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Resumen

Actualmente, el aumento de la problematica ambiental ha impulsado al sector
industrial en la busqueda de implementar recursos renovables en sus operaciones, reducir su
contaminacion gaseosa, liquida y soélida, e incluso a reutilizar residuos.

Dentro de los subproductos de la industria carnica se encuentra el sebo bovino. Este
suele ser descartado afectando negativamente el entorno y la economia de dicha industria
debido a los costos que el tratamiento de este desecho implica. Sin embargo, este residuo
puede ser revalorizado mediante una transformacion quimica en la que pueden obtenerse
distintos compuestos quimicos. Estos pueden destinarse luego a diversas industrias para dar
lugar a una multiplicidad de productos.

El presente proyecto se basa en el disefio de una planta de produccion de acidos
grasos y una mezcla de glicéridos partiendo de sebo bovino. El proceso productivo
seleccionado es el Colgate-Emery, cuyo componente principal es una columna de gran altura
que opera de manera continua a contracorriente en la que la reaccion ocurre a 260°C y 50 bar.
En este caso en particular, luego de un analisis de las reacciones implicadas, se establece
plantear una reaccion autocatalitica para favorecer la velocidad de reaccion. Por otro lado,
para la obtencion de glicéridos se disefia una serie de tanques agitados en las que tendra lugar
una transesterificacion de triglicéridos mediante catalisis homogénea.

La principal competencia a nivel mundial se encuentra en Espafia y China, mientras
que a nivel nacional, Materia Hnos, es el tinico producto de acidos grasos y Alpha CISA de
glicéridos. Por lo que se considera factible proyectar la instalacion de la planta en el Parque
Industrial Pilar, en cercanias de los proveedores de materia prima y posibles compradores.

Para la vida util del proyecto se establece un periodo de veinte afios, trabajando a
media capacidad productiva y aumentando un 10% cada dos afios hasta alcanzar la totalidad
de la misma. La produccion anual se estima cercana a las 40.000 ton/afio considerando 330
dias de produccién anual y un mes de parada de planta.

Al evaluar la rentabilidad, surge que la inversion inicial es rapidamente recuperada si
se compara la vida 1til con su tiempo de repago, igual a dos afios. Por su parte, la Tasa
Interna de Retorno resulta considerablemente mayor a la Tasa de Rentabilidad Minima
Aceptable, lo que indica la conveniencia del proyecto. Ademas, del anélisis de sensibilidad se
determina que el proyecto es robusto y resiste la variacion de los costos de materia prima
(principal costo productivo) y del precio de venta de los productos en un amplio rango sin
comprometer la rentabilidad.
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Andalisis Preliminar

1.1 Introduccién

La creciente problematica mundial de contaminacién del medio ambiente se traduce en un
importante aumento de la implementacién de recursos renovables en la industria. A su vez, se busca la
reduccion de residuos industriales, analizando alternativas para reutilizar aquellos que puedan ser destinados
a otras industrias y permitan asi generar ganancias, o bien tratandolos apropiadamente antes de desecharlos
de manera que generen el menor impacto ambiental posible, impulsados tanto por la sociedad como por las
leyes vigentes.

El sebo vacuno es un subproducto de la industria carnica que es a menudo desechado y por lo tanto
considerado un problema debido a los costos que implica el tratamiento de este tipo de residuo. Sin
embargo, la transformacion quimica de esta materia grasa puede dar lugar a productos quimicos de valor
economico. Esto se debe principalmente al alto contenido de acidos grasos que forman su estructura, que
luego de un proceso de fraccionamiento constituyen la base de partida de industrias tales como cosmética,
textil, agricola, quimica, entre otras. También pueden obtenerse mezclas de mono y diglicéridos a partir de
los triglicéridos que componen la grasa. Estas mezclas presentan propiedades emulsificantes que le otorgan
gran importancia en industrias como la alimenticia, de polimeros y farmacéutica. De esta forma, aquellas
empresas que utilicen dicho subproducto como materia prima, no s6lo favorecen al medio ambiente, sino
que permiten la creacion de nuevos productos con diversos fines partiendo de un componente que de no
utilizarse seria considerado como un residuo.

El presente proyecto se basa en el disefio de una planta de produccion de acidos grasos y una mezcla
de glicéridos partiendo de sebo bovino. Las reacciones implicadas y la tecnologia utilizada en el proceso de
obtencion de los productos mencionados, asi como las caracteristicas y el comportamiento de los
componentes quimicos involucrados durante dicho proceso pueden deducirse teniendo en cuenta las
propiedades de las materias primas, los productos intermedios y finales.

El método de obtencion de acidos grasos es un proceso continuo que se lleva a cabo en una torre que
opera a contracorriente, en ausencia de catalizador e involucra la hidrolisis de triglicéridos. Por su parte, una
transesterificacion de triglicéridos mediante catélisis homogénea es el proceso que da lugar a la mezcla de
diglicéridos y monoglicéridos.

Mundialmente la produccion de acidos grasos es baja concentrandose principalmente en Espafia, por
su parte las mezclas de glicéridos se obtienen en empresas ubicadas en China. A nivel nacional, solo se
destaca Materia Hnos. como competidor directo, siendo el resto empresas importadoras de los acidos grasos,
y Alpha CISA como productora de los glicéridos. Debido a esto se decide proyectar la ubicacion de la planta
en cercanias de los proveedores de la materia prima, el sebo vacuno.



1.2 Materia prima

El eslabon principal de todo proceso productivo es la materia prima, por lo que analizar sus
propiedades permite un mejor entendimiento de sus virtudes y limitaciones. Si, ademads, la misma proviene
de la revalorizacion de un desecho, surgen diversas inquietudes en relacion a sus ventajas y desventajas. A
continuacion se desarrollan estos conceptos con respecto al sebo bovino, asi como también el contexto
mundial y nacional de su disponibilidad en el mercado y su precio.

1.2.1 Caracteristicas principales del sebo bovino

El sebo bovino es un subproducto de la industria de carne vacuna. Esta materia grasa corresponde
aproximadamente al 12% de un bovino sacrificado (1), encontrdndose principalmente en el tejido
subcutaneo, en la cavidad abdominal, en el higado, en el tejido conjuntivo intermuscular y en los huesos.

El sebo es un solido amarillo palido a temperatura ambiente, que tiene un punto de fusion de
aproximadamente 43°C y contiene menor cantidad de humedad e impurezas con respecto a otras grasas.
Ademas, presenta baja solubilidad en agua, siendo soluble en solventes organicos. Sus propiedades
fisicoquimicas se encuentran detalladas en la Tabla 1.1, y la descripcion de cada indice puede verse en el
Anexo 1.

Tabla 1.1 - Propiedades fisicoquimicas del sebo bovino. (2)(3

:
:

Las empresas dedicadas a la produccién de carne presentan como desperdicio del proceso de
faenado, grasa, visceras y huesos, denominado coloquialmente como mucanga. El sebo se extrae de este
descarte mediante el aporte de calor en seco (dry rendering), o bien en presencia de agua (wet rendering),
seguido de una separacion utilizando prensas o centrifugas. De esta forma, se obtiene un sebo refinado libre
de impurezas y, el material so6lido proveniente de los huesos, una vez seco puede ser utilizado como harina
proteica para alimento de otros animales.

Las grasas de origen animal estdn compuestas principalmente por triglicéridos y, en menor
proporcion, por mono y diglicéridos, dcidos grasos libres, fosfolipidos, glicolipidos, ceras e insaponificables.
Los triglicéridos, también llamados triacilgliceroles, estan formados por tres &cidos grasos, unidos por
enlace éster a una molécula de glicerol. En el sebo proveniente de ganado vacuno argentino que se plantea
como materia prima del presente proyecto, los acidos grasos principales en su composicion son el oleico,
estedrico y palmitico, encontrando otros en menor proporcion, tal como evidencia la Figura 1.1 (4).
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Figura 1.1 - Porcentajes de dcidos grasos en el sebo vacuno.

La importancia de la utilizacion de sebo vacuno reside en su alto contenido de &cidos grasos, los
cuales constituyen el punto de partida en diversas industrias. Para poder obtener acidos grasos, el sebo
refinado debe someterse a un proceso de hidroélisis, el cual da lugar no so6lo a los 4cidos ya mencionados sino
también a una gran cantidad de glicerol como subproducto, esto se puede ver en la Figura 1.2. Si se realiza
una reaccion secundaria entre triglicéridos del sebo refinado y el glicerol obtenido, se logran mezclas de
mono y diglicéridos que tienen, al igual que los acidos grasos, una variada aplicacion industrial.

ﬁ‘
R-C-0H
C#I—OCG—RI C Can_OH
CTH—OCO—RJ + 3HO0O <= R-C-0H + CTH—OH
CH,-0CO-R, L CH,-0H
R.-C-0H
Triglicérido Agun Acidos Grasos Glicerol

Figura 1.2 - Reaccién de hidrélisis de triglicéridos para obtener dcidos grasos y glicerol.

1.2.2 Ventajas y desventajas de la reutilizacién del sebo

La crisis medioambiental que se vive actualmente a nivel mundial requiere que las industrias generen
la menor cantidad de residuos posibles, en especial si estos contaminan de manera agresiva los recursos
naturales tales como el agua o la tierra. Por esta razon, la utilizacion del descarte proveniente del faenado de
las industrias carnicas como materia prima no sélo le otorga un valor agregado a este residuo, generando
nuevos puestos de trabajo, sino que ademas reduce la produccion de desechos contribuyendo de esta manera
al cuidado del medio ambiente.




A diferencia de aquellas empresas que utilizan aceites vegetales virgenes como materia prima para la
obtencion de 4cidos grasos, el uso de sebo vacuno no implica el empleo de un alimento como punto de
partida ni obstaculiza grandes extensiones de tierra en las que podrian cosecharse productos alimenticios.
Ademas, las grasas bovinas resultan méas econoémicas frente a los aceites nuevos. De esta forma, se reduce la
dependencia hacia otras materias primas convencionales.

Sin embargo, utilizar el sebo vacuno como materia prima genera una dependencia con respecto a la
industria ganadera la cual es una de las principales emisoras de gases de efecto invernadero, principalmente
metano, 0xido nitroso y dioxido de carbono, tanto por emision directa, como indirectas derivadas de un
modelo de agricultura que utiliza plaguicidas y fertilizantes en los suelos de los que estos animales se
alimentan.

En los ultimos afios, el movimiento en contra del maltrato animal dio lugar a un marcado crecimiento
de un tipo de alimentacidén que se basa en una dieta libre de todo tipo de derivados animales, conocido como
veganismo. Este grupo social en aumento impone una vision negativa sobre aquellos productos y
subproductos que impliquen la faena de animales, incluyendo las empresas que los empleen como materia
prima, en este caso el sebo vacuno.

1.2.3 Precio de la materia prima

En 2018, la produccién mundial de carne vacuna se estimo alrededor de 71,61 millones de toneladas
(5), de los cuales Estados Unidos fue el principal productor, seguido por Brasil, China, Argentina, Australia e
India, como puede verse en la Figura 1.3. Este valor ha crecido exponencialmente, aumentando a mas de la
mitad en las tltimas décadas.

Ot 10,000t 250,000t 1 milliont 5 mifliont 15 million t
Modata 1,000 100,000 ¢ 500,000t 2 S5 milliont 10 milliont

Figura 1.3 - Produccién mundial de carne vacuna en 2018. (5)

Sin embargo, el consumo de carne per cépita se ha estancado en los tltimos diez afios de acuerdo a la
Organizacion para la Cooperacion y el Desarrollo Econdmicos. A futuro, los mercados de carne de vacuno o



bovina se veran limitados en un principio por el numero decreciente del rebafio en las principales regiones
exportadoras, en particular en los paises desarrollados. Los paises en desarrollo continuaran fortaleciendo su
papel en el dictado de los cambios en la produccidn, el comercio y el consumo de carne mundiales.

Como resultado de este incremento, las empresas productoras de carnes tendran a su vez un aumento
de la cantidad de subproductos, entre ellos el sebo bovino como lo evidencia la Figura 1.4. En 2018,
teniendo en cuenta que la cantidad mundial de bovinos sacrificados fue de 302,15 millones (5), considerando
el peso promedio de una vaca de 430 kg (6) y que el 12% corresponde al sebo, se puede estimar un valor
mundial de sebo cercano a 15,6 millones de toneladas.
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Figura 1.4 - Produccién mundial de sebo bovino en la tltima década.

En Argentina, de acuerdo a lo analizado por el Ministerio de Agricultura, Ganaderia y Pesca, en 2019
se faenaron 13.955.017 cabezas de ganado vacuno (7), lo cual representa aproximadamente 720 mil
toneladas de sebo bovino anuales. En el mes de Febrero de 2020, por lo estipulado por la Camara de la
Industria y Comercio de Carnes y Derivados de la Republica Argentina (CICCRA), se destinaron a la faena
1.022.000 cabezas de ganado (8), que equivalen a un valor de 53 mil toneladas de sebo vacuno mensual.

Para la produccion de acidos grasos puede utilizarse sebo bovino proveniente de plantas faenadoras y
productoras de carne, el cual debe procesarse mediante un dry rendering para separarlo de s6lidos como
huesos y otras impurezas, que se utilizan para la produccion de expellers. Por otro lado, puede provenir de
refinerias con distintas calidades. Estos distintos tipos de sebo junto a sus precios se pueden observar en la
Tabla 1.2.



Tabla 1.2 - Precios nacionales en délares americanos de toneladas de sebo. (9)

Tipos de Sebo

Refinado

Precio por tonelada Sin refinar (10)

(U$D) 1% de acidez 3% de acidez 3% de acidez
comun comun colorimetro
24 455 - 467 359 455 - 467

En este proyecto se plantea llevar a cabo un proceso de refinacion de la materia grasa recibida de
plantas faenadoras. Por este motivo, se proyecta adquirir esta materia prima sin refinar de 24 doélares
americanos la tonelada. Esto daria lugar a la reduccion de desechos de dichas empresas, y garantizaria una
recepcion de las cantidades necesarias que no se lograria si se dependiera de empresas refinadoras. Si bien
adquirir el sebo refinado constituye una inversion inicial menor dado que no implicaria la compra de equipos
y su instalacion para la planta de rendering, su empleo no seria conveniente teniendo en cuenta los valores,
detallados en la Tabla 1.2, significativamente mayores comparados con el del sebo sin refinar.

1.3 Productos

Todo proceso operativo se desarrolla con el objetivo de obtener productos con determinadas
propiedades, de acuerdo a la demanda de los potenciales clientes o bien de las limitaciones operativas. El
analisis de su composicion y comportamiento quimico asi como de sus aplicaciones, permite brindar
productos de alta calidad buscando satisfacer las necesidades del comprador. Por otro lado, conocer los
valores actuales y la situacion del mercado establece un punto de partida para poder introducir un producto
competitivo. En este caso en particular, los acidos grasos, los monoglicéridos y diglicéridos constituyen los
resultados del proceso productivo y se evaltan a continuacion.

