no sea necesaria su importaciéon, sumado a que el principal mercado objetivo de AG es Estados
Unidos, hace al proyecto mas atractivo, al considerar el valor de la divisa extranjera y la necesidad de
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la misma en el pais. El hecho de denominar al proyecto “atractivo”, se debe a que en el contexto
macroecondmico actual, suelen existir facilidades o incentivos estatales para el desarrollo de
proyectos que fomenten el ingreso de la moneda extranjera al pais al mismo tiempo desarrollen la
economia y establezcan puestos de trabajo .[!]

Ademas, para grupos inversores extranjeros, se presenta la posibilidad de acceder a un negocio en el
gue se obtienen sustancias con gran valor agregado y posibilidades de comercializacién internacional
muy altas, mediante la contratacion de capital humano a menor costo en comparacién con sus paises
de origen, lo que implica costos de operacidn relativamente menores.

Por lo mencionado en estos parrafos, y al tener en cuenta ademds los otros tres factores
mencionados (social, ambiental y geografico), es que se decide evaluar la rentabilidad del proyecto, y
generar un informe que reuna los resultados mas relevantes del andlisis econdmico y que sirva como
documentacién base para definir un Plan de Negocios.

3. Inversion Total (CapEx)

La inversidn total requerida para realizar y operar el proyecto se compone de dos partes:

e Inversion Fija Total (IFT): Es la cantidad de dinero necesaria para construir totalmente una
planta de proceso con sus servicios auxiliares, y ubicarla en situacién de poder comenzar a
producir. Representa la suma del valor de todos los activos de la planta.

e Inversion en capital de trabajo (IW): 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 operacion, pueda operar a los niveles previstos en los
estudios técnico econdmicos. Es el capital adicional con el que se debe contar para que
comience a funcionar el proyecto, esto es financiar la produccion antes de percibir ingresos

por ventas.
La inversion total (IT) se define como la suma de las dos partes mencionadas: IT = IFT + IW.
A su vez, la inversidn fija total se obtiene de la suma del terreno y la inversién fija: IFT = IF + terreno.

Para determinar la inversidn fija de un proyecto existen distintos métodos, que varian en el nivel de
complejidad, exactitud, tiempo y costo asociado.

En este caso, dado que se trata de un proyecto de ingenieria base, se decide utilizar el método de
Chilton (1949),?] denominado Método de los Factores, con el cual se puede estimar la inversién fija
de un sistema completo a partir del precio de los equipos principales del proceso instalados y, de
esta forma, calcular la inversion fija con un error de aproximadamente el 10-15%. El punto de partida
de este método es la estimacidon de la inversion de los equipos principales del proceso con
instalacién, lo que se denomina IE. Los otros componentes de la inversién necesarios para completar
el sistema, se correlacionan a partir de la aplicacion de factores experimentales. El calculo se realiza
utilizando la Ecuacién 6.1:
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n m
IF =1E «(1+ Y fi)y= (1 + 3 f1j)
i=1 j=1
Ecuacidn 6.1. Calculo de la inversién fija por el método de factores.

Donde:

- IF: Inversidn fija (sin terreno) del sistema completo.

- |E: Valor de los equipos principales instalados.

- fi: Factores de multiplicacidn para la estimacion de los componentes de la inversidn directa,
como cafierias, instrumentacion, construcciones, etc.

- flj: Factores de multiplicacion para la estimacidn de los componentes de la inversién
indirecta, como ingenieria y supervision, contingencias, etc.

3.1 Equipos principales

Se tiene en cuenta que algunos valores de equipos serdn obtenidos de proveedores extranjeros, por
lo que se deberd sumar un porcentaje al precio del equipo, asociado a los gastos de flete, seguro y
aduana (CIF), asumiendo que el costo del equipo es en el puerto de embarque (FOB). Para estos
equipos, se sumara un 30% sobre el valor de los mismos en sus fabricas de origen.

Ademas, existe la posibilidad de hallar precios de equipos de las condiciones especificadas en
capitulos anteriores pero con distintas capacidades. En esos casos, se corregird el valor mediante la
Ecuacion 6.2:

. _ . Capacidad 1 \f
Costo equip Ocapacidad 1 Costo equip Ocapacidad 2 * (Capacidad 2)

Ecuacidn 6.2. Correccidn de costos por capacidades.

Donde f es el factor costo-capacidad, el cual puede tomar valores desde 0,2 hasta mayores que 1. En
ausencia de datos para este factor, se ha llegado a buenas estimaciones al tomar un valor de 0,67
(Remer, 1990).

Un tercer factor de correccién que se tendra en cuenta, consta de las diferencias temporales: se
recurrira a los indices de costo temporales detallados en la “Chemical Engineering Magazine” .1’]

Respecto a costos de instalacidn, se afiadira un porcentaje sobre el costo final del equipo, al tomar
como referencia las proporciones propuestas por la Catedra de Ingenieria Econémica: 20% para
ingenieria inmediata y 55% para instalacién compleja .[4]

En la Tabla 6.2 se resumen los equipos principales cotizados. Cabe aclarar que para los items cuyos
costos fueron estimados mediante correlaciones se tuvieron en cuenta diferentes factores, segln su
funcionamiento o caracteristicas principales. Por ejemplo, para el cdlculo del costo de la torre de
destilacion fraccionada, se utilizd una expresién que es funcidn de la altura, el diametro, el tipo de
material, el espesor de la pared, el tipo de relleno y el nimero de etapas. Dichas correlaciones se
encuentran tabuladas en el “Chemical Process Equipment” , debido al afio de la edicidn se utilizaron
los factores de costos temporales mencionados anteriormente .[°!

Tabla 6.2. Precios de equipos principales.
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PRECIO RELACION PRECIO PRECIO ITEM PRECIO FINAL
EQUIPO TIPO DE ORIGINAL | INDICES DE CORREGIDO EN FABRICA | INSTALACION ITEM
ol COTIZACION ITEM (USD COSTO (CAPACIDAD, | DESTINO (CIF) (%) INSTALADO
(USD) TIEMPO) (USD) (USD) (UsD)
CALDERA Analogia 1! | 161538 ; 206.769 | 240.000 40 336.000
TORRE DE ENFRIAMIENTO Correlacion 70.000 - 70.000 87.500 55 135.625
REACTOR HIDROLISIS Correlacion 77.500 2,1 161.006 161.006 55 249.559
Correlaciony
. contacto
REACTOR GLICEROLISIS 73.000 1,8 131.857 131.857 40 184.600
proveedores
[7]
COLUMNA DESTILACION AG Correlacion 156.000 2,1 324.089 324.089 55 502.339
COLUMNA DESTILACION GL Correlacion 78.000 2,1 162.045 162.045 55 251.169
COLUMNA DESTILACION MG Correlacion 135.000 2,1 280.462 350.577 55 543.395
EYECTOR DESTILACION MG Correlacion 107.000 2,4 254.351 317.938 30 413.320
EYECTOR DESTILACION AG Correlaciéon 46.000 2,4 109.347 136.684 30 177.689
TANQUES ALMACENAMIENTO lacié 182,314 227,892 273.471
AVU (7 DiAS, HORMIGON) Correlaciéon 98.000 1,9 . . 20 .
BOMBAS PRINCIPALES | Analogia |°) | 30.000 2,4 71.313 89.142 25 111.427
'"TERCA':':L'(‘)‘?RES PE | Correlacién | 189.000 1,8 343693 | 429.616 30 558.501
Contacto
COLUMNA PULVERIZADORA o | 15.000 . 20.000 25.000 35 33.750
MG-DG proveedor
Contact
COLUMNA PULVERIZADORA ontacto | 15 000 ; 15.000 18.750 35 25313
MGD proveedor
) Contacto
ENVASADORAS AUTOMATICAS roveedor 36.145 36.145 45.181 20 54.217
PARA POLVOS P [10] : ) ) ) )
Contacto
CENTRIFUGA proveedor 6.200 - 6.200 7.750 30 10.075
[11]
Contacto
AGITADORES proveedor 4.550 - 4.550 5.688 20 6.825
[12]
FILTROS CARBON ACTIVADO Correlaciéon 50.000 2,1 104.560 130.701 20 156.841

4.024.114

Con el objetivo de observar de una mejor manera la distribucion de los costos de los equipos

principales de la planta, se pueden separar en distintos grupos como se ve en el Grafico 6.1.
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Grafico 6.1. Distribucidon de los costos de equipos principales instalados.

A partir del Grafico 6.1 se puede comparar la ponderacién que tiene cada grupo de equipos de
proceso en la inversidon de la planta y al mismo tiempo corroborar que estos sean consistentes. En
este caso, como era de esperar, las torres de destilacidn al ser estructuras metdlicas de gran tamafio
y disefilo complejo, representan casi la mitad de los costos de inversidn en equipos. Luego le siguen
los intercambiadores de calor, reactores y la caldera, también de manera esperada.

3.2 Inversion Fija (IF)

Se menciond que se utilizara la Ecuacion 6.1, pero deben especificarse los factores correspondientes
a los distintos componentes directos e indirectos de la inversion fija.

Los valores propuestos por el método se presentan en la Tabla 6.3:
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Tabla 6.3. Método de los Factores para estimacién de la IF .[4]

Valor del Equipo Instalado de Proceso e
Factores experimentaies como fraccidn de Ig
Tuberias de Proceso . f1
Proceso de sblidos 0.07-0.10
Proceso mixto 0.10-0.30
Proceso de fluidos 0.30 - 0.60
Instrumeantacion fa
Control poco autormatizado 0.02 - 0.05
Control parcialmente automatizado 0.05-0.10
__Control complejo, centralizado 0.10-0.15
Edificios de fabricacion 3
Construccibn abierta 0.05 - 0.20
Construccidn semiabierta 0.20-0.60
Construccién cerada 0.60 - 1.00
Planias de servicios fa
Escasa adicion a las existentas 0.00 - 0.05
Adicion considerable a las existantes 0.05-025
Plantas de sefvicios totalments nusvas 0.25-1.00
Conaxiones antre unidades 15
Entre las unidades de servicios 0.00 - 0.05
Entre unidades de proceso separadas 0.06-0.15
Entre unidades de proceso dispersas 0.15-0.25
Inversién directa IE (1+ )

Factores experimentales como fraccién de la
inversién dirmcta

ingenieria y construccion fi1
Inganieria Inmadiata 0.20-0.35
__Ingeniaria compleja 0.35-0.50
Factores de lamafio fi2
Unidad comercial grande 0.00 - 0.05
Unidad comercial pequefia 0.05-0.15
Unidad exparimantal 0,15-0.35
Confingencias fia
De la compafia 0.10-0.20
Vanacionas impravistas 0.20-0.30
Procasos exploratorios 0.30 - 0.50
Factor de inversitn indirecta i =%hi+1
Inversion fija IF=I1g 1+ Z6l

La eleccidon del valor de cada factor depende fuertemente del criterio y experiencia del equipo de
trabajo a cargo; en la Tabla 6.4 se presentan los valores finalmente seleccionados.
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Tabla 6.4. Factores para la estimacion de la IF.