1.3.1 Acidos grasos

Los acidos grasos son compuestos alifdticos monobdasicos que constan de un solo grupo carboxilo
situado en el extremo de una cadena carbonada lineal que puede tener entre 12 y 21 atomos de carbono
como se aprecia en la Figura 1.5. En los sistemas biologicos, estas cadenas contienen un nimero par de
atomos de carbono debido a que se producen por condensacion de unidades de acetato, de esta forma los
acidos grasos con 16 y 18 carbonos son los que se encuentran en mayor proporcion.
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Figura 1.5 - Estructura quimica de dcidos grasos.



Estos acidos pueden ser insaturados o saturados, en el caso de que posean o no enlaces dobles. De
esta forma difieren entre si, de acuerdo al nimero de carbonos presentes en sus cadenas y en la posicion y
cantidad de enlaces etilénicos o dobles en la misma. Si bien su nomenclatura sigue las reglas de la quimica,
a la mayoria de ellos se les ha atribuido un nombre trivial por el cual son mayormente conocidos tal es el
caso del 4cido palmitico y el &cido estedrico. Ademads, se utiliza una forma simplificada la cual especifica la
longitud de la cadena y el numero de dobles enlaces separados por dos puntos; el acido palmitico, que tiene
16 atomos de carbono y es saturado, se abrevia C16:0 y el acido oleico de 18 carbonos con un doble enlace
es C18:1.

Los acidos grasos no suelen encontrarse libres, forman parte de la estructura de los glicéridos y
pueden ser separados de estos mediante hidrolisis. Los aceites y grasas naturales son, en su mayoria,
triglicéridos conformados por 4cidos grasos saturados, monoinsaturados o poliinsaturados. Mientras mas
cortas y mas insaturadas sean las cadenas hidrocarbonadas de los 4cidos grasos, mas liquidas seran las
grasas que los contienen.

La estructura de los acidos grasos tiene una gran influencia en sus propiedades fisicas, por ejemplo el
punto de fusion de los 4cidos saturados presenta un progresivo aumento con la longitud de la cadena
carbonada, de esta forma los 4cidos de cadenas de C16 y C18 presentan los puntos de fusion mas elevados.
Para los acidos grasos insaturados este valor es mucho menor debido a su doble enlace. En cuanto al punto
de ebullicion, a una temperatura dada, la presion de vapor de los acidos grasos disminuye gradualmente al
aumentar la longitud de la cadena. La diferencia de este punto entre dos miembros consecutivos de la serie,
es suficiente para permitir la separacion de mezclas por medio de destilacion fraccionada, lo cual permite su
aplicacion en industrias tales como cosmética, textil, agricola, quimica, entre otras. El indice de acidez
(definido en el Anexo I), disminuye al aumentar la cadena carbonada, pero presenta un aumento al contener
en su estructura enlaces dobles. Las caracteristicas de los principales acidos grasos pueden observarse en la
Tabla 1.3.

Tabla 1.3 - Propiedades fisicoquimicas de los principales dcidos grasos. (11)

Peso Temperatura | Temperatura de Indice
) Nombre Nombre LI "
Simbolo trivial sistematico Molecular e ebullicion/Presién e
(g/mol) Fusién (°C) (°C/mmHg) Acidez
C12:0 Acido Ldurico Acido n-Dodecanoico 200,32 435 225/100 280
C14.0 Acido Miristico Acido n-Tetradecanoico 228,38 54,4 250,5/100 245
C16:.0 Acido Palmitico Acido n-Hexadecanoico 256,43 62,9 268,5/100 218
. Acido S .
Cié6:1 S Acido cis-9-Hexadecanoico 254,42 0,5 2920/15 2921
Palmitoleico
C18:0 Acido Estedrico Acido n-Octadecanoico 284,49 69,6 298/100 197
ci8:1 Acido Oleico Acido cis-9-Octadecenoico 282,47 13 286/100 199
C18:2 Acido Linoleico Acido 280,44 -5,2 230/16 200

cis-,cis-9-12-Octadecadienoico

Acido cis-,cis-,cis-9,12,15-

C18:3 Acido Linolénico Octadecatrienoica

278,42 -1 232/17 202




En primera instancia a partir de los datos anteriores en los cuales se pudo identificar que los
principales acidos grasos que se obtienen a partir de sebo vacuno son el acido estearico, el acido oleico y el
acido palmitico, se desarrollan las caracteristicas y las distintas aplicaciones de los mismos. Con el fin de
poder realizar con posterioridad una evaluacion con respecto a lo que es mas conveniente producir, desde el
punto de vista econdmico y practico, en la obtencion de los mismos.

En la Tabla 1.4 se presentan los principales usos y aplicaciones para los acidos grasos que se
encuentran en mayor proporcion en el sebo vacuno.

Tabla 1.4 - Principales usos y aplicaciones de los acidos grasos.

Acido estedrico

Actia como lubricante sélido, manteniéndose estable a altas temperaturas. Mejora la
Plasticos homogeneidad del producto, reduce el consumo energético y promueve el ahorro de
materia prima.

Caucho / Se emplea para controlar la  flexibilidad del producto final. Acelera
la vulcanizacién, proceso en el que el caucho crudo es calentado en presencia de azufre,

Neumdticos haciéndolo mds duro y resistente al frio.

Para tratamiento superficial de piezas y materiales con el fin de evitar su oxidacién,
Ceras apelmazamiento, adherencias o que absorban humedad. La parte “grasa’ del dcido
estedrico repele el agua y genera una capa aislante sobre el producto.

Se emplea en el proceso de sinterizado como lubricante y se mezcla junto al polvo

Metalurgia de metdlico. Sirven para mejorar las caracteristicas de flujo y compresibilidad, ayudar al

olvos : .
P control de temperatura y vehicular otros componentes de forma homogénea.
Se utiliza para controlar la acidez en jabones muy alcalinos y actda de emulgente
Defergen’res y proporcionondo dureza a la mezcla. Tiene op|icaci6n también en suavizantes y como
jqbones antiespumante, debido a que sus sales, principalmente de sodio y potasio, tienen
propiedades tenso activas.
L Se emplea como estabilizador de emulsiones y como espesante. Aporta a los cosméticos
Cosmética

un toque suave y refrescante sobre la piel.

Se emplea para fijar el perfume de la vela por més tiempo, evitando la migracién de los
Velas aromas. La adicién de cantidades de dcido estedrico junto a la parafina se utiliza para
modificar el punto de fusion de la vela.

Se emplea como repelente de roedores y otros animales que pueden afectar a las

Fitosanitarios h |
cosechas y plantas.

Se utiliza como recubrimiento de los polvos metdlicos para evitar su oxidacién y poder
Pirotecnia almacenarlos durante largos periodos de tiempo. Esta propiedad aislante también se
utiliza en sélidos higroscépicos para evitar que tomen humedad y mejorar su vida atil.




Acido palmitico

Industrias que lo emplean y usos

Jabones - Cosmética - Detergentes - Jabones metdlicos - Inhibidores de hongos - Produccién de ésteres, aminas,
alcoholes grasos, peréxidos - Lubricantes - Alimentacién animal - Papeleras - Plasticos - Agroquimicos - Resinas

Acido oleico

Actta como emulgente de distintas mezclas, aportando consistencia al ser relativamente
Detergentes viscoso a temperatura ambiente. Modifica las propiedades de tensién superficial,
utilizada en detergentes y suavizantes.

Aditivo que mejora las caracteristicas de algunos herbicidas, fungicidas y nutrientes
Fitosanitarios foliares ya que envuelve a los plaguicidas evitando el contacto con el agua y sirviendo de
vehiculo a los agroquimicos mejorando la eficiencia y eficacia de estos.

Metalurgia de Presenta los mismos usos que se detallaron anteriormente para el dcido estedrico.

polvos
Puede formar emulsiones con aditivos para mejorar la viscosidad y densidad y facilitar la
Pinturas aplicacién de pinturas, barnices, resinas de goma y aditivos para limpieza y pulido de
superficies.
Farmaceutica Es utilizado en cultivos gelatinosos para producir antibiéticos.

El 4cido palmitico se comercializa junto al acido estearico en diferentes proporciones. Teniendo en
cuenta la amplia gama de mercados que se abastece con la mezcla, denominada en la industria simplemente
como “acido estearico”, se considera que no serd necesario llevar a cabo la separacion de los mismos.

En caso de dividir dicha mezcla, se producen los denominados “dcidos grasos fraccionados” que
tienen otro mercado involucrado, el cual abastecen con sus caracteristicas particulares.

El 4cido oleico se clasifica en la industria dentro del grupo de “acidos grasos destilados: oleico”,
teniendo en cuenta, que existe en simultaneo otro grupo denominado “4cidos grasos destilados”.

El acido oleico se puede hidrogenar y obtener estearico, y al realizar dicho proceso se aumenta la
cantidad obtenida de este ultimo. Sin embargo, si se consideran los mercados a los cuales abastece, por sus
caracteristicas distintivas por encima del esteérico, se decide no descartarlo, en una primera instancia, como
posible producto a desarrollar. Teniendo en cuenta que se debera conservar en tanques de almacenamiento
sin exposicion al oxigeno, para evitar su enranciamiento.

Contemplando estas consideraciones se desarrollan las especificaciones de los 4cidos grasos que se
propone ofrecer al mercado. Estos valores son los que, tipicamente, ofrecen las empresas que los producen y
se incluyen las industrias a las que éstos apuntan.
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Tabla 1.5 - Especificaciones de dcido estedrico.(12

Acido estedrico

Distribucién en cadena (%)

indice de indice Insa ificabl Titul

Especificacién | saponificacién de lodo po?l ')w = '(E)o Acido Acido Acido
(i) Nl | (elianioer) estedrico | oleico

Tipo 1 205 - 209 10 - 15 <0,5 52,5 - 54,5 38 - 45 34 - 42 9-15
Tipo 2 205 - 209 0-1 <0,4 54,5 - 56,5 40 - 48 44 - 53 0-1
Tipo 3 201 - 207 5-9 <0,5 540 -60,0 | 25-40 45 - 60 0-9
Tipo 4 201 - 207 2-5 <0,5 56,0 - 620 | 25-40 48 - 65 0-5
Tipo 5 201 - 207 0-1 <04 58,0 - 63,0 25 - 40 50 - 68 0-1
Tipo 6 202 - 208 0-1 <0,5 56,0 - 620 | 25-40 50 - 68 0-1
Tipo 7 202 - 208 0-1 <0,4 56,0 - 62,0 | 25 - 40 50 - 68 0-1

Los compuestos antes descriptos en la Tabla 1.5 se orientan principalmente en las siguientes
industrias, a las cuales se les provee los acidos con dichas especificaciones:

- En la industria del caucho, derivados del acido estearico son utilizados en la mezcla de sustancias
que se adicionan al caucho para controlar flexibilidad u otras propiedades del producto final.

- En la industria polimérica, algunos estearatos son utilizados como lubricantes, agentes antiestaticos y
agentes desmoldantes.

- En la fabricacion de velas ya que mejora la apariencia, luminosidad, durabilidad y desmoldado.

- En la fabricacion de crayones, provee mejor dispersion de tinturas, mejor absorcion y retencion en el

papel, entre otras.

Tabla 1.6 - Especificaciones de dcido oleico. (12)

Distribucién en cadena (%)
Titulo

Acido oleico

indice de indice

Especificacién | saponificacién de lodo |nsopo?oi):i)cab|es ¢C) Acido Acido T
(mg KOH/g) | (g1./1009) palmitico | estedrico | oleico

Tipo 1 198 - 204 88 - 94 <0,5 50-70 35-50 | 10-20 | 72-84
Tipo 2 198 - 204 88 - 95 <0,5 45-75 35-55 1,5-23 | 68 -84
Tipo 3 198 - 204 88 - 94 20,4 50-70 35-50 | 10-20 | 72-84
Tipo 4 198 - 204 88 - 95 20,4 45-17)5 35-55 1,5-23 | 68 - 84

Teniendo en cuenta el tipo de especificacion demandada, los 4acidos presentes en la Tabla 1.6 pueden
ser provistos a las distintas industrias mencionadas a continuacion:
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- En las industrias metaltrgica, textil y del petroleo, se utilizan como lubricante.

- En la industria agroquimica y quimica se utiliza como aditivo para mejorar las caracteristicas de
algunos productos.
- En la industria cosmética (aunque en menor proporcion) tiene una amplia gama de aplicaciones,

como mantener humedad de espumas de afeitar, mejorar detergencia en shampoos, entre otros.

Si bien ya se definieron con anterioridad los 4cidos grasos a producir, a continuacion, se muestran las
especificaciones de los productos que se presentan en el mercado, junto con las industrias que mas los
solicitan. Con el objetivo de conocerlos, y evaluarlos como nuevos posibles productos en un futuro.

Tabla 1.7 - Especificaciones de dcidos grasos fraccionados. (12)
Acidos grasos fraccionados

Distribucién en cadena (%)

[ndice de Indice

Especificacién | saponificacién de lodo |nsapo?ifi)cqb|es T?’%I;) Feils Acido Acido
i [Sotabe) || (Eltiews) palmitico | estedrico oleico
pffﬂﬂ?co 218 - 219 0-1 20,4 61,0-630 | 920-970 | 00-30
EsAi'\::ﬁct‘?co 197 - 198 0-1 <0,4 67,5 - 69,5 00-25 92,0-950| 00-10

Los compuestos detallados en la Tabla 1.7 se utilizan principalmente en la industria de la cosmética,
derivados en sus ésteres y sales. En polvos, combinados con productos inorganicos, proveen sensacion de
suavidad y untuosidad, adherencia a la piel y resistencia al agua. En shampoos, espumas de bafo y
productos de limpieza, los ésteres de acidos grasos son utilizados como agentes engrasantes, modifican la
viscosidad y mejoran la tolerancia en la piel, entre otras propiedades.

Tabla 1.8 - Especificaciones de dcidos grasos destilados. (12)

Acidos grasos destilados

‘o T Distribucién en cadena (%)
Indice de Indice .1 .
Insaponificables Titulo

Especificacién | saponificacion de lodo ) (-C) . {4 (.
Acido Acido Acido

Tipo 1 202 - 207 40 - 60 0,7 40 - 46 23 - 30 17 - 27 30 - 44
Tipo 2 202 - 207 492 - 54 <0,5 41 - 45 22 - 28 18 - 26 35 - 41
Tipo 3 202 - 207 42 - 54 <0,5 492 - 45 22 - 28 18 - 26 35 - 43
Tipo 4 202 - 207 27 - 43 <0,5 46 - 51 23 - 30 25 - 35 28 - 36
Tipo 5 202 - 207 27 - 43 <0,5 46 - 51 23 - 30 25 - 35 28 - 36
Tipo 6 200 - 210 30 - 40 <0,5 45 - 50 24 - 31 25 - 33 32 - 42




Los 4cidos de acuerdo a las especificaciones presentes en la Tabla 1.8, son empleados por las
siguientes industrias:

nd En la fabricacién de jabones de alta calidad y suavizantes para la ropa, es donde es especialmente
adecuada su utilizacion.
- Sus derivados, se utilizan mayormente en la producciéon de caucho sintético y lubricantes.

1.3.2 Monoglicéridos y Diglicéridos

Los monoglicéridos y diglicéridos son ésteres del glicerol con uno o dos acidos grasos
respectivamente. Por un lado, un monoglicérido tiene solamente un radical de acido graso unido a una
molécula de glicerol, pudiendo enlazarse en el carbono 1 o 2 de la molécula de glicerol, denominados a y
B-monoglicéridos respectivamente, como se observa en la Figura 1.6 . Mientras que un diglicérido tiene dos
radicales de acidos grasos, pudiendo tratarse del mismo tipo de acido como de dos acidos diferentes, que se
enlazan en las posiciones 1,2 o 1,3 de la molécula de glicerol, o, B-diglicéridos y a,a-diglicéridos,
respectivamente.

C;lrr:fj—OCO—R CJ|H1_OH
CﬂlH—OH CilH—GC’O—R
CH,-0H CH,-0OH
ot — monoester B— monoester

R: cadena hidrocarbonadn lineal de 11-23
dtomos de carbono.

Figura 1.6 - Estructura quimica de los a y 3-Monoglicéridos.

En forma genérica se los nombra anteponiendo los prefijos mono y di, luego el nombre comun del
acido graso precursor donde se cambia el término —ico por —ato, seguido del término glicerilo. En la Tabla
1.9 se encuentran mencionados algunos de estos glicéridos.

Tabla 1.9 - Denominaciones triviales de los principales mono y diglicéridos.

Nombre del Diglicérido

Acido Graso Precursor Nombre del Monoglicérido

Monolaurato de glicerilo Dilaurato de glicerilo

Monomiristato de glicerilo Dimiristato de glicerilo
Monopalmitato de glicerilo Dipalmitato de glicerilo
Monoestearato de glicerilo Diestearato de glicerilo

Monooleato de glicerilo Dioleato de glicerilo




Los monoglicéridos y diglicéridos se presentan como sélidos oleosos, insolubles en agua pero
solubles en compuestos organicos, con puntos de fusion mayores a los 56 °C, y de ebulliciéon mayor a los
300°C (11) , ademas son biodegradables y no toxicos. Solo se encuentran en la naturaleza en cantidades
apreciables en las grasas que han sido parcialmente hidrolizadas; pero se pueden sintetizar facilmente y
tienen importantes aplicaciones industriales.

Estos glicéridos presentan una estructura anfipatica, es decir que poseen un extremo hidrofilico
representado por los grupos OH no esterificados del glicerol y otro hidrofobico, formado por la cadena
hidrocarbonada del 4cido graso. Debido a esto, si se encuentran en la interfase entre una fase acuosa y una
oleosa, reducen la tension superficial entre ellas, formando emulsiones lo cual permite la solubilizacion. Por
este motivo son de gran aplicacion en industrias tales como quimica, cosmética, farmacéutica y alimenticia.

Existen distintos procesos de obtencion de estos compuestos como alcohdlisis, esterificacion de
acidos grasos con glicerol bajo catalisis homogénea 4cida o basica y la transesterificacion de triglicéridos
con glicerol utilizando diferentes catalizadores, que requieren de altas temperaturas entre 210-240°C (13).
Ademas resultan en mezclas que poseen color y aroma, por lo cual debe realizarse una destilacion posterior
para eliminar estas caracteristicas organolépticas.

La transesterificacion del alcohol polivalente, glicerol, con ésteres se denomina glicerolisis, siendo
un ejemplo, la reaccion de glicerina con triglicéridos que da lugar a diglicéridos y monoglicéridos. Las
reacciones representadas en la Figura 1.7 a continuacidon, muestran los distintos productos que pueden
obtenerse:

C‘lﬂ':—DC‘D—R C‘le—DH Cle—DH C‘IH:—DH
C‘F—DC‘G—R + C‘lﬁr—DH — ClH—DC‘D—R + C‘IH—DH
CH,-0CO-R CH,-0OH CH,-0CO-R CH,-0CO-R
Triglicerido Glicerol Diglicerido Monoglicérido
C‘le—DC‘D—R C‘F;—DH C‘IH':—DH
C‘lH—DC{J—R + 2 C‘lf-f—DH = 3 CIH'—DH
CH,-0CO-R CH,-OH CH,-0CO-R
_'_:.:. "'-I .. ce :.:-:-;".-L f_-' .. oero .. :'- :'." I '.“"_'.-:' .. e :.:.:-;':
C‘le—DC‘D—R C‘F;—DH C‘lf-f:—DH

2 C‘lﬂr—DC{J—R + C‘lf-f—DH = 3 C‘lH—DC‘D—R
CH,-0CO-R CH,-OH CH,-0CO-R
_._:'.'\.':'..'-":'.'-':'-"' f-_':'-_"_':'-_*_' :':':___':-_':'-_'\_':".'.'-*

Figura 1.7 - Reacciones de transesterificacién posibles de triglicéridos con glicerol.

Las mezclas de mono y diglicéridos obtenidas mediante estas reacciones tedricas estan compuestas
por distintos porcentajes de cada glicérido, siendo aproximadamente 50% monoglicéridos, de los cuales no
menos del 30% corresponde a a-monoglicéridos, luego una cantidad de diglicéridos que oscila entre 35-20%
(14), y en menor medida otros compuestos como triglicéridos, glicerol y acidos grasos libres. Bajo



condiciones favorables, los radicales acidos tienden a migrar hacia los extremos de la molécula. Por esta
razon, los productos manufacturados contienen en su mayoria a-monoglicéridos y a,a-diglicéridos.

Particularmente las mezclas de mono y diglicéridos, en distintas proporciones, son ampliamente
utilizadas como aditivos en los alimentos para:

Aumentar la estabilidad del producto.

Asegurar o mantener el valor nutritivo del alimento.

Potenciar la aceptacion del consumidor.

Ayudar a la fabricacion, transformacion, preparacion, transporte y almacenamiento del alimento.
Dar homogeneidad al producto.
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Las razones por las que se emplean los aditivos en la industria alimentaria son basicamente de tipo
econoémico y social. El empleo de glicéridos como aditivos permite que los alimentos se conserven durante
mas tiempo, lo que hace que exista mayor aprovechamiento de los mismos, por tanto se puedan bajar los
precios y como consecuencia, de lugar a un reparto mas homogéneo de los mismos.

Otra de las funciones principales que cumplen los glicéridos en la industria alimenticia, es la de
actuar como agentes emulsionantes. Los emulsionantes, también llamados emulsivos o emulgentes, son
compuestos que estabilizan las mezclas de liquidos inmiscibles entre si, evitando la separacion de fases y
por eso contribuyen a una mejor percepcion sensorial de los alimentos.

La comercializacion de glicéridos se realiza de manera estandarizada, de acuerdo a tres tipos de
mono y diglicéridos. Las diferencias consisten en la concentracion de alfa-monoglicéridos presente, siendo
mezclas con un 40 a 46% de este, 52 a 56% o bien, con un 90% de contenido. A estos ultimos se les conoce
como monoglicéridos destilados, los cuales no poseen cantidades significativas de diglicéridos.

Se proyecta, en este caso, producir una mezcla de mono y diésteres de acidos grasos (principalmente
estedrico y palmitico) con glicerol, siendo esta mezcla un emulsionante habitualmente utilizado en la
industria alimenticia, la cosmética, farmacéutica y varias otras aplicaciones industriales. Como un derivado
de grasas y aceites naturales, con una estructura que se encuentra normalmente en el organismo animal, es
un emulsionante que tiene pocas limitaciones en su uso.

Se prepara mediante la transesterificacion de triglicéridos con glicerol, por lo que contiene un
minimo de 40% de a-monoglicérido (15), el elemento mas activo de esta familia de emulsionantes. Tiene una
consistencia en forma de polvo, de color blanco y con un olor caracteristico. Su vida util, en condiciones
estables almacenado en lugar fresco (< 25° C) (15) y seco, es de un afio. Se recomienda su analisis antes de
usarlo pasado este plazo.
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Tabla 1.10 - Especificaciones de mezcla de monoglicé

Caracteristicas técnicas | Especificacién

Contenido de monoglicéridos 40 % como minimo
indice de acidez
«
<s
£

Metales pesados (ppm) <10

El compuesto antes descripto en la Tabla 1.10 se utiliza principalmente en las siguientes industrias, a
las cuales se les provee el mono y diglicéridos con dichas especificaciones:

- En la industria de la panificacion ya que forma complejos con el almidon para dar una miga mas
suave y una vida util mas larga. También asegura una buena distribuciéon de grasas y aceites, ayuda a
mantener la humedad, facilita el manejo de la masa con equipos mecanizados y mejora el nivel de aireacion.
En budines, mejora la textura y la consistencia. En pastas, mejora la textura, reduce la viscosidad de la masa,
la pegajosidad y ayuda en la rehidratacion.

- En la industria del café forma blanqueadores del mismo, mejora la dispersion y la estabilidad de la
emulsion.
- En la industria de grasas hidrogenadas, en las margarinas, ayuda a lograr una dispersion fina y

mejora la estabilidad y la consistencia. En manteca de mani, inhibe la separacion de aceite, mejora la textura
y disminuye la pegajosidad del producto final.

nd En la industria de los dulces, en caramelos y dulces, reduce la viscosidad y mejora las propiedades de
masticacion.
nd En industrias como la de las papas deshidratadas, forma complejos con el almidon para mejorar la

textura y reducir la viscosidad.

1.3.3 Precios de productos terminados

Los precios de los productos son por tonelada, que oscilan de acuerdo a si se trata del mercado
interno o externo y se encuentran listados en la Tabla 1.11. Se consideran los de FOB (del inglés Free On
Board, “Libre a bordo, puerto de carga convenido”) lo cual es un incoterm (una clausula de comercio
internacional) que se utiliza para operaciones de compraventa en las que el transporte de la mercancia se
realiza por barco, ya sea maritimo o fluvial.
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Tabla 1.11 - Precios de los productos terminados.

Producto AT el Detalle

(. - Mezcla de palmitico (30-45%) y
Acido estedrico 820 - 870 (16) estearico (35-50%)
Acido oleico 900 - 960 (16) El denomézgf:la%;?do oleico
Monoglicéridos y 1.670 (17) Mezcla de MG (20-60%) y DG
diglicéridos : Y

Se debe tener en cuenta, que el valor de cada uno depende de la especificacion de calidad del
producto. Ademas, los precios abarcan la logistica necesaria para el transporte de los productos terminados.

14 Intermediarios y subproductos

Si bien el objetivo principal de la hidrdlisis de sebo bovino es obtener acidos grasos, el proceso da
lugar a grandes cantidades de una solucion diluida de glicerol. Luego de una etapa de purificacion, este
producto es aprovechado como materia prima para la obtencion de una mezcla de glicéridos. Al emplear esta
sustancia en dichas operaciones es importante conocer sus caracteristicas principales.

Por otro lado, el proceso de recuperacion de sebo vacuno permite separar la grasa del resto de los
componentes que conforman la mucanga, es decir, huesos y visceras. En esta etapa se obtiene un
subproducto conocido como “expeller” y se deben analizar sus usos, caracteristicas y valor comercial para
determinar si es conveniente destinar recursos a su produccion.

1.4.1 Glicerol

El propano-1,2,3,-triol, mejor conocido como glicerol, es un liquido higroscdpico, transparente y de
sabor dulce. Se encuentra en la naturaleza combinado con 4cidos grasos formando triglicéridos presentes en
todas las grasas y aceites, y es obtenido como subproducto cuando estas materias grasas se someten a
diferentes procesos quimicos como el de saponificacion para la obtencion de jabones, la hidrélisis de
triglicéridos para la obtencion de acidos grasos o cuando las grasas son esterificadas con metanol para
producir metil-ésteres.

Aquellos triglicéridos conformados por acidos grasos de cadenas C6 a C14 (los aceites de coco y
almendra son ejemplos de esto) permiten obtener mayores cantidades de glicerol que aquellos que contienen
acidos de cadenas C16 y C18 (como las grasas animales, aceites de soja, palma y oliva).

Mientras que el término “glicerol” hace referencia unicamente al compuesto quimico puro, la
expresion “glicerina” se emplea para denominar aquellos productos cuya pureza es mayor al 95%.
Comercialmente la glicerina se encuentra disponible en diferentes grados y se clasifica segiin su contenido
de glicerol, color, olor e impurezas.

En cuanto a sus propiedades fisicoquimicas, el glicerol es insoluble en hidrocarburos vy
completamente soluble en agua, solucion en la que sufre una caida importante del punto de congelacion, por
lo cual se presenta en estado liquido, y es poco usual encontrarlo puro en estado sélido cristalizado. En la
Tabla 1.12 se presentan algunas de sus propiedades fisicoquimicas mas relevantes.



Tabla 1.12 - Propiedades fisicoquimicas del glicerol. (18)

Formula quimica C;H:O4

Peso molecular (g/mol) 92,09
Densidad a 50 °C (g/cm?) 1,26
Punto de fusion (°C) 18,17

Punto de ebullicion (°C) 290,00

La mayor parte del glicerol que se produce se destina a la manufactura de drogas, cosméticos, pasta
dental y resinas sintéticas. La produccion de tabaco también consume grandes cantidades tanto de glicerol
como de glicéridos.

En el caso particular del presente proyecto el glicerol se obtiene altamente diluido como subproducto
del proceso de hidrdlisis de triglicéridos y es posteriormente empleado como materia prima para la reaccion
de glicerolisis de triglicéridos, para lo cual se debe alcanzar un nivel de pureza cercano al 90 % y se lo
conoce como glicerol crudo.

1.4.2 Expeller

El expeller, también conocido como “harina de carne y huesos”, es el subproducto convenientemente
desgrasado ya sea por procesos fisicos o quimicos. Se obtiene a partir de carnes, huesos y drganos ineptos
para el consumo humano, desecado y finalmente triturado. Segun SENASA (Servicio Nacional de Sanidad
Agraria) estd prohibida la mezcla de pelos, cerdas, astas, pezuias, sangre o contenido estomacal u otras
sustancias extrafias con la materia prima destinada a la elaboracion de harina de carne y huesos.

Presenta gran variabilidad en su composicion quimica cuando se elabora con mezcla de diferentes
especies de animales, o se emplean sistemas deficientes de extraccion de grasas, sumados a malas
condiciones de almacenamiento del producto. Sin embargo, este no es el caso de la presente propuesta,
debido a que no solo se trabaja Unicamente con mucanga (evitando recibir materia prima excesivamente
heterogénea en lo que respecta a su composicion) sino que también se disefia un proceso de produccion que
permite alcanzar la mayor eficiencia posible en lo que respecta a la extraccion de grasas, puesto que el
principal objetivo del proyecto apunta a obtener tanto sebo como sea posible.

Las harinas de carne y hueso son una buena fuente de proteinas y aminoacidos esenciales con una
buena relacion precio-calidad. También presentan un contenido elevado de calcio, fosforo, selenio, hierro y
vitamina B, (19).

Entre los principales inconvenientes para su utilizacion se encuentra el riesgo de contaminacion
microbiana, por lo que es importante alcanzar temperaturas adecuadas durante el proceso de rendering para
asegurar la esterilizacion del producto.