COMPONENTES DIRECTOS OBSERVACIONES fi
Practicamente la totalidad de las corrientes
TUBERIAS DE PROCESO involucradas en la planta son materiales fluidos, y en 0,600
muchos casos a altas presiones y temperaturas.
Al contar con unidades de destilacion al vacio, dos
INSTRUMENTACION reactores, y demas unidades complejas, se puede 0,150
considerar que el control serd complejo.
Algunas operaciones de la planta se llevaran a cabo en
’ espacios abiertos a la intemperie, y otras deberan ser
EDIFICIOS DE FABRICACION . . 0,600
realizadas en lugares cerrados; se puede considerar
construccidn semiabierta.
Se considera la unidad de tratamiento de agua para
PLANTAS DE SERVICIOS alimentacion a la caldera, torre de enfriamiento y 0,800
reactor.
CONEXIONES ENTRE UNIDADES Se contemplardn unidades separadas. 0,250
COMPONENTES INDIRECTOS OBSERVACIONES flj
Se considera ingenieria compleja, y se toma en
INGENIERIA Y CONSTRUCCION consideracién los trabajos de administracion, 0,500
supervision, confeccion de planos, entre otros.
FACTORES DE TAMANO Unidad comercial grande. 0,050
Se contemplan contingencias de la compafiay
CONTINGENCIAS o _ _ 0,300
variaciones imprevistas.
INVERSION FUA (USD) 25.311.678

3.3 Terreno

La adecuada ubicacion de la planta industrial es tan importante como la elecciéon del proceso

productivo. En el capitulo 1 se ha justificado la elecciéon de la misma, lo que dié como locacidn

Optima el Parque Industrial Pilar, en el norte de la provincia de Buenos Aires, Argentina. [13]

Las dimensiones del terreno fueron estimadas por analogia, con empresas de capacidades similares,

tanto del sector oleoquimico (Materia Oleochemicals) como del sector farmacéutico, efectuandose

correcciones de factor costo capacidad. Se llega a un terreno de 3 hectareas para la construccion de
la planta, con una superficie cubierta de 10.000 metros cuadrados. [14]
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Por otro lado, luego de una busqueda de precios de terrenos en el parque industrial Pilar, se llega a
un valor de USD 55.000 por hectarea. Por lo que se estima un precio de terreno de USD 165.000.

Para obtener una estimacidn mas precisa para el afio “Cero” del proyecto, se decide corregir
mediante el uso de un estandar financiero del 10%; al tener en cuenta que el terreno serd adquirido
dos afios antes del inicio de las actividades productivas (Plazo que fue determinado en la seccion
“Planificacion - Diagrama de Gantt”).

Luego de la correccién mencionada, se llega a un valor del terreno de USD 207.664; al cual se le
deben sumar los gastos de mejoras y acondicionamiento (Preparacién, limpieza y nivelacion,
iluminacion, caminos, playa de estacionamiento y otros gastos similares) los cuales se estimaron en
USD 10.000, lo que da un valor total de terreno y mejoras de USD 217.664.

3.4 Inversion Fija Total (IFT)
Resulta de la suma de la IF y del valor del terreno:

IFT =1IF +terreno = USD 25.529.342

3.5 Inversion en Capital de Trabajo (IW)

Existen diversos métodos para la estimacion del capital de trabajo. En este caso se estimara como los
costos totales de operacidon (excepto por el costo de depreciacién) para los primeros 90 dias de
produccion; estos costos seran desarrollados en la seccion siguiente. Se considerara que durante ese
periodo, la planta operard a un 60% de su capacidad nominal, como se vera en el cuadro de fuentes y
usos de fondos.

Dicho esto:

COSTOS TOTALES AL 100% DE UTILIZACION DE LA PLANTA USD 22.289.490

CAPITAL DE TRABAJO (3 MESES al 60%) USD 3.911.260

3.6 Inversion Total (IT)

Calculados todos los componentes de la inversion total, se obtiene finalmente el monto
correspondiente a la Inversidn Total:

IT = USD 29.440.601

4. Costos de operacion (OpEx)

Los costos de operacién o costos de produccién son los gastos involucrados en mantener al proyecto
en constante produccion.
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Dichos costos pueden dividirse en dos componentes:

1) Costos variables: Son los costos que son proporcionales al nivel de produccién.

2) Costos fijos: Son independientes del porcentaje de utilizacidon de la planta.

4.1 Costos variables

A modo de determinar los costos variables unitarios de cada producto, se establecid el siguiente

criterio de ponderacion:

® Para costos asociados a la produccion de acidos grasos, cada uno de los productos reflejaran

un gasto proporcional a su produccién.

® Los productos emulsionantes, en relacién a todos los costos variables, seguiran el mismo

criterio que los AG; pero en este caso, dentro de los costos variables especificos de la linea
de emulsionantes, los MGD representaran el 40% de los costos, mientras que el
emulsionante MG-DG representard el 60%, a pesar de que no sea esa la proporcidn entre sus

volumenes de produccion.

Se obtienen asi los valores expresados en la Tabla 6.5.

Tabla 6.5. Produccion al 100% de capacidad de la planta y ponderacion de costos.

PRODUCTO PRODUCCION AL 10?% PROPORCION SOBRE COSTOS
CAPACIDAD (TON/ANO) DE SERVICIOS
AG ESENCIALES 13288,6 0,34
AG OLEICO Y SATURADOS 7804,9 0,20
EMULSIONANTE MGD 95% 6486,6 0,19
EMULSIONANTE MG/DG 11161,4 0,27

La Tabla 6.6 muestra de forma simplificada los componentes de los costos variables tenidos en
cuenta, observaciones sobre la forma en que se calcularon, y monto total de cada uno.

Tabla 6.6. Costos variables.

COSTOS ACIDOS GRASOS | ACIDO OLEICO Y | EMULSIONANTE | EMULSIONANTE | MONTO ITEM
OBSERVACIONES -
VARIABLES ESENCIALES SATURADOS MGD MG-DG (UsD /ANO)
AVU 4.571.545 2.684.876 2.553.185 3.628.210 13.437.816
MATERIAS
Ca(OH)2 0 0 83.631 125.447 209.078
PRIMAS
HCl 0 0 219.949 219.949 549.872
AG: Se opt6 por tambores de
plastico de 200 L frente tanques
IBC de 1000 L por la amplia
diferencia de precio.
ENVASES 172.752 101.464 51.893 89.292 415.400
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Emulsionantes:dado que se
trata de sustancias destinadas a
la industria alimenticia, se
descarta la opcién de "big bags";
se decide comercializar ambos
emulsionantes en bolsas de
papel tipo "madera" de 25 kg, al
igual que se distribuye la harina,
leche en polvo, entre otros.

Se estim0 a partir del valor de la
hora-hombre contemplando
cargas sociales, vacaciones, ropa
de trabajo, aguinaldo y seguro; y

DE OB
MANO DE OBRA la cantidad de horas-hombre 179.927 105.671 100.488 142.799 528.885
DIRECTA (MOD) ) D )
necesarias se determind a partir
del Gréfico de Wessel,
considerando planta de
procesamiento de fluidos.
Se estimé como un 25% del
SUPERVISION 44,982 26.418 25.122 35.700 132.221
costo de MOD.
Agua: se calcula a partir de la
tarifa de agua actualizada de
ABSA, empresa distribuidora en 51.591 30.300 28.814 40.946 151.650
la region elegida para ubicar la
1
planta. (5]
SERVICIOS Elelctrlmdad: andlogamente al
calculo del costo de aesay 12.967 7.615 7.242 10.291 38.115
servicios cloacales. Lol
Gas natural: de igual manera; se
considerd el consumo de la
caldera y se sobreestimé en un 19.150 11.247 10.695 15.199 56.292
20%. (17]
MANTENIMIENTO | Se estima como un 3% de la IF. 258.331 151.718 144.277 205.025 759.350
SUMINISTROS Se estima como un 1% de la IF. 86.110 50.573 48.092 68.342 253.117
Se estima como un 15% de la
LABORATORIO MOD 26.989 15.851 15.073 21.420 79.333
No se deben pagar regalias por
REGALIAS Y las Zaracter'lstllcas dtel plt?yegtol y . . . . .
PATENTES se desprecia la proteccion de la
propiedad intelectual y
patentes.
COSTOS
VARIABLES
COSTOS VARIABLES UNITARIOS (USD/TON) 408,20 408,17 506,96 412,37 TOTALES AL
100% DE LA
CAPACIDAD
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(USD/ANO)

16.611.129

A continuacién se presentan de forma tabulada, algunos parametros importantes considerados para
los célculos de distintos componentes de los costos variables. Ver Tablas 6.7, 6.8 y 6.9.

Tabla 6.7. Calculo costo de mano de obra directa .['®]

) PRODUCCION VALOR HH CON
PRODUCCION obuccio ; 0 co ) . TOTAL(USD/
ANUAL HH DiA/ ETAPA ETAPAS CARGAS DiAS/ANO .
(TON/HORA) . ANO)
(TON/ANO) SOCIALES (USD)
4,79 38741,52 35 9 4,6 365 528885

La cantidad de horas hombre se determiné a partir del Grafico de Wessel (Grafico 6.2), para el cual
se consideraron 9 etapas:
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Grafico 6.2. Requerimientos de mano de obra para industrias quimicas.

Tratamiento de Agua
Reaccion de Hidrdlisis
Reaccion de Glicerdlisis
Purificacidn de AG
Purificacién de GL
Purificacidon de MG
Envasado de AG
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8. Envasado de emulsionantes

9. Sala de calderas

A su vez, el valor de la hora hombre, se obtuvo del convenio laboral de la industria quimica, al cual se
le afiadié un 60% como factor de cargas sociales y un 20% como factor de indumentaria y EPP.

Tabla 6.8. Calculo costo de envases .l!%-20]
goncac el e I e et el
(M3/ANO) . . . (UusD/ANO)
(Mm3/ANO) (u/ANO) (u/aNO) (Usb/u) (usp/u)
23437,23 17648,02 105468 705922 2,6 0,2
Tabla 6.9. Calculo costo de mano de materias primas.
AVU (TON/ARO) Ca(OH)2 HCl (M3/ANO) PRECIO AVU | PRECIO Ca(OH)2 | PRECIO HCI TOTAL
(TON/ANO) (USD/TON) (USD/TON) (USD/M3) (usb/ANO)
37018,8 176 162,30 363 1185,8 3388,0

Se presenta de forma grafica la distribucién de costos variables asociados a cada producto en los
Grafico 6.3.a), b), c) y d).

ENVASES

3,2%

MANO DE OBRA DIRECTA
3,3%

SERVICIOS

1,0%

MANTENIMIENTO

4,8%

SUMINISTROS

1.6%

MATERIAS PRIMAS
84,3%

Grafico 6.3.a). Distribucion de costos variables AGE.
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ENVASES

3,2%

MANO DE OBRA DIRECTA
3,3%

SERVICIOS

1.0%

MANTENIMIENTO

4,8%

SUMINISTROS

1.6%

MATERIAS PRIMAS
84.3%

Grafico 6.3.b). Distribucion de costos variables AGE.

ENVASES
1.6%
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3,1%

SERVICIOS
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MANTENIMIENTO
4.4%
SUMINISTROS
1.5%

MATERIAS PRIMAS
86,9%

Grafico 6.3.c). Distribucion de costos variables MGD.
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MATERIAS PRIMAS

ENVASES

1.9%
MANC DE OBRA DIRECTA

3.1%
SERVICIOS

86,3%

0.9%
MANTENIMIENTO

4.5%
SUMINISTROS

1.5%

4.2 Costos fijos

Grafico 6.3.d). Distribucion de costos variables MG-DG.

La Tabla 6.10 muestra de forma simplificada los costos tenidos en cuenta, observaciones sobre la

forma en que se calcularon, y monto total de cada uno.

Tabla 6.10. Costos fijos.

COSTOS FlIOS OBSERVACIONES MONTO (USD/ANO)
Se considera el método de la linea recta, un valor residual de la
DEPRECIACION planta del 10% y un tiempo de vida del proyecto igual a 25 911.220
anos.
Se estima como el 3% de la Inversion Fija; incluye impuestos
IMPUESTOS Y , . L, .
segln legislacidn vigente, seguros a la propiedad y seguro para 759.350
SEGUROS
los empleados.
Por la magnitud de la inversion, no se considerara la opcién de
FINANCIACION R . 0
financiamiento publico; de esa forma el costo es nulo.
Se estima como el 5% de los ingresos anuales por ventas. Se
VENTAS Y contempla salarios y gastos generales asociados a labores de 3.207.604
DISTRIBUCION ventas, administracidn, comisiones, viajes, transportes, entre ’ ’
otros.
A diferencia de los costos de supervision, incluye los costos
asociados a la administracion de la empresa: salarios del
ADMINISTRACION Y | personal directivo, insumo y servicios asociados a las tareas de 158,666
DIRECCION direccidn, gastos en trabajos de asesoramiento legal y '
contable, entre otros. Se estima como un 30% de la MOD
calculada para el 100% de utilizacién de la planta.
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Incluye suministros, costos de operacién de maquinariay

1+D salarios del personal vinculado al departamento de I+D. Se 641.521
estima como el 1% de los ingresos por ventas anuales.

COSTOS FIJOS TOTALES 5.678.361

Se presenta de forma grafica la distribucidn de costos fijos en la Grafico 6.4.

+D

11,3%

ADMINISTRACION Y DIR.
2,8%

DEPRECIACION
16,0%

IMPUESTOS Y SEGUROS
13,4%

VENTAS Y DISTRIBUCION
56,5%

Grafico 6.4. Distribucién de costos fijos.
4.3 OpEx
Los costos de operacidn totales se obtienen sumando los costos fijos y los costos variables.

Costo total de operacion al 100% de utilizacion = USD/afio 22.289.490

A continuacion se muestra, en el Grafico 6.5, la distribucion de costos totales de la planta,
considerando un nivel de utilizacion de la planta del 100% de la capacidad nominal.
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FIJOS
25,5%

VARIABLES
74,5%

Grafico 6.5. Distribucion de costos totales al 100% de la capacidad.

Se considera un periodo de 3 meses para calcular la inversidn en capital de trabajo (IW), y se
establece un nivel de utilizacidn de la planta del 60% para el primer afio.

Luego:

W = Costos totales de operacion al 60% %3 meses = USD 3.911.260

12 meses

5. Planificacion - Diagrama de Gantt

El cronograma de actividades fue definido tomando como referencia la duraciéon de actividades
asociadas a la obra civil, montaje mecanico de equipos y naves industriales, y la duracion de periodos

de seleccion habitual de grandes empresas al momento de la contratacion de los recursos humanos
[21]

Ademas se consideraron plazos “comunes” de adquisicion de equipos importados y de materias
primas.

Vale la pena aclarar que los dias indicados en la duracién de las actividades corresponden a dias
habiles segun el calendario de los afios 2021 y 2022, ademas se definié el orden y la sucesién de
tareas de forma de optimizar el tiempo de ejecucion, y se verificd que no se superpongan actividades
gue demanden la participacion de recursos criticos.

Finalmente, se puede apreciar el Diagrama de Gantt para la instalacion de la planta de
procesamiento de AVU, adjuntado al final del informe.
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6. Financiamiento - Linea Base de Costos

En Argentina existen distintas iniciativas de promocién y fomento para proyectos de innovacion
tecnoldgica y desarrollo empresarial instrumentadas por el Poder Ejecutivo Nacional; se trata de
créditos y subsidios, tanto individuales como asociativos, que constituyen distintas lineas de
financiamiento destinadas a objetivos y beneficiarios diversos y con una gran variedad de bases y
condiciones.

El ente encargado de regular dichas lineas de financiamiento es el Ministerio de Desarrollo
Productivo de la Nacién y actualmente, dentro del contexto macroecondmico que el pais atraviesa,
las opciones que ofrece no son aptas para llevar a cabo el proyecto, ya que se busca instalar una gran
empresa, no una PyME con inversiones de menores érdenes de magnitud .!']

Dicho esto, se establece que el financiamiento del proyecto debera afrontarse con capital propio,
entendiéndose este como el dinero del cual disponen grupos inversores tanto locales como
extranjeros; es decir, el financiamiento sera totalmente afrontado por el sector privado.

Una vez definido el cronograma de actividades y los distintos componentes de la Inversion Total, y
seleccionado el tipo de financiamiento, se puede construir la linea base de costos del proyecto, que
consiste en la representacion del capital acumulado requerido en funcién del tiempo para afrontar
los gastos que demanda la instalacién de la planta y ejecucidon del mismo. La misma puede verse en
la Figura 6.1; la fecha del primer gasto de dinero corresponde a la adquisicién del terreno, en la fecha
22 de noviembre del afio 2021, segun el cronograma definido. Posteriormente, se aprecian distintos
saltos en la curva que representan el inicio de nuevas etapas del proyecto, en las que se requieren
inversiones ya sea para ejecutar la obra civil, como para acceder a los equipos principales, o para
poner la planta en marcha hacia el fin del periodo de ejecucion. Se puede apreciar que para la fecha
de fin del proyecto, el valor de capital requerido acumulado asciende hasta el valor de la Inversion
Total del proyecto.

La linea base de costos es una herramienta utilizada en la gestidon de proyectos que permite evaluar
qué tan acertada estuvo la estimacién del presupuesto; mientras menores sean las diferencias entre
el financiamiento requerido real y los valores previstos por la misma, mayores probabilidades habra

de terminar el proyecto en el periodo estipulado y de cumplir con el monto de inversién asumido
[22]
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Linea base de costos del proyecto
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Figura 6.1. Requerimiento de capital acumulado durante la ejecucion del proyecto.

7. Evaluacion de la Rentabilidad

La rentabilidad, conceptualmente, es una medida de la ganancia obtenida por una actividad en
relacion a la inversidn de capital necesaria para que esa actividad se realice.

® Rentabilidad econdmica: Medida del crecimiento del activo total de la empresa
independientemente de la financiacién de los mismos.

® Rentabilidad financiera: Medida referida al rendimiento de los fondos de la empresa.

Dado que se decidié que la financiacién del proyecto serd afrontada con capital propio, sélo se
evaluard la rentabilidad econdmica.

Se utilizaran las siguientes herramientas y parametros:

e Diagrama de flujo de caja: Muestra el flujo de dinero acumulado de la empresa pero no
considera el riesgo, tasa a la cual es generado el dinero del proyecto ni ganancias por
reinversion.

e Cuadro de fuentes y uso de fondos: Muestra cual es el origen de los fondos y su destino final,
al tomar intervalos temporales de un afio.

® Beneficio neto antes de impuestos (BNAI): Es la diferencia entre las fuentes de dinero y los
fondos o costos totales sin incluir los impuestos.
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® Beneficio neto (BN): Es el beneficio obtenido luego de aplicar la tasa impositiva
correspondiente (35% en Argentina).

® flujo de caja: Es la suma del beneficio neto obtenido en el periodo considerado (1 afio) y el
costo anual de depreciacion.

7.1 Cuadro de usos y fondos

Una vez definidos los precios de venta de los productos, porcentajes de utilizaciéon de la planta
durante la vida util del proyecto, CapEx y OpEx, puede procederse al cdlculo de los FC del proyecto.
Ver Cuadro de Usos y Fondos.
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Cuadro de Usos y Fuentes - Planta de Procesamiento de AVU

Afio 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13

%Utilizacion 50% 60% 65% 70% 75% 80% 85% 90% 95% 100% 100% 100% 100%

Produccidn AG Esenc (ton/afio) 6,644 7,973 8,638 9,302 9,966 10,631 11,295 11,960 12,624 13,289 13,289 13,289 13,289

Produccidn AG Sat _ (ton/afio) 3,902 4,683 5,073 5,463 5,854 6,244 6,634 7,024 7,415 7,805 7,805 7,805 7,805

Produccién MGD 95% (ton/afio) 3,243 3,892 4,216 4,541 4,865 5,189 5,514 5,838 6,162 6,487 6,487 6,487 6,487

Produccién MGD 45% (ton/afio) 5,581 6,697 7,255 7,813 8,371 8,929 9,487 10,045 10,603 11,161 11,161 11,161 11,161

FUENTES

Capital Propio S 29,440,602

Crédito de Bancos $ -

Ventas AG Esenciales S 13,288,600 | $ 19,932,900 | $ 21,593,975 | $ 23,255,050 | $ 24,916,125 | $ 26,577,200 | $ 28,238,275 | $ 29,899,350 | $ 31,560,425 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500

Ventas AG Saturados $ 3,434,156 | $ 5,151,234 | $ 5,580,504 | $ 6,009,773 | $ 6,439,043 | $ 6,868,312 | $ 7,297,582 | $ 7,726,851 | $ 8,156,121 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390

Ventas MDG 95 % S 3,580,603 | $ 5,370,905 | $ 5,818,480 | $ 6,266,056 | $ 6,713,631 | $ 7,161,206 | $ 7,608,782 | $ 8,056,357 | $ 8,503,933 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508

Ventas MDG 45% $ 5,357,472 | $ 8,036,208 | $ 8,705,892 | $ 9,375,576 | $ 10,045,260 | $ 10,714,944 | $ 11,384,628 | S 12,054,312 | $ 12,723,996 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | S 13,393,680 | $ 13,393,680

Total Fuentes S 55,101,433 | $ 38,491,247 | $ 41,698,851 | $ 44,906,455 | $ 48,114,059 | $ 51,321,662 | $ 54,529,266 | $ 57,736,870 | $ 60,944,474 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078

USOsS

Activo Fijo (IFT) $ 25,529,342.15

Activo de Trabajo (lw) S 3,911,260.00

Costos Fijos Totales S 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | S 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00

Costos Variables AG Esenc S 2,712,203.26 | $ 3,254,643.91 | $ 3,525,864.24 | $ 3,797,084.56 | $ 4,068,304.89 | $ 4,339,525.22 | $ 4,610,745.54 | $ 4,881,965.87 | $ 5,153,186.19 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52

Costos Variables AG Sat S 1,592,863.02 | $ 1,911,435.62 | $ 2,070,721.92 | $ 2,230,008.22 | $ 2,389,294.52 | $ 2,548,580.83 | $ 2,707,867.13 | $ 2,867,153.43 | $ 3,026,439.73 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03

Costos Variables MGD 95 % S 1,644,223.37 | $ 1,973,068.04 | $ 2,137,490.38 | $ 2,301,912.72 | $ 2,466,335.05 | $ 2,630,757.39 | $ 2,795,179.73 | $ 2,959,602.06 | $ 3,124,024.40 | $ 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74

Costos Variables MGD 45 % S 2,301,313.26 [ $ 2,761,575.91 | $ 2,991,707.24 | $ 3,221,838.56 | $ 3,451,969.89 | $ 3,682,101.21 | $ 3,912,232.54 | $ 4,142,363.87 | $ 4,372,495.19 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52

Depreciacion Interna S 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41

Costos de Produccion $ 14,840,184.31 | $ 16,490,304.89 | $ 17,315,365.18 | $ 18,140,425.47 | S 18,965,485.76 | S 19,790,546.05 | S 20,615,606.34 | $ 21,440,666.63 | $ 22,265,726.92 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22

Total USOS S 44,280,786.46 | $ 16,490,304.89 | $ 17,315,365.18 | $ 18,140,425.47 | $ 18,965,485.76 | $ 19,790,546.05 | $ 20,615,606.34 | $ 21,440,666.63 | $ 22,265,726.92 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22

BNAI S 10,820,647 | $ 22,000,942 | $ 24,383,486 | S 26,766,029 | $ 29,148,573 | $ 31,531,116 | $ 33,913,660 | $ 36,296,204 | $ 38,678,747 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291

Depreciacion Legal $ 911,220 [ $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220

Costos Para Impuestos S 14,840,184 | $ 16,490,305 | $ 17,315,365 | $ 18,140,425 | $ 18,965,486 | $ 19,790,546 | $ 20,615,606 | $ 21,440,667 | $ 22,265,727 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787

Impuestos S 3,787,226 | $ 7,700,330 | $ 8,534,220 | $ 9,368,110 | S 10,202,000 | $ 11,035,891 | $ 11,869,781 | $ 12,703,671 | S 13,537,562 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452

Beneficio Neto (BN) S 7,033,420 | $ 14,300,612 | $ 15,849,266 | $ 17,397,919 | $ 18,946,572 | $ 20,495,226 | $ 22,043,879 | $ 23,592,532 | $ 25,141,186 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839

FLUJO DE CAJA (FC) S 7,944,641 | S 15,211,833 [ $ 16,760,486 | $ 18,309,139 | $ 19,857,793 | $ 21,406,446 | S 22,955,099 | $ 24,503,753 | $ 26,052,406 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | S 27,601,059
Cuadro de Usos y Fuentes - Planta de Procesamiento de AVU

Afio 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25

%Utilizacion 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100%

Produccién AG Esenc (ton/afio) 13,289 13,289 13,289 13,289 13,289 13,289 13,289 13,289 13,289 13,289 13,289 13,289

Produccion AG Sat  (ton/afio) 7,805 7,805 7,805 7,805 7,805 7,805 7,805 7,805 7,805 7,805 7,805 7,805