14.2.2. Usos y aplicaciones
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Las harinas de carne y hueso se emplean como materia prima en la elaboracion de alimentos de
consumo animal, siempre que se trate de especies no rumiantes (20). Su comercializacion estd dirigida
especialmente a fabricas de alimentos para mascotas o alimentos balanceados para pollos, gallinas o cerdos.

1.4.2.3 Especificaciones de calidad

Las harinas de carne y huesos se identifican con tres nimeros que dan cuenta de su contenido de
grasas, proteinas y cenizas. Los valores tipicos se presentan en la Tabla 1.13.

Tabla 113 - Valores tipicos en harinas de carne y huesos. (21)

Contenido medio de grasa en harina (%) 8-12

Humedad (%)

Cenizas (%)

Fosforo (%)

Calcio (%)

4-8
35 - 40
55-7,0
12 - 15

En cuanto al contenido de proteinas se clasifican en dos categorias para su comercializacion: entre 40

- 45 % y entre 60 - 65 %.

1.4.2.4 Precio de expeller

En la Tabla 1.14 que se presenta a continuacion se incluye el precio de comercializacion del expeller

de sebo bovino. Generalmente se distribuye a granel.

Tabla 1.14 - Precio por tonelada de expeller de sebo bovino. (9)

fonI:rizalg ?GED) Valor Proteico 40-45 en Puerta

Tipos de Expellers

Valor Proteico 60-65 a Retirar

99 - 102

150 - 162




1.5 Proceso productivo

Con el fin de obtener, por un lado, 4cidos grasos, y por otro monoglicéridos y diglicéridos, utilizando
para ambos casos subproductos vacunos como materia prima, se plantea una serie de procesos, que se
resumen en el diagrama de flujo que se presenta en la Figura 1.8 y permiten alcanzar las especificaciones

buscadas sobre los productos mencionados anteriormente.

Subproductos

Wari pmos

B wateria Prima / Productos

Etapa
Recuporacidon da
Saba Vacuno
i
Refinaciin da
Sobo Recuperado
]
Hidralisis de Recuperacion do | GHesrdlisis da
Triglicaridos k= “Glicarina Triglicaridos
Ssparacion do Managliceridan y
Bcidos grasos Oighiceridon

Acldon granas

Bt o s

Figura 1.8 - Resumen de procesos requeridos.

1.5.1 Recuperacién de sebo vacuno

Como se mencion6 en la seccidon anterior, la materia prima, proveniente de empresas faenadoras y
productoras de carne, se compone de huesos, grasa y visceras por lo cual debera ser acondicionada para su
posterior utilizacion dentro de la planta. De todos modos, se buscard que la misma se encuentre lo mas



limpia y fresca posible a la hora de su ingreso a la planta, con la finalidad de mejorar la calidad del producto.
El sebo crudo sera almacenado en tolvas para su posterior entrada al sistema.

Para llevar a cabo la recuperacion de la materia prima existen dos procesos utilizados
industrialmente, tal como se menciond anteriormente: wet rendering y dry rendering. Puntualmente, el dry
rendering presenta las siguientes ventajas con respecto al wet rendering (22):

es mas rapido,

sus productos tienen mayor valor,

requiere menos potencia, vapor y maquinaria,

requiere menor inversion y espacio,

el proceso es mas simple,

no genera olores cuando se lleva a cabo correctamente,
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es mas limpio.

Es por ello que se propone implementar el proceso de dry rendering, constituido por las siguientes

(¢}
&
o
o
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La materia prima ingresa por un transportador tipo tornillo sinfin a una trituradora, para obtener
particulas de tamafio mas pequefio y uniforme, facilitando la transferencia de calor en la posterior etapa de
coccion.

En esta etapa la materia prima triturada ingresa a una camara de coccion horizontal, también llamada
“melter”, que consta de una camisa externa por la cual circula el vapor. Se busca alcanzar tres objetivos, a
saber: eliminar la humedad retenida, derretir las grasas y esterilizar la materia prima con el fin de eliminar
cualquier bacteria presente.

En pos de cumplir estos objetivos la cdmara podra operarse a baja temperatura (100 — 115 °C) o a
alta temperatura (130 — 150 °C), con un tiempo de residencia entre 30 — 60 minutos, teniendo presente que, a
menor temperatura, mayor serd el tiempo necesario. El contenido de humedad del producto resultante sera
entre 4 — 6 % en peso (23).

En este paso se produce una cantidad considerable de vapores producto de la coccion, que deberan
derivarse a un condensador para su posterior tratamiento (22).

La descarga del melter se lleva a un percolador, donde se separan los so6lidos de la grasa liquida. La
corriente liquida es bombeada a una centrifuga, donde se eliminan las impurezas solidas residuales. Los
solidos, por otro lado, pasan por una prensa hidraulica, donde se elimina la grasa remanente para ser
bombeada posteriormente al percolador. Finalmente, los sélidos prensados son secados y molidos
obteniendo un subproducto conocido como “expeller”, que contendra entre 40 — 50 % en peso de proteinas
(24).



Los liquidos que salen de la centrifuga son bombeados a un tanque de almacenamiento. Se debe
procurar que los liquidos sean conservados en un ambiente seco y libre de oxigeno (vacio o presencia de
algiin gas inerte, también podria ser en presencia de antioxidantes), para evitar el enranciamiento oxidativo
de las grasas. Los tanques deberan estar, ademas, calefaccionados para mantener el producto en estado
liquido. El subproducto solido o expeller se almacena en silos.

El rendimiento estimado del proceso de rendering es el que se detalla a continuacion en la Tabla
1.15.

Tabla 115 - Rendimiento del proceso de recuperacién del sebo. (4)

1,008 kg sebo recuperado (28,2 %)

3,575 kg de subproductos vacunos

(100 %) 1,752 kg vapores de coccién (49,0 %)
0,815 kg sélidos (22,8 %)

Cabe resaltar la importancia del proceso de rendering que convierte, lo que de otra manera hubiesen
sido desechos, en productos de valor comercial. Considerando que el 50% del peso de un animal vivo son
subproductos, aprovechar los desperdicios generados por la industria carnica contribuye en gran medida al
mantenimiento de un medio ambiente limpio.

El proceso ademas permite, con un correcto almacenamiento, conservar los productos por un periodo
de tiempo considerable.

Se presenta en la Figura 1.9 un diagrama ilustrativo del proceso.
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1.5.2 Refinamiento del sebo vacuno

Es aconsejable realizar algunos procesos adicionales, posteriores al rendering, para lograr un
producto final de mejor calidad, sobre todo si el sebo refinado es utilizado para la produccion de acidos
grasos.

En esta etapa se procede a la extraccion acuosa de compuestos hidrosolubles, con el principal
objetivo de eliminar proteinas, hidratos de carbono y fosfatidos presentes. Particularmente, la presencia de
estos ultimos, puede fomentar la formacion de emulsiones de agua en aceite, afectando de manera negativa
la posterior hidrdlisis que se efectuara para la obtencion de acidos grasos.

Existen varias formas de llevar a cabo este proceso, pero una de las mas sencillas es el desgomado
acuoso. En ¢l se mezcla el sebo con cierta cantidad de agua (1 — 3 % P/P) y se calienta dicha mezcla hasta
unos 60 — 80 °C durante 30 — 60 minutos en un tanque agitado (25).

El agua y los compuestos solubles en ella (gomas) son mas densos que el sebo derretido, con lo cual
pueden ser separados en una centrifuga o en un decantador. Luego, el sebo sera destilado al vacio para
eliminar la humedad remanente mientras las gomas pueden deshidratarse obteniendo un subproducto
denominado “lecitina”.

En la Figura 1.10 se presenta un diagrama del proceso.
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Figura 110 - Esquema del proceso de desgomado.



Esta etapa se lleva a cabo para eliminar pigmentos que confieren color al sebo oscureciéndolo. Es un
proceso de absorcion, por lo general se utiliza tierra activada. El sebo se calienta hasta unos 95 — 115 °C
para lograr su secado y desaireado. Posteriormente ingresa a un tanque agitado donde se aplica un vacio de
0,047 — 0,067 bar, para evitar la accion del oxigeno, y se mezcla con la tierra activada cuyo ingreso al
reactor es dosificado (se agrega en total entre 2 — 3 % P/P de tierra). La reaccion tiene lugar durante unos 20
— 30 minutos, luego de los cuales el producto se lleva a un filtro prensa obteniendo por un lado el sebo
blanqueado y por otro el absorbente, que puede regenerarse (26).

El proceso se esquematiza a continuacion, en la Figura 1.11.
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Figura 111 - Diagrama del proceso de blanqueamiento del sebo.

Una vez que finaliza el proceso de decoloracion el sebo blanqueado (refinado) es enviado a tanques
de almacenamiento, desde los cuales se deriva a los reactores de hidrolisis y glicerolisis segun sea necesario.
El contenido de estos tanques se encuentra a una temperatura cercana a los 50 °C con el proposito de
mantener el sebo en estado liquido, tomando en cuenta que su temperatura de fusion es de 46,5 °C.

1.5.3 Hidrélisis de triglicéridos

Los procesos utilizados a escala industrial para la obtencion de acidos grasos a partir de la hidrdlisis
de triglicéridos han sido mejorados con el paso del tiempo. Uno de los primeros que fue aplicado
industrialmente es el proceso de Twitchell, llevado a cabo a la temperatura de ebullicion del agua a presion
atmosférica, empleando vapor en un ciclo abierto durante unas 36 — 48 horas, donde la hidrélisis es
catalizada por un reactivo acido, mejor conocido como reactivo de Twitchell. Sin embargo, debido a la gran
cantidad de vapor y tiempo requeridos, ademés de la utilizacion de acidos fuertes, el proceso ya no cuenta
con importancia comercial. Posteriormente, se implementd un proceso que continta siendo utilizado en la
actualidad, denominado ‘“autoclave batch”. El proceso completo demora entre 6 — 10 horas, un tiempo
menor que el de Twitchell debido a que se lleva a cabo a altas presiones (11,35 bar), no obstante, su



implementacion es escasa debido a que, de todos modos, el consumo de vapor es elevado, entre otras
desventajas (27).

En la actualidad, dos de los procesos mds empleados son el denominado “Colgate — Emery” y la
hidrolisis enzimatica. Con el fin de seleccionar el mas conveniente, se confecciona la Tabla 1.16, donde se
comparan ambos procesos.

Tabla 1.16 - Comparacién de procesos.

Hidrolisis Enzimdatica

Colgate - Emery

Cortos tiempos de
reaccion

No requiere el uso de
catalizadores

Se alcanzan altas
conversiones

La reaccién tiene lugar
en fase liquida casi
homogénea

Ampliamente aplicado
a escala industrial

Opera a temperaturas
y presiones elevadas

Requiere una gran
inversién inicial

Altos costos de
operacion

Opera a
temperaturas de
alrededor de 50 °C y
presién atmosférica

Es un proceso limpio

Se requiere muy poca
energia para llevar a
cabo el proceso

Tiempos de reaccién
prolongados

El costo de la enzima
puede ser muy elevado

No logra la
productividad del
proceso Colgate -

Emery

Existen varios factores
que contribuyen a la
inhibicion de la accién
enzimatica
Las investigaciones

realizadas no han sido
llevadas a escala

industrial

Luego de efectuar la comparacion pertinente se decide seleccionar el proceso Colgate — Emery
debido, por un lado, a las ventajas presentadas en la Tabla 1.16 y, por otro, a que se cuenta con mas datos de
su aplicacion a nivel industrial, asumiendo el riesgo de operar a altas presiones y temperaturas.

Es un proceso continuo que se lleva a cabo en una torre a contracorriente, en ausencia de catalizador,
alcanzando conversiones superiores al 90 %. Los tiempos de residencia son de alrededor de tres horas,
operando a una presion entre 50 — 60 bar y a una temperatura entre 250 — 260 °C (28).

La presiéon de operacion deberd ser superior a la presion de vapor de agua a la temperatura de
reaccion. Es necesario operar a temperaturas para las cuales se garantice la solubilidad parcial entre el agua
y el sebo, evitando la formacion de emulsiones. Por debajo de los 200 °C las conversiones y la solubilidad
son muy bajas, por encima de los 280 °C las grasas se descomponen.

A la torre ingresara por el fondo el sebo desaereado, siendo ésta la fase continua, y por el tope
entrard agua, la fase dispersa, a una relacion de 40 — 50 % del peso de sebo. La temperatura dentro de la
torre se mantendrd por contacto directo con vapor a alta presion, que se ingresara en la porcion central de la
torre.



La corriente que sale por el fondo de la torre es rica en glicerol y agua, y se llevara a un evaporador
instantdneo donde se obtienen vapor de agua y glicerina diluida (entre 11 — 18 % en peso segln la
alimentacion a la torre). La corriente que sale por el tope de la torre es rica en dcidos grasos y pasa por un
destilador flash donde la temperatura de esta corriente baja al evaporar parte o la totalidad del agua que

contiene, posteriormente pasard a un tanque de sedimentacion donde se elimina el agua remanente.

Los acidos grasos que salen del tanque de sedimentacidon se conocen como “acidos grasos brutos”
(AGB), y seran llevados a tanques de almacenamiento para su posterior destilacion. La corriente rica en

glicerina sera tratada para eliminar en gran medida el agua presente.
En la Figura 1.12 se presenta un esquema del proceso Colgate — Emery descrito anteriormente.
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Figura 112 - Esquema del proceso.

A continuacion, en la Tabla 1.17 se lista el consumo de servicios auxiliares que tendra, en principio,

un proceso de estas caracteristicas:



Tabla 1.17 - Consumo de servicios auxiliares por tonelada de sebo alimentado. (29)

Vapor (60 bar) 190 kg
Agua de enfriamiento (20 °C) Iim’

Energia eléctrica 10 kW/h

Agua de proceso 0,6 m?

1.5.4 Separacién de dcidos grasos

El producto que egresa del reactor de hidrolisis se compone de una mezcla de é4cidos grasos
(mayoritariamente acido estearico, palmitico y oleico, cuya proporcion dependera de su distribucion en la
materia prima original), una pequefia cantidad de triglicéridos que no se han convertido, mono y
diglicéridos. Con el fin de alcanzar un producto que cumpla con los parametros de calidad y pureza
demandados por el mercado objetivo (detallados en la Seccion 1.3.1.3) se proponen algunas etapas de
purificacion y separacion que se detallan a continuacion.

Los acidos grasos brutos ingresan, en primera instancia, a un destilador flash, para desaerear y
deshidratar significativamente la corriente en cuestion y asegurar que ingrese en condiciones adecuadas a la
siguiente etapa, en la que se eliminan la mayor parte de los glicéridos presentes. Por un lado, el vapor por su
alto volumen especifico a presiones bajas, genera problemas que dificultan la operacion y por su parte, el
oxigeno a las temperaturas de destilacion, reacciona directamente con los 4cidos grasos y genera compuestos
que afectan la calidad del producto, principalmente el color.

Esta etapa se lleva a cabo a una temperatura alrededor de los 200 °C en un vacio cercano a 0,012
bares (30).