Produccién MGD 95% (ton/afio) 6,487 6,487 6,487 6,487 6,487 6,487 6,487 6,487 6,487 6,487 6,487 6,487

Produccién MGD 45% (ton/afio) 11,161 11,161 11,161 11,161 11,161 11,161 11,161 11,161 11,161 11,161 11,161 11,161

FUENTES

Capital Propio

Crédito de Bancos

Ventas AG Esenciales S 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500 | $ 33,221,500

Ventas AG Saturados $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390 | $ 8,585,390

Ventas MDG 95 % S 8,951,508 | S 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508 | $ 8,951,508

Ventas MDG 45% $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680 | $ 13,393,680

Total Fuentes S 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078 | $ 64,152,078

Usos

Activo Fijo (IFT)

Activo de Trabajo (lw)

Costos Fijos Totales $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00 | $ 5,678,361.00

Costos Variables AG Esenc S 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52 | $ 5,424,406.52

Costos Variables AG Sat $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03 | $ 3,185,726.03

Costos Variables MGD 95 % S 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | S 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | $ 3,288,446.74 | S 3,288,446.74

Costos Variables MGD 45 % S 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52 | $ 4,602,626.52

Depreciacién Interna S 911,22041| $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41 | $ 911,220.41

Costos de Produccion $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22

Total USOS S 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22 | $ 23,090,787.22

BNAI S 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291 | $ 41,061,291

Depreciacion Legal $ 911,220 [ $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220 | $ 911,220

Costos Para Impuestos S 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787 | $ 23,090,787

Impuestos S 14,371,452 | $ 14,371,452 [ $ 14,371,452 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452 | $ 14,371,452

Beneficio Neto (BN) S 26,689,839 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839 | $ 26,689,839 | S 26,689,839 | $ 26,689,839

FLUJO DE CAJA (FC) S 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059 | $ 27,601,059
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Se definié ademas distintos porcentajes de utilizaciéon de la planta durante los primeros afos del
proyecto, y un precio de venta de los productos durante el primer afio un 20% menor al establecido,
como estrategia de marketing, de manera de introducirse en el mercado con mayor rapidez.

Vale la pena aclarar, que el cuadro de usos y fondos contempla en el primer afio los egresos de
dinero relacionados a la inversion, por lo tanto, se pueden ver los flujos de caja de cada afo de
actividad del proyecto.

7.2 Herramientas para estimar la rentabilidad
Se diferencian en métodos:

® fEstdticos: No tienen en cuenta el valor temporal del dinero (Tasa de retorno sobre la
inversion original, Tasa de retorno sobre la inversidon promedio, Tiempo de repago).

® Dindmicos: Si consideran el valor temporal del dinero (Valor presente (VP), Tasa interna de
retorno (TIR)).

Para analizar la rentabilidad del proyecto se utilizard un método estdtico y los dos métodos
dindmicos; en este caso se opta por el tiempo de repago (TR).

El tiempo de repago permitird conocer el tiempo minimo necesario para recuperar la inversion fija
depreciable en forma de flujos de caja del proyecto. La TIR dara a conocer la tasa de interés maxima
qgue podria pagarse para obtener el dinero necesario para financiar la inversion y tenerla paga al
finalizar la vida atil del proyecto. Finalmente, el VP representa la cantidad de dinero requerida al
comienzo del proyecto ademds de la inversion total, que, invertida a una tasa de interés
pre-asignada, pueda producir ingresos iguales a, y al mismo tiempo que, los flujos de caja del
proyecto.

7.3 Andlisis de rentabilidad

Una vez obtenidos los indicadores de la rentabilidad del proyecto, se puede decidir si el proyecto es o
no rentable, al considerar una tasa de rentabilidad minima aceptable (TRMA) y analizar el nivel de
riesgo que representa el proyecto en funcion del tiempo de recuperacion del capital invertido.
Siempre que el tiempo de repago sea elevado, es decir, el nivel de riesgo del proyecto sea alto, se
busca a cambio obtener una recompensa elevada (léase alta rentabilidad). En la Tabla 6.11 se
pueden encontrar los distintos rangos que puede tomar para la TRMA (iM%) segun el tipo de
proyecto.

Tabla 6.11. Valores para TRMA segun el tipo de proyecto y el riesgo .[*]
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Tipo de proyecto Grado de riesgo iMm (%)
Proyectos cortos, Modificacién de plantas Bajo 10-15
existentes,

Capital de trabajo, Tierra
Equipos especificos Moderado 15-25
Proyectos de mediano plazo
Instrumentacion automatica

Nuevas instalaciones para un nuevo producto Alto 25-50 o mas

Al tener en cuenta que el proyecto se trata de la instalacidn de una planta completamente nueva, se
puede considerar un alto grado de riesgo. Por lo que, independientemente del tiempo de repago
obtenido, se decide optar por una postura conservadora y asignar una TRMA del 30% para el calculo
del VP.

Se obtuvo asi:
V alor Presente = USD 27.168.130

El tiempo de repago se calcula de forma grafica (Figura 6.2) a partir del diagrama de flujos de caja
acumulados del proyecto; en donde, el afio cero se corresponde con el valor de la inversién fija
depreciable y el tiempo de repago se lee en la interseccidn de la curva azul con el eje de las abscisas.
Se llega a un valor de 2 aios desde que la planta comienza a producir.
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Figura 6.2. Flujos de Caja Acumulados del proyecto.
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Por otro lado, se llega a una TIR del 50%, lo que sitlia al proyecto como rentable, tanto desde el
punto de vista de los métodos dinamicos como para el método estatico seleccionado. Cabe destacar
el bajo tiempo de repago obtenido, lo que se debe principalmente a los altos precios de venta de los
productos en relacion a los costos para producirlos.

8. Analisis de Sensibilidad - Alternativas y Estrategias

El Punto de Equilibrio es aquel punto de actividad de la empresa en el cual los ingresos por ventas
de los productos son exactamente equivalentes a los costos totales de produccion. Es decir, es aquel
punto de actividad en el cual la empresa no tiene ganancias ni pérdidas monetarias. Para poder
hallarlo, se debe graficar la carta econdmica de producciéon y hallar la interseccidn entre los costos
totales de produccion y los ingresos totales por ventas, o de otra forma, hallar el punto en el cual el
BNAI toma valores positivos (Figura 6.3).

USD/ANO
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5 10,000,000
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Figura 6.3. Carta Econdmica de produccion.

De la carta econdmica de produccidn se lee el punto de equilibrio (PE), el cual se da para un 16% de
la capacidad instalada; esto implica que al operar por encima del PE, el balance econémico sera
positivo. A partir de esta observacién, se puede garantizar que frente a variaciones en distintos
componentes de la estructura de costos o cambios en el mercado de AG y emulsionantes, habrd un
gran margen de absorcidon de dichas perturbaciones de forma de cumplir con los objetivos de
rentabilidad. Si por el contrario el PE se situara a un elevado nivel de operacién, habria muy poco
margen en la capacidad de produccidon que permita lograr la facturacidon deseada; requiriendo en ese
caso la ampliacion de la capacidad instalada.

Luego de reunir todos los valores hallados anteriormente, se clasifica al proyecto como Rentable.
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Luego, se decidié analizar de igual manera los indicadores de rentabilidad para dos escenarios
alternativos que podrian, en una situacién desfavorable y poco esperada, surgir durante la ejecucién
del proyecto.

Se decidié hacer el andlisis de estos escenarios dado que el precio del AVU es el factor determinante
de los costos operativos, lo que representa aproximadamente el 75% de los costos variables unitarios
y al ser los costos de materia prima alrededor del 60% de los costos totales de produccion para los
porcentajes de utilizacién de la planta predefinidos en el Cuadro de Usos y Fondos.

Estos casos son:

® Ante un problema de desabastecimiento de AVU por parte de proveedores nacionales, se
recurre a la importacién de AVU. De esta forma, se considera un valor de la tonelada del
mismo igual que en el caso base, pero se agrega un 30% como gasto total por importacidn, lo
gue resulta en un valor del AVU por tonelada de USD 472.

e Un segundo caso alternativo seria que ante el desabastecimiento de AVU de forma local, y
con imposibilidad de importar el mismo debido a los tiempos requeridos para adquirirlo, se
decida utilizar Aceite de Soja Virgen; en este caso, se consultd el valor del mismo en la
actualidad dentro del pais y se obtuvo un valor final de USD 1028,5 por tonelada .[?3!

Vale aclarar que se consideraron los mismos rendimientos y calidades de los productos finales (léase
precios de venta) para los 3 casos.

Los indicadores de rentabilidad obtenidos se presentan en la Tabla 6.12, en la que ademas se

agregaron los valores correspondientes al caso original, de manera de simplificar la comparacion.

Tabla 6.12. Comparacidn de la rentabilidad para distintos escenarios.

PUNTO EQ
TIEMPO DE VALOR .
CASO PRODUCTO CVU (USD/T) TIR (UTILIZACION
REPAGO PRESENTE
DE LA PLANTA)
AG ESENC. 460,5
AG OLEICO 460,5 . uUsD
50 % 2 ainos 13 %
MGD 566,8 27.168.130
MG-DG 461,8
AG ESENC. 511,4
AVU AG OLEICO 511,37 " uUsD
45 % 2,1 anos 14 %
IMPORTADO MGD 625,05 20.554.993
MG-DG 509,89
AG ESENC. 1091,2
ACEITE AG OLEICO 1091,2 " usD
21% 4,5 ahos 25 %
VIRGEN MGD 1288,4 -13.245.583
MG-DG 1057,8
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De los valores mostrados anteriormente se pueden extraer las siguientes conclusiones:

e El porcentaje de utilizacidon de la planta correspondiente al punto de equilibrio es muy bajo,
lo que representa la posibilidad de percibir altos ingresos por ventas alin cuando se opere en
niveles lejanos a la capacidad instalada. Esto explica los elevados valores que toma la tasa
interna de retorno en los escenarios en que se considera el uso de AVU.

e Si la planta disefiada resultara instalada y por distintos problemas de abastecimiento, es
necesario recurrir al uso de aceite de soja virgen en lugar de AVU, el proyecto dejaria de ser
rentable segun los requisitos establecidos (TRMA 30%): esta observacion remarca a su vez el
beneficio que implica usar materia prima reciclada. De todos modos, la rigurosidad de esta
observacién no es del 100%, dado que podria suponerse que los precios de los productos
serian mayores y deberia hacerse un analisis de mercado adicional; sin embargo, sirve como
referencia para, como ya se dijo, valorar la ventaja de reutilizar el aceite vegetal.

9. Conclusion

Luego de concluir con la evaluacién econdmica del proyecto, se confirman los supuestos hechos
inicialmente en la justificacién preliminar del mismo, ya que los indicadores de rentabilidad arrojaron
buenos resultados, incluso para el caso en que el AVU debiera ser importado.

De esta manera, y al considerar el margen de incertidumbre intrinseco del método de estimacion
usado para los célculos de inversion y de costos de operacion, se concluye que el proyecto es a priori
viable.
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Capitulo 7: Distribucion de la Planta Quimica

1. Introduccion

En el marco de la seguridad industrial, se propone planificar la correcta distribucién de las distintas
areas de la planta quimica disefiada, de forma tal de prevenir riesgos, como por ejemplo incendios o

explosiones en equipos que procesan o trabajan con liquidos combustibles como el AVU.

Dado que la disposicion de equipos e instalaciones representa un método fundamental de
proteccién para las personas, equipos y el medio ambiente, este capitulo tiene por finalidad

proponer un disefio que genere un nivel de riesgo minimo.

Los objetivos planteados son los siguientes:

Garantizar un nivel razonable de proteccidn al personal directa o indirectamente involucrado
en la operacién de las instalaciones.

Disminuir los dafios debido a incendios y/o explosiones en un determinado equipo o
instalacién, sobre los adyacentes.

Evitar que dreas criticas de una instalacidn, se encuentren sujetas a dafios por incendio y/o
explosiones que se produzcan en otras areas.

Permitir accesos adecuados y seguros para controlar las emergencias.