Con el fin de completar el acondicionamiento de la corriente que contiene los acidos grasos de modo
tal que ingrese en condiciones Optimas a las etapas posteriores de separacion y asegurar asi la calidad del
producto que se ofrece se la somete a una destilacion en una torre de platos. De este modo se eliminan los
glicéridos remanentes cuya presencia dificulta la etapa de fraccionamiento de los 4acidos grasos (31).

Las condiciones bajo las cuales opera la torre de destilacion se detallan en el Capitulo 4 del presente
trabajo.

El subproducto se almacenard en un depdsito intermedio isotermo, para proceder a la segunda
destilacion.

Los acidos grasos mayoritarios en el sebo bovino son el 4cido palmitico, oleico y estearico y debido
a la cercania entre los puntos de ebullicion de estos tltimos dos la separacion por medio de destilacion no se
considera la opcion mdas conveniente. En cambio, el proceso de cristalizacién aprovecha los diferentes
puntos de fusion entre los 4cidos insaturados (estearico y palmitico, en este caso) y los saturados (oleico,



especificamente) para dar lugar a la separacion. Bajo condiciones especificas de agitacion y manteniendo
controlada la velocidad de enfriamiento se propicia la formacién de dos fases, una liquida (oleina) y una
solida (estearina).

A la etapa de cristalizacion le sucederd un proceso fisico de separacion que permite obtener, por un
lado, la fase liquida constituida principalmente por 4cido oleico y, por otro, la fase solida que se compone de
acido estedrico y palmitico mayoritariamente.

A continuacién del proceso de cristalizacion se debe incluir una operacion que permita separar las
fases liquida y solida entre si. Esto se lleva a cabo comtiinmente empleando filtros prensa, que compactan la
torta de solidos mientras escurre el liquido. Las caracteristicas del producto final dependeran de las
dimensiones del filtro prensa, la presion aplicada, la resistencia y caracteristicas de la membrana y las
condiciones de la suspension que ingresa al equipo.

Es importante tener en consideracion ciertas variables, como lo son la temperatura y tiempo de
calentamiento, dado que altas temperaturas o tiempos prolongados favorecen la formacion de anhidridos y el
deterioro del producto; por otro lado, las torres deben contar con supresores de niebla, debido a que los
condensados de los acidos grasos destilados tienden a formar una neblina que puede dafiar las bombas del
proceso.

En la Figura 1.13 se presenta un diagrama del proceso completo de acondicionamiento y separacion
de los 4cidos grasos.
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Figura 1.13 - Esquema del proceso de separacién de dacidos grasos.



1.5.5 Purificacién de glicerina

La corriente que sale por el fondo del reactor de hidrolisis, compuesta principalmente por agua y
glicerol deberd ser sometida a una serie de procesos que permitan eliminar el agua presente y obtener
glicerina concentrada un 90% en peso para su posterior utilizacion en la obtencion de monoglicéridos y
diglicéridos.

Debido a que la corriente que egresa del reactor de hidrélisis se encuentra a alta temperatura y
presion es posible aprovechar esta energia para eliminar tanta humedad como sea posible antes de someterla
a un proceso de evaporacion.

1.5.6 Obtenciéon de monoglicéridos y diglicéridos

La seleccion del proceso mas adecuado se llevd a cabo considerando las rutas de obtencion de
monoglicéridos y diglicéridos mencionadas en la Figura 1.14.
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Monoglicéridos y
Diglicéridos
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Proceszos Procesos
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Transesrerificacin de Transesterificacion de
irighcarides catalizada triglicéridos catalizada
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Figura 114 - Procesos utilizados para la sintesis de monoglicéridos y diglicéridos.



En cuanto a aquellos procesos que emplean enzimas y, por otro lado, los que trabajan en condiciones
supercriticas (no cataliticos), son costosos y dificiles de implementar a nivel industrial, por lo cual han sido
descartados.

Tanto los procesos homogéneos como los heterogéneos alcanzan valores de conversiones aceptables
para los productos que se desean obtener en este caso, y aunque el proceso homogéneo genera efluentes
contaminantes para el medio ambiente, resuelve de manera simple y efectiva la obtencion del producto
buscado con sus respectivas especificaciones, a saber: al menos 40 % de monoglicéridos, 7 % de glicerol
libre como maximo, acidez menor a 6 %. Dicho proceso se compone de las siguientes etapas:

El sebo ingresa a un reactor tipo tanque agitado, donde ocurrird la reaccion en fase liquida en
presencia de un catalizador basico. Algunos de los catalizadores mas utilizados son: NaOH, KOH, Na,CO,,
Ca(OH), entre otros, siendo este ultimo el mas efectivo, contando ademés con un facil manejo, muy bajo
costo y provocando bajo desarrollo de color en el producto final. La cantidad de catalizador utilizada es de
0,5 — 1,0 % en peso con respecto a la carga total de reactivos. La temperatura de trabajo puede ir entre 200 —
260 °C, considerando que, al aumentar la temperatura, aumentaré la velocidad de reaccion logrando también
una buena solubilidad del glicerol en el equilibrio. Se utilizard un exceso de glicerol de entre 120 — 140 %
molar con respecto al sebo que ingresa (14).

Debido a la alta basicidad de los productos de la reaccion de glicerdlisis, los mismos son
neutralizados con acido fosforico, segiin la reaccion de la Figura 1.15.

Ca(OH); + HyPO, « CaHPO, + 2 Ha0

Figura 115 - Reaccién de neutralizacién.

Esta neutralizacion se realiza en caliente, antes de eliminar el glicerol remanente, dado que se
produciria la reversion de la reaccion.

Se produce la decantacion de las fases en un tanque decantador conico, donde se separa por el fondo
la fase rica en glicerol, que contendra los productos de la reaccidén de neutralizacion y por el tope la fase rica
en monoglicéridos que contiene aproximadamente 50 % de monoglicéridos, 35 % de diglicéridos, 10 % de
triglicéridos y 5 % de glicerol. Eventualmente, podran encontrarse trazas de acidos grasos libres.

El proceso se esquematiza en la Figura 1.16.



CAPITULO 1- ANALISIS PRELIMINAR

Aritn
Caralizacor
baisico
i ] _\_\-““-\.
Sabo redinado
.
g B
Glicerod 2
Reactar de mercla Tangue de
mautralZackn
—_— ———————& Producta final
Eorrimrmta
*  principa
Corriendes
' secuniarias Decankadar Corriait foa
en glceml

Figura 116 - Proceso de obtencién de monoglicéridos y diglicéridos.

De ser necesario se podria continuar el proceso con el fin de lograr un producto con menor contenido
de glicerol y mayor concentracion de monoglicéridos, pero se ha determinado que, para este caso puntual,

no serd necesario en funcion del mercado al cual apunta al producto.

1.5.7 Rendimiento de etapas y conversion de reacciones

A continuacioén se presenta un resumen del rendimiento tedrico de la etapa de recuperacion de sebo

conjuntamente con la conversion de las reacciones que forman parte de los procesos de obtencion de acidos

grasos y mono y diglicéridos.

Tabla 118 - Rendimiento de las etapas mds relevantes para el proceso y conversién de reacciones.

Del total de la materia prima que ingresa al proceso tnicamente el
FECT e e (SR S 282 % (4) se trata de sebo bovino que Ipuede recuperarse y
destinarse a los procesos de hidrélisis y glicerélisis

T S El proceso Colgate-Emery suele alcanzar eficiencias cercanas al
Hidrolisis de triglicéridos 98%. (29)

Para reacciones llevadas a cabo en presencia de bases fuertes y
Glicerdlisis de triglicéridos exceso de glicerol, la conversién de triglicéridos en el equilibrio sera
cercana al 90 %. (26)
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1.6 Industria y mercado

El estudio de los posibles competidores en lo que respecta a su volumen de produccion
conjuntamente con el andlisis del comportamiento de la demanda de los productos que se ofreceran al
mercado permite establecer la capacidad de la planta de procesos de forma tal que abastezca a los
potenciales consumidores en la medida que éstos lo requieran. De igual manera el analisis de la ubicacion de
los principales oferentes de 4cidos grasos y glicéridos a nivel nacional e internacional ayuda a determinar la
zona mas propicia para el establecimiento del proyecto, de manera tal que se tenga acceso a los diferentes
canales de distribucion. Este estudio se complementa con el efectuado en secciones anteriores con respecto a
la disponibilidad de materia prima para concluir con la definicioén de la capacidad nominal y ubicacién de la
planta.

1.6.1 Productores y distribuidores de dcidos grasos y glicéridos

El analisis, tanto de la competencia a nivel nacional como internacional, es importante para tener
nocion del volumen de productos que se ofrecen al mercado y su ubicacion. Esto permite planificar
estratégicamente el emplazamiento de la planta, las especificaciones de productos que atraigan a potenciales
clientes, buscando asi disminuir las importaciones que realizan y aumentar el consumo local. En la Tabla
1.19, se detallan los principales competidores.

Tabla 1.19 - Competidores a nivel nacional y mundial y su ubicacién.

Materia Hnos. S.A. (Buenos Aires- produce) Caila & Parés (Espafia-produce)

Centauro Alpha S.R.L. (Buenos Aires- distribuye) Lascaray S.A. (Espafia-produce)

Central Quimica Argentina S.A.

(Buenos aires- distribuye) Mateos S.L. (Espafia-produce)

Acidos grasos
Solvay Quimica S.A.

(Buenos Aires- distribuye) Interfat S.A. (Espafia, Francia,

Quimica del Oeste S.A. Holanda- distribuye)

(Buenos Aires- distribuye)

Monoglicéridos y , Ciencia y tecnologia Co. Industrial
dig?icéridos ALPHA C..S.A(Cérdoba-produce) (China- produce)

Como se observa en la Tabla 1.19, la mayoria de las empresas que ofrecen acidos grasos a nivel
nacional unicamente distribuyen estos productos, debiendo afrontar costos de importacion al ingresarlos al
pais. Ademas, la mayoria de los productores son internacionales, y se localizan en Espana. En cuanto a la
produccion de glicéridos se destacan un productor local y uno internacional. Si bien existen otros
productores, su materia prima es aceite vegetal y dependiendo de las exigencias del cliente pueden o no
constituir una competencia.



1.6.2 Yolumen de produccién a nivel nacional y demanda global

En el ambito nacional el tnico competidor que produce acidos grasos es la empresa Materia Hnos.,
por lo que resultara de interés evaluar su capacidad de produccion. Por otro lado, también sera relevante
analizar el comportamiento del mercado de acidos grasos y monoglicéridos en la region, para determinar si
la planta serd capaz de cubrir la demanda a largo plazo. Finalmente, debera considerarse la disponibilidad de
materia prima, para asegurar el abastecimiento de la planta de forma continua.

La capacidad de produccion con la que cuenta Materia Hnos. es de 70 kilotoneladas por afio (12),
donde debe tenerse presente que comercializa una variedad de productos mas amplia que la que se plantea
en el presente proyecto, a saber: acido estearico, acido oleico, acidos grasos destilados, acidos grasos
fraccionados, acidos grasos vegetales y glicerina. Si bien se desconoce en qué proporcion producen cada uno
de ellos, la capacidad de la planta es ttil como referencia.

Por otro lado, a partir de un reporte realizado en el afio 2019 por la empresa Mordor Intelligence,
donde se analiza el crecimiento del mercado de acido estearico a nivel mundial, realizando conjuntamente
un pronostico a futuro (2021 - 2026), se determind que se esperara una tasa de crecimiento anual compuesto
(CAGR - Compound Anual Grow Rate) del 5,5% (32). Este valor permite conocer la tasa de retorno que
alcanza cierta inversion durante un periodo de tiempo determinado. Sin embargo, como se observa en la
Figura 1.17, Argentina presenta una velocidad de crecimiento baja con respecto al resto del mundo.
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Figura 117 - Velocidad de crecimiento del mercado de dcido estedrico en el mundo. (32)

Un estudio, realizado por la empresa Grand View Research, reporta que la demanda global de 4cido
estearico en el afio 2014 fue de unos 5.744,3 kilotoneladas, siendo Asia la region que abastece el 42,7% de
la demanda, debido a su rapida industrializacion. (33)

En 2015, la produccion global de acido oleico alcanzé los 7.600 kilotoneladas promediando un
crecimiento del 4,1% anual desde 2011, segliin la consultora Markets and Research, siendo América del
Norte, Europa y Japdn los principales consumidores de dicho producto (su participacion en el consumo es
del 65%). A futuro se espera que el mercado crezca a una tasa CAGR del 4,1% anual entre 2020 y 2025. (34)



Hasta este punto es posible establecer las similitudes existentes entre el mercado de 4cido estedrico y el
mercado de 4cido oleico, alcanzando niveles de produccion global y tasas de crecimiento anual compuesto
comparables.

Por otra parte, se cuenta con la informacion de la empresa “LMC International” (35), donde se

resumen el consumo de acidos grasos (Figura 1.18) y la produccion a nivel global de los mismos (Figura
1.19).
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Figura 1.18 - Consumo de dcidos grasos en el mundo.

A partir de la Figura 1.18 se observa que tanto Europa como América del Norte presentan un
crecimiento mas paulatino que en el resto de las regiones. En cambio, en América del Sur junto con Asia'y
el resto del mundo, se aprecia un mayor crecimiento en la demanda de los acidos grasos.
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Figura 119 - Produccién de acidos grasos en el mundo.

En relacion con lo antes mencionado, a partir de la Figura 1.19, se puede concluir que no solo los
potenciales clientes son tanto de la region como del resto del mundo, sino que ademas en relacion con los
productores (es decir, potenciales competidores) los mismos no se hallan en el ambito nacional, con la
salvedad de Materia Hnos. Lo cual presenta un escenario muy favorable para el propdsito de este proyecto.

En cuanto a los monoglicéridos y diglicéridos, su creciente uso como emulsificante en productos de
cuidado personal impulsa la expansion de su mercado. Estados Unidos tiene el mercado de emulsificantes
mas grande, seguido de Europa, y en conjunto representan el 65% en términos de volumen (36). Sin
embargo, en este proyecto en concreto, su produccion quedara determinada principalmente por la glicerina
que pueda generarse del proceso de obtencion de acidos grasos, dado que la misma debera emplearse en
exceso para la sintesis de la mezcla de monoglicéridos y diglicéridos. Por esto, resulta de gran importancia
hallar una relacion conveniente entre ambos procesos (obtencion de 4acidos grasos y obtencion de
monoglicéridos y diglicéridos) que permita abastecer al mercado, en principio, a nivel nacional y determinar
de esta manera la capacidad nominal de la planta.



1.6.3 Capacidad de produccién nominal

En lo respectivo a la disponibilidad de materia prima, en Argentina se producen 720 mil toneladas
anuales de sebo vacuno, lo cual fue analizado en la Seccion 1.2.3 del presente capitulo. Es importante definir
la capacidad productiva de la planta no solo en funciéon de la cantidad de productos que se desea obtener
sino que se debe considerar si la industria de subproductos vacunos es capaz de proveer la materia prima
necesaria para alcanzar el nivel de produccion estipulado.