Segregar los focos permanentes de ignicion, de las posibles fuentes de escape de sustancias
inflamables.

Minimizar dafios fuera del limite de propiedad, por incendios y/o explosiones ocurridos en
las instalaciones.

Permitir un acceso adecuado para la operacién y el mantenimiento de las instalaciones.

2. Criterios generales de diseiio para la disposicion de equipos e

instalaciones

1)

El arreglo total de una instalacidn, estd subdividido en dreas o bloques separados por
carreteras o vias de acceso en toda su periferia para facilitar las labores de combate de
incendios, mantenimiento y reparaciones mayores en cada bloque, conforme a los siguientes

. . 1
lineamientos :['!

e En todo caso, se debera asegurar el acceso a cada unidad o equipo dentro de un bloque,
por al menos dos lados distintos.

® Las vias de acceso tendrdan un ancho tal que permitan las actividades de control de
emergencias, asi como las operaciones y el mantenimiento.
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e Se considerara aceptable que la zona de separacion entre dos bloques sea atravesada por
un tendido de tuberias. En todo caso, el ancho de dicha zona debe cumplir con lo
establecido en el inciso anterior y las tuberias deben disponer de facilidades para su
bloqueo en ambos bloques.

2) Dentro de un mismo bloque, se tendrdn en cuenta los lineamientos bdsicos siguientes:

® Los equipos con fuego, sub-estaciones eléctricas y salas de control, deberdn ubicarse
preferentemente en la periferia del bloque junto a las vias de acceso. Se tendra en cuenta
la direccién prevaleciente del viento y la pendiente del terreno, a objeto de evitar que
puedan ser facilmente afectadas por escapes, o derrames producidos en los equipos que
manejan sustancias peligrosas.

® Podrd permitirse cierto grado de superposicion de equipos, que permita la utilizacion
razonable del espacio ocupado por la instalacién. Sin embargo, deberd evitarse
superponer equipos que presenten un elevado riesgo potencial de generacion y/o
propagacién de incendios. Particularmente, intercambiadores de calor y equipos rotativos
(bombas y compresores), que manejan sustancias combustibles a temperatura de
autoignicién o sustancias inflamables, no deben ubicarse debajo de enfriadores de aire,
puentes de tuberias, u otras estructuras que puedan producir un efecto de chimenea.

3. Arreglos y separacion entre equipos dentro de una misma area

3.1 Distancias minimas requeridas entre equipos de proceso

La Tabla 7.1 contiene las distancias referenciales de separacidn entre diferentes equipos tipicos de
una planta quimica, dentro de un bloque de una instalacion, en base a los conceptos basicos
mencionados anteriormente.

En cuanto a dicha tabla, vale la pena aclarar que:

- La separacion entre los bordes de dos equipos cualesquiera, se obtiene en la interseccion de las
columnas vertical y horizontal correspondientes.

- La separacidn entre los bordes de dos equipos del mismo tipo, estd indicada por la letra o
nidmero en la primera casilla inmediatamente adyacente a la letra de referencia,
correspondiente a dicho equipo.

- Enla columna diagonal superior, se indica la separacion bdsica, correspondiente a la distancia de
referencia que deberd existir entre un determinado equipo y otros equipos no mencionados
especificamente en la tabla.

- Las letras de referencia que se muestran en la tercera columna diagonal, identifican a cada uno
de los equipos tabulados.
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- Las notas que se escriben a continuacién, guardan relacién directa con las letras de referencia y
suministran una informaciéon mas detallada, en relacién a las posibles excepciones o variaciones
de las distancias que se indican en la Tabla 7.1.

Notas:

a) Todas las distancias estan expresadas en metros (m).

b) La abreviacion “NA” significa no aplicable.

c) Laletra “X” significa: basado en acceso adecuado para operacidon y mantenimiento.
d) Laletra “Y” significa que deben seguirse las indicaciones del parrafo 3.1.13.c).

Tabla 7.1. Separacién referencial entre diferentes equipos tipicos dentro de una misma area.
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Nota A: Compresores de Gas

Se incluyen en esta seccion, aquellos compresores accionados por turbinas de vapor, o motores
eléctricos. Cuando se contempla la instalaciéon de varios compresores, por razones de flexibilidad
operacional y mantenimiento, resulta conveniente agruparlos en una misma zona. Los enfriadores,
recipientes de condensado, u otros equipos auxiliares asociados a los compresores, no requieren
cumplir con la separacién basica de 10 metros prevista en la Tabla 7.1, pudiéndose ubicar a menor
distancia, pero mientras se respeten los accesos necesarios para operacién y mantenimiento. Los
sistemas de aceite de sello y lubricacién, no deben ubicarse bajo la vertical del compresor.

El drea de compresores, debera disponer como minimo, de dos lados de acceso para el combate de
incendios. La ubicacién de los compresores , debe considerar la direccién prevaleciente del viento en
relacion con los equipos adyacentes.

Los compresores de gas inerte o de aire, pueden ubicarse a menores distancias que las previstas en
la Tabla 7.1 para los compresores de gas, excepto cuando su servicio resulta critico para la operacién
de la instalacion, tales como compresores de aire para instrumentos y aire para servicio industrial.

a. Separacion Basica

Para compresores de gas accionados por turbinas de vapor o motor eléctrico, se requiere una
separacién de 10 metros a efectos de la protecciéon a los compresores contra un incendio en los
equipos adyacentes y viceversa.

b. Separacion entre Ay B

La separacion X, deberd garantizar el acceso adecuado para operacién y mantenimiento. Los
compresores podran agruparse en una misma zona.

c. Separaciéon entre Ay M

Una separacidn de 25 metros se requiere en este caso, para reducir el riesgo de ignicion de las fugas
de gases que pueden originarse en los compresores.

Nota B: Compresores Accionados por Medios Diferentes a Turbinas a Vapor o Motores Eléctricos

Se incluyen en esta seccion, aquellos compresores de gas accionados por medio de turbinas de gas, o
motores de combustidn interna.

a. Separacion Basica

Se requiere una separacion basica de 15 metros, a efectos de la proteccién a los equipos que
manejan hidrocarburos, de las fuentes de ignicidon que representan las turbinas a gas y motores de
combustion interna.

Nota C: Edificio de Control Central

Se define como Edificio de Control Central, aquel desde donde se controla mds de un bloque, o
unidad de proceso de una instalacién. Debera ubicarse adyacente a una via de la instalacidn, con
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consideracién de la direccién prevaleciente del viento y las posibles fuentes de emisién de gases
inflamables o téxicos. Se deberd reducir al minimo la integracidn de facilidades no esenciales para el
control operacional (oficinas, salas de reunion, laboratorios, etc).

a. Separacion Basica

Una distancia de 30 metros, se considera adecuada entre el edificio y aquellos equipos que
representan riesgo de incendio.

b. Separacion entre Cy W

Debera evitarse el tendido de tuberias que manejan fluidos peligrosos, a distancias menores de 30
metros del edificio de control central. Sdlo se permitiran distancias menores, hasta 10 metros, si las
tuberias son completamente soldados, y sin valvulas ni bridas.

Nota D: Sala de Control de un Bloque o Unidad de Proceso

La sala de control deberd ubicarse en la periferia de la unidad, préxima a una via de acceso, a la vez
qgue se tenga en cuenta la direccion prevaleciente del viento y las posibles fuentes de emision de
gases inflamables o téxicos. No deberd acomodar mayor nimero de personal o facilidades de las
estrictamente requeridas para el control operacional.

a. Separacion Basica

Debido a que este tipo de sala de control, se encuentra asociada a una sola unidad o bloque, se
acepta una separacion basica de 15 metros, menor que la indicada para el Edificio de Control Central.
Asi mismo, debera considerarse la extension de la clasificacion eléctrica en la unidad involucrada, de
forma tal de asegurar que la sala de control se encuentre dentro de un area no clasificada. La sala de
control, deberad presurizarse para evitar la entrada de gases inflamables desde el exterior. En
instalaciones con elevado riesgo potencial de formacién de nubes de gases inflamables o tdxicos, se
deberd analizar la necesidad de incrementar la distancia establecida, en funcion del tipo de
construccioén de la Sala de Control.

b. Separacion entre Dy W

Debera evitarse el tendido de tuberias que manejan productos peligrosos a distancias menores de 15
metros de la Sala de control. Sélo se permitiran distancias menores, hasta 5 metros, si las tuberias
estan completamente soldadas sin valvulas ni bridas.

Nota E: Enfriadores por Aire (Ventiladores)

Los enfriadores por aire, debido a su extensa superficie de intercambio de calor, son altamente
vulnerables a la exposicion de un incendio. Por esta razén, no deben ubicarse encima de bombas,
compresores, o intercambiadores de calor, con productos combustibles a temperatura superior a la
de autoignicién o productos inflamables. En general, no deben situarse sobre las vias principales de
tuberias, ya que esto introduce problemas de mantenimiento, ademas del riesgo de incendio. Si por
alguna causa excepcional este equipo se coloca sobre una via principal de tuberias, deberan acatarse
las siguientes recomendaciones:
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— Debe dejarse un espacio libre minimo de 3 metros entre la parte mas baja del enfriador de aire y la
parte superior de la via de tubos.

— Debe evitarse la colocacién de bridas, valvulas y multiples debajo del enfriador, en aquellas
tuberias que no pertenezcan al circuito de enfriamiento de dicho equipo.

— Debe proveerse un acceso y espacio adecuado para equipos mdéviles, que permite el montaje y
desmontaje de los enfriadores.

a. Separacion Basica

Una separaciéon de 3 metros minimiza los danos posibles a los ventiladores, aunque éstos son mas
vulnerables al dafio por la exposicion a un incendio que las paredes y tubos del intercambiador.

b. Separacion entre Ey U

Esta separacién de 3 metros, aplica sélo cuando la descarga de aire desde los enfriadores crea
problemas de operacién o mantenimiento sobre otros equipos.

Nota F: Torres de Enfriamiento

a. Separacion Basica

Una distancia de 15 a 30 metros, permite la dispersién de los vapores inflamables que puedan
desprenderse en la torre, generados por fugas en los intercambiadores y otros equipos de proceso
enfriados con agua. Los equipos que no representan una fuente de ignicidén y cuya altura total sea
menor que la altura de la torre, podran colocarse a 15 metros de ésta. Si la altura total es igual o
mayor, éstos deberdn colocarse a una distancia minima de 30 metros de la torre. En la separacién y
ubicacidn de las torres de enfriamiento, debera considerarse también la corrosién y los problemas de
visibilidad que producen las nubes de vapor de agua descargadas por las torres, sobre estructuras
adyacentes.

Nota G: Tambores y Cilindros

Se consideran en esta seccidén, aquellos recipientes de dimensiones relativamente pequefias en
comparacidn con los recipientes de proceso (parrafos 7.1.20 y 7.1.21), tales como, separadores de
condensado en lineas de gas a hornos.

a. Separacion Basica

Una separacién bdsica de 1,5 metros permite el acceso para la operacién, mantenimiento y combate
de incendios en estos equipos.

Nota H: Sub—Estaciones Eléctricas

Normalmente los transformadores eléctricos, interruptores y centros de control de motores de una
unidad o bloque, se encuentran agrupados en una sub-estacidn eléctrica. Esta debera ubicarse en la
periferia de la unidad.

a. Separacion Basica
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Una separacion basica de 15 metros de la sub-estacién al resto de equipos que manejan sustancias
combustibles o inflamables se considera generalmente aceptable.

Nota I: Cubiculos de Interruptores Eléctricos Principales

a. Separacion Basica

Una separacion de 5 metros, minimiza los posibles dafios a interruptores criticos, ante un incendio
moderado en los equipos adyacentes.

b. Separacion entre ly M

Esta separacién de 15 metros, es mas exigente debido a la posibilidad de incendios muy severos que
pueden producirse en los equipos con fuego.

Nota J: Valvulas de Bloqueo de Emergencia, Vapor de Ahogo vy Sistemas de Agua Pulverizada

a. Separacion Basica

Una separacidn de 15 metros, permite el acceso adecuado a estos dispositivos criticos para el control
de emergencias. La distancia se refiere a los equipos que estos dispositivos criticos protegen, por lo
que pueden ubicarse mas cerca de otros equipos.

b. Separacion entreJy S

Las valvulas de los sistemas de agua pulverizada de recipientes de almacenamiento a presion,
deberan colocarse a una distancia mayor que la separacién basica requerida, debido al alto riesgo
gue estos equipos representan en caso de un incendio. Se recomienda una separacién de 25 metros.

Nota K: Intercambiadores que operen sobre la Temperatura de Autoignicién

a. Separacion Basica

Con una separacion de 5 metros, se facilita el acceso para el combate de incendios y se minimizan los
posibles danos a otros equipos, en caso de incendios moderados. La probabilidad de que ocurra un
incendio en este tipo de intercambiadores es alta, debido a la temperatura del producto que pueda
fugarse o derramarse.

b. Separacion entre Ky K

Los intercambiadores que operen en esta condiciones, incluidos los conectados en serie o en
paralelo, deberan estar separados como minimo 1 metro entre si.

c. Separacion entre Ky R

Se requiere una separacién de 8 metros, debido a que prevalece la distancia basica impuesta por el
reactor.

Nota L: Intercambiadores que operen a Temperatura Menor que la de Autoignicidn
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En la ubicacién de intercambiadores que manejen productos inflamables deberd considerarse con
especial cuidado su separacidn con respecto a equipos con fuego.

a. Separacion Basica
Una separaciéon de 1,5 metros, permite el acceso para operacion y mantenimiento.
b. Separacion entre Ly L

Intercambiadores en condiciones de servicio similares, pueden ser agrupados con una separacién
minima entre si de 1 metro.

Nota M: Equipos con Fuego (Hornos, Calderas)

Estos equipos constituyen una fuente permanente de ignicidn, por lo que su ubicacién deberd ser
cuidadosamente seleccionada. Se recomienda colocarlos junto a la periferia de la unidad o bloque
gue maneja hidrocarburos. El tope de la chimenea, deberd estar como minimo a una altura mayor de
3 metros sobre cualquier equipo que esté a menos de 15 metros, o de cualquier plataforma de
trabajo que sea utilizada regularmente por personal de mantenimiento u operacion (una vez o mas
por dia) que esté a menos de 60 metros de los equipos con fuego.

a. Separacion Basica

Una separacién de 15 metros, minimiza los posibles dafios a otros equipos en caso de incendio en los
equipos con fuego, a la vez que reduce el riesgo de ignicion de los escapes producidos en equipos
adyacentes.

b. Separacion entre My G

Esta separacion sera de 15 metros. Como excepcion, los recipientes separadores de condensado del
sistema de gas combustible al horno, podran ubicarse a una separaciéon minima de 7,5 metros.

c. Separacion entre My M

Los hornos o calderas que pueden operar en forma individual, requieren una separacién de 8 metros
si operan a una presion manométrica menor que 70 kg/cm2 (1029 psi), o 15 metros de separacion si
operan a una presidn mayor que la antes sefialada. Los hornos que poseen medios de bloqueo o
parada simultdaneos, solamente requieren una separacién adecuada para su operacién y
mantenimiento.

d. Separacién entre My W.

Para evitar que las vias de tuberias puedan resultar involucradas en un incendio producido en un
horno, se requiere una separacién minima de 5 metros. Esta separacién no se aplica para las tuberias
propias del proceso de los hornos.

Nota N: Bombas con Productos a Temperaturas Superiores a la de Autoignicién

Las bombas son equipos donde frecuentemente se producen fugas, por lo que deben instalarse lo
mas alejado posible de las fuentes permanentes de ignicién. Las bombas no deben ubicarse debajo
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de otros equipos de proceso, tales como torres, recipientes, vias de tuberias y enfriadores de aire. Se
incluyen las bombas que manejen liquidos inflamables.

a. Separacion Basica

Una separacidon bdsica de 5 metros, es razonable para proteccion de equipos adyacentes y
proporciona acceso adecuado para el combate de incendios.

b. Separacion entre Ny N

Las bombas para un mismo servicio, podran instalarse a 1,5 metros de separacidn entre si, mientras
que las bombas de servicios diferentes y que manejan productos a temperaturas sobre la de
Auto-lgnicidn, deberdn espaciarse 3 metros entre si.

Nota O: Bombas con Productos a Temperaturas Menores que la de Autoignicion

a. Separacion Basica

Una separacién de 3 metros, permite acceso para el combate de incendios.

b. Separacion entre Oy O

Se requiere una separacion de 1 metro, para efectuar los trabajos de operacién y mantenimiento.

Nota P: Equipos que Manejan Productos No Combustibles

a. Separacion Basica

No se requiere separacion basica para estos equipos, por cuanto no constituyen focos de incendio.
Sin embargo, si el producto manejado es téxico o corrosivo, deberdn tomarse las previsiones del
caso. Como minimo, deberd contemplarse la separacion adecuada para los trabajos de
mantenimiento y operacion del equipo.

La separacion frente a equipos que representan elevado riesgo de incendio (bombas,
intercambiadores), o fuentes permanente de ignicidén (hornos, calderas), serd de 5 metros.

Nota Q: Reactores con Temperaturas Mayores que la de Auto—Ignicidn (con Aislamiento Externo)

a. Separacion Basica

Una separacién de 5 metros, proporciona acceso para el combate de incendios y minimiza los dafios
a otros equipos. El aislamiento externo proporciona cierto nivel de proteccion al reactor, ante
incendios en equipos adyacentes.

b. Separacion entre Qy Q

La separacion requerida para operaciéon y mantenimiento, pero no menor de 1,5 metros. Los
reactores suelen agruparse en una misma area.

Nota R: Reactores con Temperaturas Mayores que la de Auto—Ignicién (con Aislamiento Interno)
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a. Separacion Basica

Se requiere una mayor distancia que en el caso anterior, al recordar que no se dispone de
aislamiento térmico en las paredes externas. Se considerard una separacion basica de 8 metros en
este caso.

b. Separacion entre Ry R

La separacion requerida para operacion y mantenimiento, pero no menor de 1,5 metros. Los
reactores suelen agruparse en una misma area.

c. Separaciéon entreRy T

Se acepta una distancia minima de 5 metros, para proporcionar un acceso adecuado para el combate
de incendios alrededor de los reactores y minimizar los dafios a las estructuras de equipos
principales adyacentes.

Nota S: Recipientes de Almacenamiento a Presién dentro de Areas de Proceso

En general, se debera ubicar estos recipientes fuera del area de proceso. Algunas veces, es necesario
hacerlo dentro de dichas areas por razones propias del mismo proceso, en cuyo caso, estos
recipientes deberdn colocarse junto a los limites de la planta y lo mas alejado posible de hornos, u
otras fuentes de ignicion.

a. Separacion Basica
Se requiere una separacién de 25 metros para minimizar la exposicion del recipiente a incendios.
b. Separacion entre Sy S

Con la separacion de un didmetro del recipiente mayor, se proporciona un distanciamiento adecuado
entre los recipientes para operacion, mantenimiento y combate de incendios.

Nota U: Recipientes de Proceso (Columnas, Torres, Separadores)

a. Separacion Basica

Una separacién de 3 metros, es generalmente adecuada para operacién y mantenimiento y permite
el acceso para combate de incendios.

b. Separacion entre Uy U
Una separacién de 3 metros, permite acceso para el combate de incendios.

Nota V: Tambores de Purga y Drenaje de Agua

a. Separacion Basica

Estos equipos se ubicaran como minimo a 7,5 metros de otros equipos adyacentes, cuando exista la
posibilidad de presencia de hidrocarburos. En caso contrario se tendran en cuenta las distancias
minimas para operaciéon y mantenimiento.
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Nota W: Vias de Tuberias Internas

En las unidades o bloques, las tuberias aéreas deberan agruparse en vias o puentes de tuberias, cuyo
tendido ofrezca una exposicion minima a los incendios que puedan producirse en el area, al tiempo
gue no representen obstrucciones para el combate de incendios.

a. Separacion Basica

Una separacion horizontal de 5 metros entre las tuberias extremas de dichas vias y los equipos, se
considera razonable para operacidon y mantenimiento, y reducir la exposicién a incendios adyacentes.
Los equipos de proceso, no deberan ubicarse debajo de vias principales de tuberias. La separacién
basica establecida, presupone que las tuberias son soldadas con un minimo de bridas y valvulas.

b. Separacién entre Wy N/O

La separacion entre las vias de tuberias y las bombas, sera de 3 y 2 metros respectivamente, medidos
horizontalmente entre el extremo de la tuberia mas préximo y la parte mas cercana de la bomba
(generalmente la caja del prensaestopa). El motor de accionamiento de la bomba, podra estar mas
cerca de la via de tuberias.

c. Trincheras

En caso de que las tuberias sean tendidas en trincheras, esta Ultima deberd tener una pendiente que
asegure el desalojo de cualquier fuga de producto o del agua contra incendio, en el menor tiempo
posible.

3.2 Requerimientos misceldneos de separacion

o Duchas de Seguridad y Lavaojos: En aquellas areas donde se manipulan productos quimicos
gue pueden causar dafios al personal, tales como quemaduras y dafios en la vista, deberan
instalarse duchas de seguridad y lavaojos. Estos, deberan ubicarse de tal manera que las areas
donde esté presente el riesgo, no estén a una distancia mayor de 15 metros de estos
dispositivos de seguridad.

e Oficinas u Otros Edificios Ocupados por Personal: Para minimizar los riesgos al personal, las
edificaciones tales como laboratorios, oficinas, talleres, u otras edificaciones que no estén
directamente asociadas con las operaciones de control del proceso, no deberdn localizarse
dentro de las areas de proceso.

® Ubicacion de Tomas de Aire Fresco: Los espacios de trabajo dotados con ventilacién forzada
presentan el riesgo de explosiones internas, o dafos a la salud del personal, debido a la
posibilidad de contaminacion del aire introducido en los mismos, con gases inflamables y/o
toxicos. Por lo tanto la ubicacidn de las tomas de aire fresco en relacién al equipo adyacente
(venteos, escapes de motores o turbinas, ventiladores, bombas, etc), debe ser cuidadosamente
seleccionada, de forma tal de tener en consideracion factores tales como la direccion del viento
prevaleciente, patrones de dispersion vertical y horizontal y el nivel de riesgo que resultaria de
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la contaminacién. Como requerimiento minimo, se establece que estas tomas deberdn estar
ubicadas en areas no clasificadas.

Los requerimientos que se mencionan a continuacidn, deben ser igualmente considerados para
la ubicacion final:

— Las tomas de aire fresco para generadores de gases inertes, turbinas a gas, motores de
combustion interna, compresores de aire, u otro equipo ubicado dentro de edificios cerrados, o
parcialmente cerrados deberdn ser ubicadas en la parte externa del edificio.

— Las tomas de aire fresco para sistemas de presurizacién y aire acondicionado de Edificios de
Control deberan contar con medios de deteccidn de gases inflamables y/o toxicos y alarma en la
Sala de Control.

4. Arreglos generales y separaciones entre distintos tipos de
instalaciones tipicas de la industria quimica '~

Tabla 7.2. Separacion recomendada entre distintas instalaciones tipicas de la industria quimica.