En resumen, si bien el mercado nacional de acidos grasos se encuentra en expansion, la tasa de
crecimiento es baja en comparacion con otras regiones. Ademas, se debe tener en cuenta que los principales
consumidores de estos productos se encuentran en Estados Unidos, Europa y Asia. No obstante, solo existe
un potencial competidor a nivel nacional y se cuenta con una amplia disponibilidad de materia prima.
Finalmente, la produccion de monoglicéridos y diglicéridos quedard sujeta al proceso de obtencion de acidos
grasos.

En funcion de lo analizado se propone que la capacidad nominal de la planta sea de 38 kilotoneladas
anuales.

1.6.4 Ubicaciéon de la planta

Teniendo en cuenta las caracteristicas del proceso productivo y la capacidad de produccién de la
planta, es necesario emplear tecnologia y equipamiento de gran tamafio, los cuales representan en conjunto
una superficie significativa. Ademas, los riesgos que los distintos sectores operativos exigen que la planta se
establezca en un sector alejado de zonas residenciales. Partiendo de estos dos factores, se concluye que la
planta debe instalarse en las inmediaciones de un parque industrial, es decir, en un espacio territorial
especialmente planificado para el desarrollo de actividades de alta complejidad. Instalarse en uno de estos
predios presenta diversas ventajas como:

= Infraestructurales: disponibilidad de servicios de acuerdo a los requerimientos del proceso ya sea redes de
media tension, suministro de agua y gas natural, incluso la conexion a internet mediante cableado de fibra
optica. Por otro lado, las inmediaciones cuentan con alumbrado, caminos preparados para el transito de
vehiculos con carga, servicios de seguridad y salud, y en algunos casos, areas comunes para convenciones.

= Economicos: la posibilidad de interactuar con otras empresas del parque permite que se complementen
productivamente, encontrando posibles proveedores o clientes, reduciendo asi el costo de transporte.
Ademas, dada la magnitud de estos emplazamientos podria realizarse una ampliacion dentro del mismo
parque si fuera necesario, lo cual favorece la rentabilidad de la inversion.

Por otro lado, y de acuerdo al sector del pais del que se trate existen diversas leyes provinciales para
la promocion industrial que otorgan beneficios como exenciones de diversos impuestos por determinados
periodos, accesos a financiamientos, descuentos en servicios, y acceso a inmuebles.

De acuerdo a la Coordinacién de Parques Industriales del Ministerio de Produccion de la Nacion,
actualmente existen 405 parques industriales en Argentina, en el cual funcionan un total de 8.000 empresas
(37) dando lugar a 240 mil puestos de trabajo (38). La zona centro del pais es la que cuenta con la mayor
concentracion tanto de parques como de empresas, siendo 248 predios de los cuales el 60% presenta una alta



ocupacion (37). De este sector, se destaca la provincia de Buenos Aires, territorio con la mayor cantidad de
parques del pais, en el que se pueden encontrar 145 complejos (39) y que continlla en constante crecimiento.

En cuanto a la produccién de acidos grasos a partir de sebo bovino en el pais, el inico competidor
directo es Materia Hnos. Sus instalaciones se encuentran ubicadas al este de la provincia de Buenos Aires,
en la ciudad de Mar del Plata. En el caso de la mezcla de glicéridos, el principal productor en el pais es
Alpha C.I.S.A., cuya planta se encuentra en la capital de la provincia de Cordoba. Por lo que al evaluar una
ubicacion estratégica para la planta del presente proyecto, una decision conveniente seria establecerse en un
sector alejado de dichas ciudades. La eleccion de la zona adecuada depende entonces, de la cercania a los
proveedores de materia prima y potenciales clientes.

En Argentina, la region central concentra mas del 60% del stock ganadero (40), y si bien la faena se
distribuye en casi todo el pais, la provincia de Buenos Aires concentra mas de la mitad, seguida por Santa Fe
y Coérdoba. Debido a la proximidad a los principales puertos y centros logisticos, y a la concentracion del
consumo como centro urbano, la provincia de Buenos Aires cuenta con las principales plantas frigorificas,
es decir, los principales proveedores de materia prima. Como puede apreciarse en el mapa de la Figura 1.20,
la actividad faenadora se concentra en la zona noreste de la provincia, en particular en el conurbano
bonaerense. De esta manera se considera como el sector propicio para la ubicacion de la planta.

Stock (2019)
Menos de 100.000 cabezas

o 100.000 - 250.000 cabezas
250.000 - 450.000 cabezas
I 450.000 - 750.000 cabezas
o Faena (2019)
* ® \enos de 65.000 cabezas
® 65000-173.000 cabezas
™ @® 178.000-540.000 cabezas

@ 540.000-852.000 cabezas

Figura 1.20 - Distribucién de ganado y faena en la provincia de Buenos Aires. (41)

La regién metropolitana de Buenos Aires, se clasifica en tres zonas principales, zona norte, zona
oeste y zona sur. La primera de ellas, la zona norte, cuenta con 17 parques industriales en los que se
encuentran 485 empresas instaladas (39), siendo de esta manera el sector con mayor superficie de parques en
la regién metropolitana. Esto resulta beneficioso al facilitar la interaccion entre las distintas empresas alli
instaladas, reduciendo costos de transporte e impulsando la implementacion de nuevas tecnologias. Teniendo
esto en cuenta, realizar el emplazamiento de la planta de este proyecto en esta zona permite la cercania a una
gran cantidad y variedad de empresas que pueden representar potenciales clientes.



De los 17 parques de esta zona, se decide ubicar la planta de produccion de acidos grasos en el
Parque Industrial Pilar. Este es el de mayor superficie del pais y se encuentra en la ruta nacional 8, en
cercanias de la ruta 9 y de la nueva autovia 6, que une el puerto de Zarate con el puerto de La Plata como
puede verse en la Figura 1.21. La proximidad a rutas y puertos contribuyen a disminuir el transito pesado en
las ciudades, facilita la distribucion hacia el resto del pais y constituye una importante ventaja frente a una
posible exportacion de los productos.
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Figura 1.21 - Ubicacién del Parque Industrial Pilar. (39)

El parque estd conformado por 200 empresas que dan lugar a aproximadamente 22.000 puestos de
trabajo (42). Ademas, el parque cuenta con red de media tension, suministro de agua y gas natural, servicio
de balanza publica, accesos pavimentados, sistema de alcantarillado, alumbrado publico, acceso de
transporte publico de distintas lineas, mantenimiento y limpieza periddica de las areas comunes,
sefializaciones de transito correspondiente, especificamente aquella necesaria para favorecer la circulacion
del transito pesado.

Por ultimo, dentro del predio se encuentra una sede de la Universidad Tecnoldgica Nacional (UTN),
la cual brinda educacidén terciaria, en especial capacitacion técnica en el parque industrial en cuanto a
procesos industriales y mantenimiento de industrias. Y en busca de que las empresas cuenten con personal
técnico calificado y favorezcan la insercion laboral de los egresados, el parque ofrece un sistema de
pasantias a diversas universidades y escuelas técnicas de la zona.



1.7 Marco legal y normativas

Todo proyecto de esta magnitud debe respetar y cumplir con ciertas legislaciones tanto nacionales,
provinciales como locales. Ademas, lograr certificaciones de normas internacionales le otorga cierto
prestigio frente a la competencia y genera confiabilidad de los clientes.

Dentro de las leyes, se debe considerar la Ley N° 5965: Ley de proteccion a las fuentes de provision
y a los cursos y cuerpos receptores de agua y a la atmoésfera (Art 2 y Art 6 en especial) (43), debido a que, en
la planta se emiten vapores de coccion del proceso de rendering y efluentes liquidos contaminantes,
producto de distintas etapas del proceso. Para cumplimentar dicha ley deben realizarse tratamientos acordes
sobre los efluentes mencionados.

Por su parte el Decreto 4238/68 (44) establece los lineamientos para la inspeccion de productos,
subproductos y derivados de origen animal. Particularmente el Capitulo XXIV estd destinado a los
establecimientos elaboradores de subproductos incomestibles y su deposito. En esta clasificacion entran las
harinas de hueso y carne (expeller), un subproducto con valor comercial para este proyecto. Es por esto que
para su produccion se deben contemplar las exigencias del decreto en términos del contenido de humedad,
proteinas y grasas del expeller.

El Codigo Alimentario Argentino (CAA) en su Articulo 1398 (45) establece requisitos en cuanto al
contenido de metales pesados, humedad, cenizas, glicerol libre, entre otros, para productos que se emplean
como aditivos alimentarios. En esta categoria se encuentra la mezcla de glicéridos que se propone producir
en la planta del presente proyecto.

En cuanto a las normas internacionales, se destacan las ISO (International Organization for
Standardization). Se trata de documentos en los cuales se detallan diversos requerimientos, si las empresas
logran certificar dichas normas, garantizan que los productos ofrecidos y el proceso productivo cumplen
ciertos estandares. Su implementacion permite minimizar errores, favorecer la productividad y reducir
costos. Ademads, dan lugar a un facil acceso a mercados nacionales e internacionales, y otorgan a la sociedad
la garantia de que se trata de procesos seguros y productos de calidad. Dentro de las normas ISO, las
principales, o bien las mas empleadas, son la ISO 9001 para asegurar la calidad de los productos, y la 14001
para gestionar y minimizar los riesgos ambientales de la actividad productiva. También se encuentra la
OHSAS 18001 desarrollada la Institucion Britanica en colaboracion con ISO. Esta norma establece una serie
de requisitos para garantizar la salud ocupacional y la seguridad industrial, buscando minimizar los riesgos
laborales.

1.8 Justificacién preliminar del proyecto

El proyecto de disefio de una planta de produccion de acidos grasos y una mezcla de mono y
diglicéridos a partir de sebo bovino es una propuesta viable de ser llevada a cabo en nuestro pais. La amplia
disponibilidad de materias primas ubicando a la empresa en la zona principal de las plantas faenadoras, su
bajo costo dado que se trata de un material que de no usarse seria considerado residuo, y debido a esto
ultimo el impacto favorable sobre el medio ambiente, hacen a esta planta una alternativa factible.

Ademas, el aumento previsto de la actividad ganadera, la presencia de un tinico competidor nacional
respecto a cada producto y pocos competidores a nivel internacional, posiciona a Argentina como un
importante productor regional y representa una invitacion a este mercado aun sin desarrollar.
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Anexo |

Las caracteristicas fisicoquimicas de compuestos como los acidos grasos o el sebo, pueden describirse a
partir de valores como el indice de acidez, de saponificacioén y de lodo.(11)

4

= Indi Acidez (1A

El indice de acidez determina la cantidad de acidos grasos libres presentes en una grasa.

Usualmente la muestra se disuelve en un solvente organico y es titulada con una solucién 0.1 N de
hidréxido de sodio, utilizando fenolftaleina como indicador colorimétrico. En la préctica, por ejemplo en la
operacion diaria de una refineria el KOH suele ser reemplazado por NaOH, debido a su menor costo.

[N = M (5, T
£l

rd

siendo S: solucidn alcalina estandar que se utiliza para titular la muestra (ml),
B: solucién alcalina estdndar que se utiliza para titular la solucién en blanco (ml)
N: normalidad de la solucién alcalina estdndar

W: peso de la muestra (g)

= Indice de Saponificacion (IS)

El Indice de saponificacion es la cantidad de base (en este caso mg de hidroxido de potasio)
requerido para saponificar una cantidad determinada de grasa. Como todos los acidos grasos enlazan una
molécula de hidréxido de potasio, el indice de saponificacion es indirectamente una medida del peso
molecular promedio de los triglicéridos presentes en la grasa, y por lo tanto un nimero caracteristico.

La grasa es saponificada con un exceso de hidréxido de potasio alcohdlico. Una titulacion con HCI
permite obtener como resultado indirecto la cantidad de KOH consumido.

R LT T
£l

5

siendo S: solucién 0.5 N de HCI requerida para titular la muestra (ml),
B: soluciéon 0.5 N de HCI requerida para titular la solucién en blanco (ml)
N: normalidad de la solucién de HC1

W: peso de la muestra (g)

= [ndice de Iodo

El Indice de Iodo es una medida del nimero promedio de dobles enlaces presentes en una grasa.

Los dobles enlaces adquieren hal6genos, con cada doble enlace consumiendo 1 mol de halégeno. El
nimero promedio de dobles enlaces se obtiene del consumo de haldégenos (en este caso lodo). El agregado
de Iodo no es cuantitativo, por lo tanto el resultado del anélisis depende del método elegido para permitir
una comparacion de distintas muestras.

El método tradicional utiliza cloroformo o tetracloruro de carbono (ambos téxicos) como solventes.
La muestra de grasa se disuelve en el solvente, y se agrega una determinada cantidad de solucion de lodo.



Luego de un tiempo de reaccion de alrededor de 30 minutos, el Iodo en exceso es titulado con una
solucion de tiosulfato de sodio y de esta forma, se mide indirectamente la cantidad de Iodo consumido.

PN — BV A
i

i

siendo S: solucidn de tiosulfato de sodio para retrotitulacién de la muestra (ml),
B: solucién de tiosulfato de sodio para retrotitulacién de la solucién en blanco (ml)
N: normalidad de la solucién de tiosulfato

W: peso de la muestra (g)

= Material Insaponificable (MI

El material Insaponificable consiste en aquellas sustancias que se encuentran disueltas en grasas y no
pueden ser saponificadas por el tratamiento caustico usual. Estas sustancias son solubles en grasas y pueden
ser, por ejemplo, alcoholes alifaticos, esteroles, pigmentos e hidrocarburos.

K-t K+ 20
IF

LT

siendo R: peso del residuo (g),
B: peso del blanco (g)

F: peso de los 4cidos grasos (g)
W: peso de la muestra (g)
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Andlisis de Reacciones y
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2.1 Introduccién

Los procesos industriales de manufactura de productos quimicos, involucran la transformacion de la
materia prima en condiciones que garanticen altas eficiencias. Este cambio conocido como reacciéon quimica
es un fendmeno en el cual dos o mas sustancias, los reactivos, al entrar en contacto sufren una modificacion
en su estructura al separarse ciertos enlaces atomicos de la molécula para dar lugar a nuevos compuestos, los
productos. De esta manera, esta etapa es considerada la mas importante e imprescindible del proceso
productivo, sin la cual no seria posible cumplir el objetivo de obtencidén de productos.

El estudio de diversos factores como el sistema de reaccion, la cinética y termodindmica de la misma
y las condiciones fisicoquimicas de los reactivos, permiten determinar el camino mas conveniente y
econdmicamente favorable para poder obtener los productos con las caracteristicas deseadas. Ademas, el
analisis y la optimizacion de las reacciones quimicas sientan las bases para lograr un buen disefio de reactor.

En el caso de la hidrolisis de triglicéridos es importante evaluar las condiciones en la cual ocurre la
reaccion dado que ambos reactivos son insolubles entre si, buscando que se vea beneficiada la obtencion de
productos, los acidos grasos. También, se deben determinar las caracteristicas particulares y cantidades del
agua a utilizar, asi como la necesidad de emplear catalizadores para favorecer la cinética de reaccion.

Por su parte, establecer ciertos parametros en la glicerdlisis de triglicéridos, como la pureza del
glicerol, las cantidades necesarias de hidroxido de calcio como catalizador, asi como el estudio de la
velocidad de reaccion y la termodindmica, permite dar lugar a la mezcla de glicéridos buscada.

Mediante el rendimiento de cada etapa del proceso es posible llevar a cabo el balance de masa de
cada una de ellas, es decir, el estudio de la cantidad de materia y las corrientes que ingresan y salen de cada
operacion. Como resultado, se obtiene una estimacion de la materia prima y los catalizadores necesarios, asi
como del total de productos que se pueden conseguir.

Como punto de partida al plantear un balance de masa, es recomendable realizar un diagrama de
flujo del proceso industrial. En este esquema, cada operacion del proceso se encuentra representada de
manera secuencial mediante bloques, con los flujos de las respectivas corrientes de entrada y salida. De esta
forma, se facilita tanto la visualizacién del proceso en su totalidad y por etapas, como la obtencion de
resultados coherentes en los balances.



2.2 Andlisis de las reacciones involucradas

En forma general, en el presente proyecto tienen lugar dos transformaciones quimicas principales.
Por un lado y como objetivo primordial, se busca obtener acidos grasos mediante un proceso de hidrolisis de
los triglicéridos que forman el sebo vacuno. Por otro lado, se realiza una glicer6lisis de dichos triglicéridos
para producir una mezcla de mono y diglicéridos, aprovechando el glicerol que surge como subproducto de
la hidrolisis.

2.2.1 Hidrélisis de triglicéridos

Las reacciones de hidrolisis de grasas animales y aceites producen gran cantidad de quimicos de
importancia en la industria oleoquimica tales como 4cidos grasos, monoglicéridos, diglicéridos y glicerol.
En la reaccion global, los triglicéridos que componen la grasa se separan en acidos grasos y glicerol,
usualmente mediante el empleo de temperaturas y presiones elevadas en presencia de agua, lo cual permite
romper los enlaces entre el acido y el alcohol.

Sin embargo, la hidrdlisis de triglicéridos no es una reaccion sencilla sino que sucede en tres etapas
consecutivas y reversibles como muestra la Figura 2.1. En la primera etapa, el triglicérido se transforma en
diglicérido. Este ultimo se convierte en monoglicérido en una segunda etapa y, finalmente, a partir de dicho
monoglicérido se obtiene glicerol en la tercera etapa. Ademas, se produce un mol de 4cidos grasos en cada
etapa. Al ser reversibles, en el equilibrio se presentan diglicéridos y monoglicéridos junto a los 4cidos
grasos.

Triglicéridos + Agua = Diglicéridos + Acidos Grasos
Diglicéridos + Agua = Monoglicérido + Acidos Grasos

Monoglicéridos + Agua == Glicerol + Acidos Grasos

Figura 2.1 - Etapas de reaccién de hidrélisis de triglicéridos.

Estequiométricamente, un mol de triglicéridos requiere tres moles de agua (relacion molar
aceite/agua 1:3) para dar lugar a tres moles de acidos grasos y un mol de glicerol. Esta reaccion se encuentra
en equilibrio con la esterificacion como puede observarse en la Figura 2.2, pero un exceso de agua da lugar a
un desplazamiento hacia la obtencion de los productos finales, acidos grasos y glicerol.
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Figura 22 - Reaccién global de hidrélisis de triglicéridos.

La obtencion de &cidos grasos a partir de los triglicéridos del sebo vacuno, es un proceso mas
complejo que su reaccion global. La hidrélisis sucede en un sistema dinamico donde las propiedades fisicas
se modifican constantemente e implica un delicado balance entre los siguientes factores:

= Sistema de reaccion: exceso de agua y extraccion de glicerol
= Propiedades fisicas del agua: temperatura y presion
= Cinética de reaccion: autocatalisis

= Termodinamica de reaccion

Dado que las grasas y el agua son inmiscibles, la hidrolisis de las grasas puede verse obstaculizada
por problemas de solubilidad. Al ser la molécula de triglicérido hidrofobica, el contacto entre las fases
acuosa y organica es relativamente bajo. Luego de un periodo de reaccion, el triglicérido se hidroliza de
forma parcial, obteniéndose un acido graso y diglicérido, o dos acidos y un monoglicérido. Las moléculas de
mono y diglicérido son menos hidrofébicas que la de triglicérido y, por lo tanto, se mezclan aun mas con el
agua. Como resultado, estos glicéridos cumplen la funciéon de emulsificantes y permiten el mezclado del
triglicérido con el agua, lo cual facilita la reaccion de hidrolisis.

Entonces, la hidrélisis es principalmente una reaccion homogénea liquido-liquido que ocurre en la
fase orgénica, y solo una parte menor de la misma sucede en una etapa lenta que tiene lugar en la interfase
entre el agua y la grasa. Al llevarse a cabo en un medio heterogéneo, se deben establecer dos procesos de
transferencia de materiales de sentidos opuestos dentro y fuera de la interfase: 1) la difusion de las
moléculas de agua hacia el interior de la fase organica; 2) la difusion de las moléculas de glicerol hacia la
fase acuosa, para poder retirar el glicerol a medida que se produce.

Por lo tanto, el proceso de hidrolizar grasas utilizando agua puede definirse como una reaccion
quimica controlada de transferencia de masa. El grado de hidrdlisis, es decir el desplazamiento del equilibrio
de reaccion hacia los productos deseados, varia con la concentracion de agua y glicerol, y se incrementa si
la cantidad inicial de agua aumenta. Por ejemplo, segiin lo obtenido por Sturzenegger y Sturm, durante la
hidrolisis de sebo vacuno a 260 °C, el grado de hidrdlisis a una relacion molar grasa/agua de 1:3 y 1:60, fue
de 52% y 93,9% respectivamente (1). Por su parte, el aumento en la concentracion de glicerol presenta un



efecto adverso sobre el grado de hidrdlisis, y esto puede evaluarse mediante la Ecuacion 2.1 dada por
Lascaray (2):

Ecuaciéon 2.1

X,=1-08y, | (08<X,<I)

siendo X, la conversion total o grado de hidrolisis, e y, la fraccion masica de glicerol en la fase acuosa en
equilibrio. Esta ecuacion permite obtener valores del grado de hidrolisis teniendo en cuenta la influencia de
la concentracion de glicerol.
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Figura 2.3 - Efecto de la concentracién de glicerol sobre el grado de hidrélisis en el equilibrio. (2)

La Figura 2.3 muestra claramente que una posible estrategia de disefio seria extraer el glicerol de la
fase organica para cambiar la posicion de equilibrio hacia la direccion favorable de la hidrélisis, de aqui la
importancia de los procesos industriales continuos a contracorriente como Colgate-Emery. Cabe destacar
que los valores representados son independientes de la temperatura, del método de separacion utilizado, de
la presencia o no de catalizadores, e incluso de la naturaleza de la grasa empleada.

Al finalizar la reaccion, los productos de la hidrélisis se encuentran distribuidos en dos fases. El
glicerol queda retenido en la fase acuosa ubicada en la parte inferior, mientras que los glicéridos y los acidos
grasos permanecen en la fase orgénica en la parte superior.

El agua que permanece en estado liquido entre 100°C y 374 °C, y un rango de presion de 1 a 22,1
MPa (3), se denomina agua subcritica y presenta propiedades Uinicas comparadas a las del agua a temperatura



ambiente. Por un lado, su constante dieléctrica (g), es decir la medida de su polaridad, se reduce
significativamente. En condiciones normales, tiene un valor de =80, pero a una temperatura de 270 °C pasa
a ser de e= 25 (4), lo cual responde a la disminucion en la eficacia de los enlaces de hidrogeno con el
aumento de temperatura. Esto permite que el agua subcritica sea un solvente adecuado para disolver
compuestos organicos y de esta manera, evita los problemas asociados con el empleo de solventes organicos
como inflamabilidad, contaminacién de productos, y el costo adicional del tratamiento de los mismos para
su disposicion final.

Por su parte, el producto i6nico (Ky) es un pardmetro que representa el grado de disociacion del agua
en sus protones hidrégeno e iones oxidrilos de acuerdo a la Ecuacion 2.2:

H,0=H" +0H" KWZI:H_:I-I:DH_:I Ecuacion 2.2

Mientras que a temperatura ambiente el producto i6nico es de Ky=10"* mol*/kg?, para condiciones
subcriticas alrededor de 250°C y 4 MPa, el valor aumenta a Ky,=10""mol*/kg? (5). Al ser su producto idnico
1000 veces mas alto que a temperatura ambiente, hay mayor cantidad de iones oxidrilos y protones
hidrégeno en el agua subcritica. Esto le otorga un fuerte caracter catalitico, y con ello, la posibilidad de
alcanzar en un proceso los mismos resultados que si se emplean catalizadores acidos o alcalinos.

Por otro lado, la densidad del agua a temperatura ambiente tiene un valor de 1000 kg/m’®, aun asi, en
condiciones subcriticas, especificamente entre 200 a 300 °C y 1,6 a 8 MPa, este valor es menor y se presenta
en un rango entre 856 y 712 kg/m’ (5). Esta variacion en la densidad favorece la transferencia de masa y
energia.

En el caso particular de la hidrélisis de triglicéridos, el agua no sélo actia como reactivo, sino que
ademas es el solvente principal que, al encontrarse en condiciones subcriticas, favorece la miscibilidad con
el sebo. Esto se debe a que la constante dieléctrica del agua disminuye significativamente al pasar a estado
subcritico y se acerca al valor que presentan las grasas y aceites de €=3,1 (6), facilitando asi la solubilidad.
Cabe destacar que el grado de hidroélisis en equilibrio para el agua y la fase organica es independiente de la
temperatura de reaccion (2), y la utilizacion de agua subcritica es para promover la disolucion entre ambos
compuestos.

A su vez en esta reaccion, el alto valor de producto i6nico del agua subcritica permite prescindir del
empleo de un catalizador adicional, lo cual evita la formacién de productos saponificados, que necesitan de
procesos de purificacion sofisticados asi como la eliminacién posterior de dicho catalizador.

Todos los procesos hidroliticos emplean agua desmineralizada como agente de separacion. La dureza
del agua puede dar lugar a reacciones secundarias indeseadas e incrementar el contenido de sales en el
glicerol obtenido. Entonces, es importante tratar previamente el agua a utilizar de manera de poder evitar
estos inconvenientes, asi como la acumulacion de sarro en los distintos equipos del proceso.



La velocidad a la cual la hidrélisis alcanza el equilibrio se puede aproximar a una reaccion de primer
orden que sucede en la fase organica. La reaccion heterogénea que sucede en la interfase cuando la
concentracion de agua en la fase orgéanica es baja, no es relevante si se la compara con la reaccion
homogénea.

Dado que el agua tiene una solubilidad menor en la grasa, al principio la reaccién procede muy
lentamente y se observa un periodo de induccion. Este ultimo se refiere al periodo de tiempo durante el cual
el valor de velocidad de hidrolisis no aumenta de manera considerable. Durante el mismo, los reactivos se
someten a condiciones de temperatura y presion adecuadas pero se obtienen muy pocos productos de
hidrolisis. El volumen de triglicéridos hidrolizados aumentaria apreciablemente si este periodo de induccion
pudiera ser eliminado o al menos sustancialmente reducido.

Durante esta primera etapa, se puede llegar a formar una emulsion, es decir una mezcla homogénea
entre ambos compuestos. A continuacion, con la liberacién de los acidos grasos en la fase organica la
emulsion comienza a desaparecer, la reaccion se acelera y procede a una velocidad aproximadamente
constante para una temperatura dada. Este cambio de una reaccion heterogénea lenta a una reaccion
homogénea mas rapida se debe a que el agua es mas soluble en los acidos grasos que en la grasa, asi su
miscibilidad aumenta y la capacidad emulsionante se facilita. El periodo de induccion de la hidrolisis en
emulsion termina cuando se presenta entre un 15 y un 20 % de 4cidos grasos libres en la mezcla (2).
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Figura 2.4 - Aumento del indice de acidez con el progreso de la hidrélisis de sebo a 260 °C. (1)

Entonces, se puede inferir que la velocidad de reaccion de la hidrolisis de triglicéridos no es lineal
con el tiempo. En la Figura 2.4, se observa la variacion del indice de acidez con el tiempo, es decir como
aumenta la concentracion de acidos grasos libres a medida que progresa la reaccion. En una primera



instancia, la curva aumenta lentamente. Este tramo, en el que los valores del indice de acidez se modifican
en muy baja proporciéon con el tiempo, corresponde al periodo de induccion. Luego, a partir de los 18
minutos (1) la pendiente de la curva se modifica notablemente, lo que indica el comienzo del periodo en el
cual la reaccion procede con mayor velocidad. Esto se debe al aumento de acidos grasos libres lo que
favorece la solubilidad entre el agua y la grasa, y se detendra a medida que la concentracion de glicerol se
incremente. La curva se aproxima al equilibrio de manera asintética. Si bien en la teoria el equilibrio se
alcanza a un tiempo infinito, en la préctica se evidencia cuando el cambio en el indice de acidez se vuelve
pequeno.

En el caso de hidrolizar una grasa con un valor bajo de acidos grasos libres como el sebo vacuno
refinado, el periodo de induccidon implica un retraso en la hidrélisis y un mayor gasto energético. Para
reducir este periodo, un método consiste en adicionar a las grasas iniciales una determinada cantidad de
acidos grasos libres para favorecer la solubilidad del agua. De acuerdo a esto, se propone recircular un
porcentaje de los acidos grasos separados y de esta forma comenzar la reaccion en su fase rapida, evitando el
retraso provocado por el periodo de induccion. La proporcion mas favorable de acidos grasos a recircular
debe permitir un porcentaje aproximado de entre un 15 y 20% de 4cidos grasos libres en la grasa (2). Este
reciclo aporta ademas dos beneficios de importancia, por un lado un menor oscurecimiento de los acidos
grasos, debido a que han sido expuestos durante menos tiempo a altas temperaturas y por el otro, evita el uso
de catalizadores, dado que se vuelve una reaccion autocatalitica.

Al analizar la reaccion de hidrolisis se debe tener en cuenta que, al ser en etapas, existen productos
intermedios que de acuerdo a qué tan completa y favorecida sea la hidrdlisis se presentaran en mayor o
menor proporcion en el transcurso de la misma tal como evidencia la Figura 2.5.
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Figura 2.5 - Progreso de la concentracién de reactivos y productos con el tiempo en la hidrélisis. (7)

Las curvas representadas en la Figura 2.5 muestran el progreso de reactivos y productos en el
desarrollo de la hidrdlisis. La curva de &cidos grasos puede ser explicada de la misma forma que la Figura



2.4. En el caso de los triglicéridos, la curva desciende levemente en una primera etapa debido al periodo de
induccion. Al superarlo, el decrecimiento se torna abrupto lo que corresponde a la etapa rapida en el que la
reaccion se vuelve homogénea, hasta que alcanza el maximo de conversion y su concentracion se aproxima
a cero.