225



TRABAJO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORTA - TOMAS JOAQUIN VISPO

a
o
&
&
&
f‘& ?ﬁgﬂ 7
5
3 ef‘:gf" 2 ¢
4 '.,59{3 o &
ST
/ ﬁﬁ A DE
&faifs e o & &65“ > &
i @ﬁ & “t‘sﬁ &
A JF "‘§F‘I LS
e 5 @? 2;: f Qcp“"a o
o
an | = o &g&f & & ﬁ "
as| as| x o ﬁ@-gu é_‘ﬁy @
T S S
go| so| 30| ma o *Ff' o, 8 i = )
of
x| x| as| s x o i j‘f @qu &
[ b &
| x| woo| 10| too| x o o ﬂ"ﬁ?
x| 5| | o] 8] x| i %@V ﬂﬁ?y g
5 1 &. j &
45| a5 | &5 1oof a5 | a5 | 45| wn w $§"9§ G&W 2 S
4z | eo| 30| sof so| wso| =o| 1mof x s ﬁﬁs’;ﬁ@a 3 &f o
15| 45| 5 | 15] | 60| 45| 45| 15| ma + ; é‘ad’w;pdﬁy & &
& o g
45| eo| 30| o so| ws0| so| teof a5| 5 | 15 7 & o @/ 5 -
* 5 f o7
eo| x| 30| eo]eo| x| 1s|eafas|s|en o
45| as| 15| o) a5 | 1oo| o 15| 30| 0| 15| 0| x a2 4@{}%6 vf ‘fygcp
(]
45| eo| an| 45) 25| 0| 45| 45| a5| 5 | 95| m0| =] x B \.\jf 436 f
4] L= & ép
< ﬁ il £y ﬁ
& | 5o e | oo zo0| =0 wol 45| 15| s | =2 73 g - ﬂﬁ A
z |z so] eo| 20| so wof 45| 15| 2 | =z m| z G f fP vy&b
2|z | a0 o] z]|m| eo|as|as| wlz|z| o ol w|lz]|z o %&6‘ ﬁrﬁ
zd| 2| 30| so 29| 0| z4| 1oof a5 | 15| 2| zo| wm| am |z |zl wdfﬁ)
vl v |lw|lxlv]lr|x]x|r|x]v|x]v]r]v|x]x]=]|~ <
3
45| 45| 20| 30| a5|z00| 30| 45| 45| 5 | 45| a5| 15 ol aw| v 9
so| % | sa| =) a0| x| x| wo| 30| 15| 0| 0| 20| e go| as| v | 0| ma
Notas:

1. Todas las distancias estan expresadas en metros.
2. La abreviacion “N.A” significa: no aplicable.
3. La letra “X” significa: basado en acceso adecuado para operacién y mantenimiento.

4. La letra “Y” se refiere al cddigo APl — RP-520 “Design and Installation of Pressure Relieving
Systems”.

5. La letra “Z” se refiere a lo indicado en la Tabla 7.3.
6. La letra “Z—1" se refiere a lo indicado en la Tabla 7.4.

7. La letra “Z-2" se refiere a lo indicado en la Tabla 7.5.
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Nota AA: Plantas de Servicio (Edificio de Calderas, Instalaciones de Generacidn y Distribucién de
Potencia Eléctrica, Casa de Bombas de Agua de Enfriamiento)

a. Separacion Basica

Una separacién de 45 metros, se considera normalmente adecuada para proteger las instalaciones
criticas de generacion de vapor, electricidad y agua de enfriamiento, contra posibles incendios y/o
explosiones en instalaciones adyacentes. Los generadores de vapor que suministran una pequefia
cantidad de vapor a una planta en particular, podran ubicarse dentro del limite de bateria de dicha
planta, con separaciones equivalentes a las consideradas para los hornos.

b. Separacion entre AAy EE y entre AA y GG

Las calderas, generadores, bombas de agua de enfriamiento y centros de distribucion eléctrica,
podran estar ubicadas en una misma darea, previendo una adecuada separacidén para operaciéon y
mantenimiento. Las bombas contra incendio, podrdn también ubicarse en esta area.

c. Separacion entre AAy BBy entre AAy FF

Las calderas y estaciones generadoras de potencia eléctrica, constituyen un riesgo moderado para
estas instalaciones (edificaciones y cuerpo de bomberos), de alli que pueda aceptarse una separacion
de 30 metros.

d. Separacién entre AAy LL

Se requiere una separacion de 60 metros, cuando en la propiedad adyacente existan o puedan existir
previsiblemente, edificaciones u otras instalaciones residenciales o industriales, colindantes con el
limite de propiedad. En caso contrario, podrd aceptarse la separacion basica de 45 metros.

Nota BB: Edificios (Oficinas Principales, Talleres y Laboratorios)

Como principio basico, los edificios normalmente ocupados por personal no involucrado
directamente en el control operacional, deberdn ubicarse vientos arriba y a la mayor distancia
posible de las dreas con riesgo de incendio, explosion o escapes de productos peligrosos.

a. Separacion Basica

Una separacién de 60 metros, se considera generalmente adecuada en relacién a los incendios en
instalaciones tipicas de proceso.

b. Separacion entre BBy JJ

Debera evitarse el tendido de tuberias que manejen productos peligrosos, a distancias menores de
45 metros de edificios. Sélo se permitiran distancias menores, hasta 15 metros, si las tuberias estan
completamente soldadas sin valvulas ni bridas.

Nota CC: Torres de Enfriamiento

Este caso se refiere a una o mas torres de enfriamiento que sirven a varias unidades de proceso.
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a. Separacion

Una distancia de 15 a 30 metros, permite la dispersién de los vapores inflamables que pueden
desprenderse en la torre, generados por fugas en los intercambiadores y otros equipos de proceso
enfriados con agua. Los equipos que no representan una fuente de ignicién y cuya altura total sea
menor que la altura de la torre, podran colocarse a 15 metros de ésta. Si la altura total es igual o
mayor, estos deberdn colocarse a una distancia minima de 30 metros de la torre. En la separacion y
ubicacidn de las torres de enfriamiento, debera considerarse también la corrosidn y los problemas de
visibilidad que producen las nubes de vapor de agua descargadas por las torres sobre estructuras.

Nota DD: Muelles (Area de Multiples de Carga)

a. Separacion Basica

Una separacion basica de 60 metros, se considera necesaria para proteger los equipos mayores en
tierra, de los incendios que se produzcan en muelles o tanqueros y viceversa. Esta separacion,
también permite la dispersion de los vapores que pueden producirse durante las operaciones de
carga, sin que resulten inflamados por fuentes de ignicion en las instalaciones de tierra.

b. Separacion entre DD y DD

No es practico establecer separaciones bdsicas entre puestos de carga en muelles, ya que esta
distancia viene dada por los requerimientos operacionales y capacidades de los tanqueros.

Nota EE: Centros Mayores de Distribucidn Eléctrica

Se consideran como centros mayores de distribucidén eléctrica, aquellos cuyo servicio alimenta a
varias instalaciones criticas.

a. Separacion Basica

Una separacién de 60 metros, permite en general la proteccion frente al riesgo de incendio y/o
explosién moderada, de forma de evitar la parada de equipos eléctricos criticos. Pueden permitirse
distancias menores, cuando la construccidon de los centros de distribucidn eléctrica, sea del tipo
resistente a explosiones.

b. Separacion entre EEy LL

La separacion bdsica podra reducirse a un minimo de 15 metros, cuando en la propiedad adyacente
no exista, ni sea previsible la existencia de edificaciones u otras instalaciones residenciales o
industriales, colindantes con el limite de propiedad.

Nota FF: Cuerpo de Bomberos

a. Separacion Basica

En las plantas de proceso donde se requiera, como en refinerias; se establece una separacion basica
de 150 metros entre el Cuerpo de Bomberos y las instalaciones que manejen productos inflamables
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o combustibles, para prevenir la pérdida de camiones de bomberos y equipos de combate de
incendios.

Nota GG: Estacidon Principal de Bombas Contra Incendios

a. Separacion Basica

Una separacion de 90 metros entre las bombas contra incendio es generalmente adecuada para
prevenir dafios a las bombas por la exposicion a incendios y/o explosiones. Las bombas contra
incendio que sirven a una Unica instalacion (muelle, llenadero de camiones, estacion de flujo),
podran ubicarse a menores distancias, en base a un analisis especifico en cada caso particular.

b. Separacion entre GG y MM

La separacién entre las bombas contra incendio y las estaciones de bombas que manejan liquidos
inflamables, podrd reducirse a un minimo de 60 metros.

c. Separacion entre GG y CCy Entre GG y NN

La separacién minima de 15 metros y 45 metros respectivamente, no se requiere para aquellas
bombas contra incendio, cuya succién de agua proviene de la torre de enfriamiento.

Nota HH: Campos de Entrenamiento para Combate de Incendios

Su ubicacién tendrd en cuenta la direcciéon prevaleciente del viento, a fin de evitar que los humos
producidos puedan originar molestias en comunidades vecinas y en las propias instalaciones.

a. Separacion Basica

En plantas que lo requieran, como refinerias; una separacién basica de 100 metros de equipos que
manejen hidrocarburos es adecuada, al tener en cuenta que los incendios para entrenar al personal,
constituyen fuentes de ignicidn. Esta separacion también permite la dispersién del humo.

b. Separacion entre HHy QQ

El almacenamiento de liquidos combustibles en tanques atmosféricos, representa un riesgo menor,
por lo que la separacion basica puede ser disminuida a 45 metros.

Nota ll: Llenaderos de Camiones (Carga y Descarga)
a. Separacion Basica

Una separaciéon de 45 metros respecto a otras instalaciones adyacentes, permite la adecuada
dispersion de los vapores, que puedan producirse durante la realizacion de las operaciones de carga
de los camiones cisterna. Asimismo, disminuye los danos que pudieran producirse sobre los equipos
adyacentes, en caso de un incendio en el llenadero y viceversa.

b. Separacion entre ll e ll

229



TRABAJO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORTA - TOMAS JOAQUIN VISPO

La separacion entre llenaderos, debera cumplir con las necesidades operacionales que requieren los
camiones cisternas, a fin de garantizar un movimiento seguro de los camiones hacia y desde los
llenaderos.

Nota JJ: Vias Mayores de Tuberias Externas (Inter—plantas)

Las tuberias de productos inflamables y/o combustibles que interconectan distintas unidades o
bloques de una instalacién, deberan disponer de los accesorios necesarios que permitan bloquearlas
en ambos extremos. En caso de que las tuberias sean tendidas en trincheras, esta Ultima debera
tener una pendiente que asegure el desalojo de cualquier fuga de producto o del agua contra
incendio, en el menor tiempo posible.

a. Separacion Basica

Se establece una separacién minima de 5 metros al limite de bateria de las unidades o bloques, con
el objeto de minimizar la exposicién de las tuberias en caso de incendio en la unidad.

b. Separacion entre JJ y KK

Se considera una separacién basica de 5 metros, que deberd incrementarse a 8 metros desde los
hornos y otros equipos con fuego que manejen productos inflamables.

c. Separacién entre JJ y : 00/PP/QQ/RR

La separacion sera de 15 metros medidos desde la pared del tanque. En todo caso, las vias mayores
de tuberias no pasaran por dentro del area del dique, o embalse remoto, de los tanques.

Nota KK: Limite de Bateria de Unidades de Proceso

Se tomard como limite de bateria el drea ocupada, o que se prevea vaya a ser ocupada, por los
equipos de proceso.

a. Separacion Basica

Una separacién bdsica de 45 metros entre unidades de proceso y otras instalaciones, minimiza dafios
a los equipos en ambas instalaciones, en caso de incendio o explosiones de moderada magnitud.

b. Separacion entre KK y KK

Una separacion de 15 metros entre unidades de proceso, permite la parada independiente de
cualquiera de ellas, para reparaciones mayores o mantenimiento. La separacidon recomendada entre
unidades de alto riesgo, es de 30 metros.

Nota LL: Limites de Propiedad (Cerca Perimetral)

a. Separacion Basica

En general una separacion bdasica de 60 metros, se requiere entre instalaciones que manejan
productos inflamables/combustibles y los limites de propiedad.
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Nota MM: Estaciones Principales de Bombas/Compresores

Se consideran en esta seccién, equipos que manejan fluidos inflamables o combustibles a
temperatura igual o mayor a la de autoignicién.

a. Separacion Basica

Una separacidn de 15 metros respecto a otras instalaciones, minimiza los posibles dafios en caso de
incendio y permite el acceso para el combate del mismo.

b. Separacién entre MM y: 00 / PP / QQ / RR

En cualquier caso, se requiere que las bombas estén ubicadas fuera de los diques de contencién de
los tanques.

Nota NN: Separadores de Aceite

a. Separacion Basica

Debido a la presencia continua de vapores de hidrocarburos en los separadores de aceite, se
establece una separacién bdsica de 45 metros respecto a otras instalaciones.

b. Un distanciamiento de 30 metros puede ser aceptado cuando las instalaciones adyacentes no
representan una fuente de ignicion.

Nota 00: Tanques de Almacenamiento a Presién

En general, deberan ubicarse aguas abajo y vientos abajo respecto a unidades de proceso y otras
instalaciones que pueden representar focos de ignicién.

a. Separacion Basica

Una separacién basica de 60 metros, respecto a otras instalaciones, se considera generalmente
adecuada.

Nota PP: Tanques de Almacenamiento Atmosférico (Liquidos Inflamables)

a. Separacion Basica

Generalmente, se considera adecuada una separacidn bdsica igual al didametro del tanque, con un
minimo de 60 metros, respecto a instalaciones que puedan representar un foco de ignicidn.

Nota QQ: Tanques de Almacenamiento Atmosférico (Liquidos Combustibles)

a. Separacion Basica

Se considerard una distancia de 30 metros respecto a otras instalaciones, teniendo ademas en
cuenta lo mencionado en el parrafo 8.1.15.

Nota RR: Tanques de Almacenamiento Refrigerado
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Los recipientes refrigerados, no deberdn instalarse dentro de diques que contengan tanques

atmosféricos o presurizados.

a. Separacion Basica

La separacion basica respecto a otras instalaciones sera de 45 metros.

5. Almacenamiento de liquidos '*

En la Tabla 7.3 se presentan las distancias sugeridas entre distintas areas de una planta quimica y los

tanque atmosféricos de almacenamiento de liquidos inflamables y combustibles.

Tabla 7.3. Separacién entre instalaciones ajenas al proceso y area de almacenamiento atmosférica.

Limites de Propiedad y
Otras Instalaciones

Tanques de Techo
Flotante con Liguidos
inflamables  (incluye
crudo)

(Nota 2 y 3)
Tanques de Techo
conico con liquidos

inflamables

Cualquier tipo de
tangues con liguido
combustible. (Clase
Iy lla).

Limites de Propiedad
(Nota 1)

60 metros

60 metros

50 metros

Edificios de ocupacion
alta (oficinas, talleres,
laboratorios, depositos),
dentro del limite de
propiedad

1-1/2 el diametro del
tangue, pero no menos
de 50 metros

1-1/2 el diametro
del tanque, pero no
menos de 60 metros

1 diametro del
tangue, pero no
menos de 30 metros

Limites de bateria de
unidades de proceso y de
servicio

50 metros

50 metros

1/2 diametro del
tanque, pero no
menos de 30 metros

Separacion entre paredes
de tanques (Nota 4)

1/2 diametro del
tanque mayor.

1 diametro del
tanque mayor.

1 diametro del
tangue mayor.

Notas:

1) En todos los casos, se debera garantizar el cumplimiento de las distancias mencionadas en la

Tabla 7.1.

2) Los liquidos inflamables se almacenaran preferentemente en tanques de techo flotante.

3) Los liquidos inflamables o combustibles no deberan almacenarse en tanques de techo cénico

mayores de 45 metros de didmetro, salvo que dispongan de un sistema de mitigacién, tales

como: inertizacion, o cubiertas con internas flotantes.

4) Entre tanques de diferentes tipos de construccidn, o con diferente tipo de liquido almacenado,
aplicard la condicion mas exigente. Los tanques de didmetro inferior a 10 metros y los tanques

combustibles clase Ill b), solo requieren espaciarse de acuerdo a las necesidades de

construccién, operacién y mantenimiento.
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6. Bloques de proceso '3

Ya establecidas las distancias minimas a respetar entre equipos y entre equipos e instalaciones, se

procede a la definicién de los bloques de proceso, de forma tal de indicar qué equipos es deseable, y

factible, que se ubiquen contiguos.

6.1 Definicion de bloques de proceso

Luego de recopilar la informacion necesaria para proceder al detalle de los arreglos de equipos, se

realizd la agrupacion de los mismos en diferentes bloques de proceso. Los mismos se presentan en la
Tabla 7.4. En dicha tabla ademas se incluyen observaciones acerca de aspectos a tener en cuenta

para garantizar las condiciones mas seguras de operacién.

Tabla 7.4. Bloques de proceso .2

EQUIPO

¢ATMOSFERICO?

¢PLATAFORMA
O ESCALERA?

OBSERVACIONES

N° BLOQUE

CALDERA

NO

Ird en sala de calderas, separada del resto
de los equipos por riesgos de explosion e
incendios. Necesita mucho mantenimiento:
se le debe colocar una plataforma que
permita alcanzar la parte mas alta.

TORRE DE ENFRIAMIENTO

Aislada del resto, con una separacién que
evite que las nubes de vapor intercedan en
la vision dentro de la planta, y evitar
problemas respiratorios para los
trabajadores. Llevara una escalera que
permita acceder a los ventiladores de la
parte superior.

REACTOR HIDROLISIS

Sl

Se preferira una ubicacidon no muy alejada
de la sala de calderas pero con suficiente
espacio a su alrededor. Se colocara en
plataforma que permita acceder a todas las
boquillas y secciones del reactor.

REACTOR GLICEROLISIS

NO

Se ubicara en plataforma con forma de “C”,
de forma tal que se respete la distancia
prudencial entre cada tanque y al mismo
tiempo el operario a cargo no deba hacer
largos recorridos para acceder a cada uno
de los tanques.

COLUMNA DESTILACION AG

Sl

Se ubicara en una plataforma junto al
sistema de vacio y los intercambiadores
correspondientes.

COLUMNA DESTILACION GL

Sl

Se ubicara en una plataforma junto a los
intercambiadores correspondientes.

COLUMNA DESTILACION MG

Sl

De forma analoga a la columna de
destilacién de AG, se posicionara dentro de
una plataforma.
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Como se menciond, se colocaran en la
EYECTORES DESTILACION MG Sl plataforma junto a la columna de 7
destilacién de MG.
Como se menciond, se colocaran en la
EYECTORES DESTILACION AG sl plataforma junto a la columna de 5
destilacién de AG.
Estos tanques van en una zona muy
periférica y de forma de poder actuar en
consecuencia ante un accidente, y que no
se afecte de manera sustancial a distintas
TANQUES ALMACENAMIENTO 51 areas aledafias de la planta.. Se debera 3
AVU (HORMIGON) instalar un sistema de
alcantarillado/recoleccién de aceite en caso
de fuga. Llevaran cada uno una escalera que
permita el acceso a la parte superior para
hacer mantenimiento.
Al impulsar agua no tiene muchos
BOMBA AGUA NO mconvementesf se coloca.en el mismo area 9
que los intercambiadores del
precalentamiento de agua.
Al impulsar un liquido combustible a una
BOMBA AVU sl temperatura cercana a la de autoignicion, 3
necesita especial cuidado.
REBOILER Y CONDENSADOR si Irdn en distintos pisos de la plataforma de la 6
GL columna de destilacién de GL.
REBOILER Y CONDENSADOR sl Irdn en distintos pisos de la plataforma de la 5
AG columna de destilacion de AG.
Irdn en un bloque aparte junto a la bomba
INTERCAMBIADORES NO de agua de alimentacion al reactor de 9
INTEGRACION (6) hidrdlisis. Estardn en un sector cerrado a la
atmosfera.
incorporara en la plataform Ir r
INT VAPOR/AGUA HID sl Se incorporara e a.p ai)t.a.o a del reacto 3
de hidrdlisis.
Ird en la plataforma del reactor de hidrdlisis
INT VAPOR/AVU s a la altura del suelo. Se incorporard una 3
desviacién
INT VAPOR/GLICERIDOS A sl Ird posicionado inmediatamente debajo de 7
DESTI la columna de destilacidn de glicéridos.
Se instalara a la altura del suelo, cubierta
CENTRIFUGA S por la plataforma de la columna de 7
destilacién.
COLUMNA PULVERIZADORA No Estos equipos deben ir en un édrea cerrada a 10
MG-DG la atmésfera, de forma tal que el envasado
pueda llevarse a cabo sin complicaciones
(requerird mayor presencia de operarios
COLUMNA PULVERIZADORA o
D NO que otras actividades). Junto a este 10
"galpdn" se puede ubicar una zona de
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BLOQUES DE ENVASADO

NO

depdsito de cuarentena; en pallets se
ubican las bolsas cerradas de emulsionante

FILTROS CARBON ACTIVADO

NO

hasta que se autorice su despacho a
depdsito final.

10

10

6.2 Distribucion de los equipos en cada bloque

A continuacién se presentan, en orden del 1 al 10, los planos de cada bloque.
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6.3 Vista conceptual de cada bloque

A continuacién se incluyen imdagenes conceptuales de cada bloque. Para la obtencidn de las mismas,
se utilizd el software “Autocad Plant 3D” de Autodesk. Vale la pena aclarar que la intencién de esta
seccion es representar de una forma mas comprensible visualmente la configuracién de los equipos,
por lo que no se respetd el color de las caferias incluidas en las imdgenes segun las especificaciones
y codigos cromaticos, ni sefalizaciones.

Figura 7.1 Vista conceptual bloque 1: Sala de calderas.
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Figura 7.2 Vista conceptual bloque 2: Torre de enfriamiento.

Figura 7.3 Vista conceptual bloque 3: Reactor de Hidroélisis.

Figura 7.4 Vista conceptual bloque 4: Reactor de Glicerdlisis.
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Figura 7.5 Vista conceptual bloque 5: Destilacion de AG.

Figura 7.6 Vista conceptual bloque 6: Destilacion GL.

248



TRABAgO FINAL DE INGENIERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORIA - TOMAS JOAQUIN VISPO

Figura 7.7 Vista conceptual bloque 7: Destilacion MG.

Figura 7.8 Vista conceptual bloque 8: Almacenamiento AVU.

249



TRABAEO FINAL DE INGENTERTA QUIMICA
AGUSTIN NICOLAS SORTA - TOMAS JOAQUIN VISPO

Figura 7.9 Vista conceptual bloque 9: Sala intercambiadores integracion.

Figura 7.10 Vista conceptual bloque 10: Pulverizacidn y envasado de emulsionantes.

7. Areas de la planta (AP) (-3

De forma andloga, se diferenciaron las distintas areas de trabajo que conforman la planta. Las

mismas se listan a continuacion:

Area de proceso (a su vez, se subdivide en bloques segun se detallé antes)
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e Edificio principal (oficinas, vestuarios, comedor y laboratorio)
e Edificio de control central

e Taller de mantenimiento

® Estacionamiento

e Subplanta tratamiento de agua

e Tanques de almacenamiento de aceite

e Depdsito de bolsas de productos emulsionantes pulverizados

e Depdsito de barriles de AG

8. Distribucién de la planta '’

Finalizada la distribuciéon de equipos por bloques y de areas por uso, se procedié a diagramar la
distribucion de planta que mejor utilice el terreno con las dimensiones predefinidas (4 ha.) y que
cumpla con los lineamientos establecidos previamente.

Se estudiaron las metodologias definidas en el el libro “Distribucion en Planta” de Richard Muther, y
se decidid seguir las sugerencias acerca de relaciones entre areas y disposicién mas efectiva en
relacion a circulacién de personal, camiones y productos, al considerar que se trata de una planta
con maquinas e instalaciones fijas y movimiento de los productos principalmente a través de
conductos también inmdviles.

A continuacion se presenta el plano de la planta luego de efectuar la distribucién realizada. Las

dimensiones detalladas en las cotas se encuentran expresadas en milimetros (mm).
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9. Conclusion

Luego de definir la distribucion de la planta, se llega a las siguientes conclusiones:

® La superficie del terreno definida en el capitulo anterior resulté totalmente acorde con los
requerimientos de espacio establecidos en el capitulo presente.

e Los antecedentes de accidentes relacionados a incendios y explosiones son mas frecuentes
de lo que uno podria imaginar, por lo que planificar una configuracion de equipos que
respete las distancias minimas sugeridas es imprescindible para asegurar la seguridad de los
equipos, de los procesos, y principalmente de los trabajadores.

e No es posible tomar real dimensién de lo que implica montar una planta de procesos
quimicos de escala industrial hasta el momento en que se trabaja por primera vez sobre la
distribucion de areas y configuracion de equipos.
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