Las curvas de mono y diglicéridos presentan comportamientos similares entre si. El contenido de
diglicéridos aumenta notablemente durante las primeras etapas de reaccion, alcanza un pico maximo para
luego decrecer bruscamente a una concentracion practicamente nula. En el caso de los monoglicéridos, la
curva tarda mas en alcanzar su valor de concentracion maxima siendo aproximadamente la mitad del
méximo de diglicéridos, y al finalizar la reaccion, también se acerca a cero su concentracion. Ambos
glicéridos son menos hidrofobicos que los triglicéridos, debido a esto se mezclan con mayor facilidad con el
agua y operan como emulsionantes mejorando la miscibilidad entre esta y el sebo. Por este motivo, al
formarse ambos compuestos, la curva de triglicéridos desciende de manera mas pronunciada.

Si la hidrélisis, como reaccidon lenta, progresa a una determinada velocidad, como una reaccion
incompleta, tiende hacia el equilibrio. La velocidad y el equilibrio son dos caracteristicas independientes.
Aquellos factores que influencian la velocidad de separacion, no afectan el equilibrio quimico, y aquellos
capaces de cambiar la posicion de equilibrio no influyen sobre la velocidad.

Cualquiera sea el proceso empleado, la velocidad de hidrélisis se ve aumentada por un incremento en
la temperatura o por el uso de catalizadores pero no se altera por la cantidad de agua utilizada. Por otro lado,
el grado de hidrolisis en equilibrio depende exclusivamente de la concentracion alcanzada por el glicerol en
la fase acuosa. (2)

En el estudio realizado por Istyami, Soerawidjaja y Prakoso, se evalta la entalpia de reaccion y la
energia libre de Gibbs para el proceso de hidrdlisis térmica en dos condiciones de temperatura y presion a
25°C y 1 bar, y a 250°C y 50 bares (8). La relacion entre la energia libre de Gibbs y la entalpia se describe de
acuerdo a la Ecuacion 2.3:

AG=AH -TAS

Ecuacién 2.3

Debido a que la entropia estandar de varios triglicéridos no se encuentra disponible en bibliografia,
para poder realizar el andlisis los autores optaron por utilizar los datos correspondientes a la trioleina. Los
valores calculados de entalpia de reaccion, entropia y energia libre de Gibbs para cada condicion se
encuentran en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1 - Valores de entalpia, entropia y energia libre de Gibbs para la hidrélisis de triglicéridos. (8)

25°C, 1 bar 250°C, 50 bar

129,99 kJ/(mol) -320,61 kJ/(mol)

-0,11  kJ/(molK) -0,52  kJ/(molK)

161,84 kJ/(mol.K) -47,42 kJ/(mol.K)




De los valores obtenidos para cada condicion puede concluirse que, a temperatura ambiente, la
hidrolisis es termodinamicamente inviable. La factibilidad se adquiere a 250 °C cuando la energia libre de
Gibbs es levemente mas negativa que el valor minimo de las reacciones industriales mas comunes (-41,8
kJ/mol.K) (8). La necesidad de altas temperaturas (y también de altas presiones para mantener el agua en
fase liquida) se hace evidente. Ademas, se puede observar del valor de entalpia a temperatura elevada que se
trata de una reaccion exotérmica.

Por otro lado, la solubilidad del agua en 4cidos grasos aumenta apreciablemente con el aumento de
temperatura y eso lleva a un aumento de la velocidad de reaccion. De esta manera, cuanto mas alta sea la
temperatura de reaccion, mas corto sera el periodo de induccion. A temperaturas elevadas (260-280 °C),
Sturzenegger y Sturm (1) encontraron periodos de induccion muy reducidos. A su vez Lascaray (2), ha
tabulado las velocidades de hidrélisis a distintas temperaturas, en el periodo de velocidad de reaccion
constante considerando la velocidad a 150 °C como la unidad y una relacion 1:60 de grasa/agua. Como
puede verse en la Tabla 2.2 a bajas temperaturas la hidrolisis es muy lenta, pero aumenta su rapidez al
aumentar la temperatura.

Tabla 2.2 - Velocidad relativa de hidrélisis a diferentes temperaturas. (2)

Temperatura (°C) | Velocidad relativa

100 0,03
150 1
170 2,4
185 55
200 13,9
220 33,3

Por tultimo es importante mencionar que de acuerdo a lo hallado por Sturzenegger y Sturm (1) el
grado de hidrdlisis no depende de la variacion en la temperatura. Esto lo demostraron al obtener valores
finales de equilibrio aproximadamente iguales para 225, 240 y 280 °C.

Del anélisis de estos diversos factores se puede concluir lo siguiente:
= La reaccion es principalmente homogénea y se lleva a cabo en la fase organica.

= La hidrodlisis heterogénea en la interfase solo sucede en una etapa inicial y su velocidad es lenta
comparada con la de la reaccion homogénea.

= Para favorecer la solubilidad del agua en la fase organica, es conveniente utilizar condiciones
subcriticas, es decir temperaturas y presiones elevadas.



= Para favorecer la hidrolisis es indicado extraer el glicerol que se va formando en la fase organica.

= El grado de hidrolisis aumenta con el incremento en la cantidad de agua utilizada y es independiente
de la temperatura.

= Para reducir o eliminar el periodo de induccidn se recircula un porcentaje de acidos grasos libres de
forma de garantizar un minimo de entre 15 y 20% de presencia de los mismos en la grasa a
hidrolizar.

= La hidrolisis a temperaturas elevadas es exotérmica. La velocidad de reaccion aumenta con la
temperatura y es independiente de la cantidad de agua utilizada.

2.2.2 Glicerélisis de triglicéridos

A la reaccidon de interesterificacion de grasas y aceites se la denomina alcoholisis, es decir una
ruptura y reorganizacion de los enlaces éster entre el alcohol y los acidos grasos que forman el triglicérido.
Un caso particular de este tipo de reacciones es la glicer6lisis, en la cual el alcohol es glicerol y los
productos son principalmente mono y diglicéridos.

Al igual que la hidrolisis, la glicerdlisis es una reaccion reversible que sucede en tres etapas
consecutivas, como puede observarse en la Figura 2.6. En una primera etapa, los triglicéridos reaccionan con
el glicerol para dar lugar a una mezcla de mono y diglicéridos. En la segunda etapa, los diglicéridos
formados dan lugar a dos moles de monoglicéridos al entrar en contacto con el glicerol. Finalmente, los
triglicéridos reaccionan con los monoglicéridos y se obtienen dos moles de diglicéridos.

Triglicéridos + Glicerol = Monoglicéridos + Diglicéridos

Digliceridos + Glicerol = 2Monoglicéridos

Trigliceridos + Monogliceridos = 1Digliceridos

Figura 2.6 - Etapas de reaccién de glicerélisis de triglicéridos.

La reaccion global se plantea a partir de las primeras dos etapas de reaccion y da lugar a la formacion
exclusiva de monoglicéridos, de acuerdo a la Figura 2.7.

Triglicéridos + 2Glicerel = 3 Monoglicéridos

Figura 2.7 - Reaccién global de glicerdlisis.

Sin embargo, dado que se trata de una reaccion reversible y que a pesar de que mediante la
modificacion de distintos factores fisicoquimicos tenga lugar la obtencion de monoglicéridos, la reaccion no
es completa y la mezcla en el equilibrio puede ser mejor representada por la primera etapa de reaccion segun
la Figura 2.8.
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Figura 2.8 - Etapa de reaccién deseada.

La glicerdlisis de las grasas es una de las reacciones mas complejas de la oleoquimica. Esto no so6lo
se debe a la distribucion de los grupos acilos de acidos grasos en los productos, que puede darse de manera
regular o al azar, sino también a la gran diversidad de resultados que se pueden obtener a partir de la
variacion de distintos factores tales como:

= Sistema de reaccion: exceso de glicerol
= Propiedades fisicoquimicas del glicerol

= Cinética de reaccion: catalizador y solvente

= Termodinamica de reaccidon

En esta reaccion, el glicerol hidrofilico y el triglicérido hidrofébico forman inicialmente un sistema
de dos fases. Sin embargo, a diferencia de la hidrdlisis, la glicerdlisis no presenta una etapa de reaccion
heterogénea dado que el glicerol que se encuentre formando una segunda fase liquida no puede participar de
la reaccion. De esta forma, el grado al cual puede llevarse la reaccion de glicerdlisis depende de la
miscibilidad del glicerol en la fase grasa.

Al tratarse de una reaccion reversible, se esperaria que el uso de un exceso de glicerol mas alla de los
dos moles tedricamente requeridos resulte en un desplazamiento del equilibrio, y de esta forma aumente el
total de monoglicéridos. No obstante, el glicerol a temperatura ambiente, solo es alrededor de 4% soluble en
grasas comunes (9). Esto es menos que los dos moles requeridos en la reaccion global, y por eso, no existe la
posibilidad de que, a temperatura ambiente, el uso de un exceso de glicerol lleve a que la reaccion sea
completa.

En consecuencia, se deben utilizar temperaturas elevadas para incrementar la solubilidad del glicerol
en la fase grasa, siendo el limite 260 °C para evitar la degradacion de los compuestos involucrados.
Alrededor de 250 °C, la solubilidad del glicerol en las grasas es de aproximadamente 45% (kg glicerol/100
kg grasa). De acuerdo a esto, para dicha temperatura se necesita un exceso molar de glicerol de alrededor del
110 % para el caso del sebo. (9)

El glicerol utilizado en la glicerdlisis proviene de un producto secundario de la reaccion de hidrolisis
de los triglicéridos del sebo, que consiste en una solucion de aproximadamente un 15-20% de glicerol en
agua (10), y se conoce como glicerol crudo o agua dulce.



La presencia de agua al comienzo de la reaccion de glicerolisis afecta la efectividad del catalizador.
Este se consume en reacciones de saponificacion, facilitadas por el medio acuoso, dando lugar a bases mas
débiles que los hidréxidos iniciales siendo, por lo tanto, catalizadores menos activos. Debido a esto, la
formacion de monoglicéridos es mds lenta en la etapa inicial de la glicer6lisis, y la cantidad de diglicéridos,
obtenida al finalizar el proceso, es apreciablemente menor.

Si se tiene en consideracion el efecto del agua en la reaccion de glicerdlisis, resulta conveniente
reducir su contenido de manera de garantizar un glicerol lo mas puro posible. Sin embargo, la concentracion
de este reactivo hasta un grado técnico (98% en peso) requiere de un proceso adicional que implica altos
costos en equipos de evaporacion y purificacion.

Por lo tanto, se deduce que resulta conveniente concentrar el glicerol crudo hasta un 90 % en peso de
glicerol, reduciendo la cantidad de agua de manera que permita obtener los productos deseados, pero sin
realizar inversiones excesivas en equipos.

Durante la glicer6lisis, la composicion de la mezcla de reaccion se modifica a medida que progresa
la reaccion. El contenido de monoglicéridos aumenta, mientras que el de triglicéridos disminuye y la
solubilidad del glicerol en la mezcla cercana al equilibrio, es mas elevada que la que tenia en la grasa inicial.
Este comportamiento puede evaluarse en la Figura 2.9 cuyos datos corresponden a aceite de girasol pero
pueden ser aplicados con un error bajo a cualquier otra grasa.
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Figura 2.9 - Progreso de la concentracién de reactivos y productos con el tiempo en la glicerélisis. (11)

Si se lleva a cabo la glicerolisis con un exceso de glicerol, y partiendo de una composicion del 100%
de triglicéridos a medida que progresa la reaccion, el contenido de los mismos decrece, tal cual lo muestra la
curva amarilla de la Figura 2.9. Este descenso, que se debe a la formacion de monoglicéridos y diglicéridos,



sucede de manera abrupta durante la primera hora para luego disminuir lentamente hasta alcanzar el valor de
concentracion en el equilibrio.

En una etapa inicial, la formacion de diglicéridos asi como la de monoglicéridos, aumentan
paralelamente de acuerdo a las curvas verde y roja de la Figura 2.9 respectivamente. La produccion de
diglicéridos tiene lugar debido a la liberacion de un grupo radical de las moléculas de triglicéridos. Por su
parte, la reaccion de dicho grupo, ahora como acido graso libre, con el glicerol permite la obtencion de
monoglicéridos.

Por otro lado, los diglicéridos formados reaccionan con el glicerol dando lugar a un aumento en la
produccion de monoglicéridos alcanzando un maximo de concentracion. Sin embargo, luego se puede
observar un descenso en la formacion de monoglicéridos a medida que reaccionan con los triglicéridos y
producen diglicéridos. Esto se evidencia en el cambio de pendiente de la curva amarilla de la Figura 2.9,
correspondiente a los triglicéridos, el cual a su vez coincide con el maximo de la curva roja, es decir de
monoglicéridos. De acuerdo a esto, la concentracion de diglicéridos aumenta hasta que alcanza un valor
constante en el equilibrio como lo muestra la curva verde de la Figura 2.9.

Por tratarse de una reaccion reversible en etapas, al alcanzar el equilibrio, la glicerélisis produce una
mezcla de reaccidon que consiste principalmente en monoglicéridos y diglicéridos, y ademas presenta cierta
cantidad de triglicéridos sin reaccionar. La composicion de dicha mezcla, es decir, en términos de la cantidad
de mono, di y triglicéridos presente, depende de las proporciones de los reactivos, el tiempo y las
condiciones de reaccion empleadas.

Por otro lado, en el andlisis de la cinética de reaccion se debe tener en cuenta el empleo de
catalizadores. Si bien la interesterificacion puede ocurrir en la ausencia de los mismos a temperaturas
suficientemente altas, industrialmente se utilizan para acelerar la velocidad de reaccion, reduciendo el
tiempo de reaccion y la degradacion de la muestra que ocurre a temperaturas elevadas.

Los catalizadores mas utilizados son hidroxido de sodio (NaOH) e hidroxido de potasio (KOH)
debido a que la velocidad de intercambio es alta y los catalizadores son baratos. Por otro lado, el hidréxido
de calcio (Ca(OH),) se prefiere dado que afecta en menor medida el color del producto final.

La catalisis debe ser utilizada de manera de garantizar que la velocidad de reaccion se encuentre
dentro de los limites practicos de 4 horas de reaccion, y se utiliza aproximadamente entre 0.05-0.2% de
catalizador con respecto al peso de la grasa usada. (9)

Los catalizadores no pueden dejarse en mezclas que contengan monoglicéridos sin neutralizar o sin
remover ya que contribuyen a problemas de sabor, color y formacion de espumas. Ademas, si no son
neutralizados antes de enfriar la mezcla, decrece la solubilidad del glicerol separandose parte del exceso a
una fase pesada, y se regeneran los di y triglicéridos. La reaccion se desplazara hacia reactivos con rapidez
debido a su accion catalitica, pudiendo alcanzar hasta un 30% de reversion. (9)

La técnica mas utilizada de neutralizacion de catalizadores es con el 4cido fosforico, Figura 2.10,
seguido de una adsorcion con arcillas de los productos de neutralizacion, es decir, fosfatos de sodio, calcio o
potasio.

Ca(OH), + H,PO, — CaHPO, +2H,0

Figura 210 - Reaccién de neutralizacién de catalizadores.



Debido a las altas temperaturas utilizadas en la glicerdlisis rapida, el subproducto fosfato
hidrogenado de calcio se convierte mediante calor a los metafosfatos poliméricos que son propensos a
causar problemas de filtracion. Un rapido enfriamiento con catalizador es clave para minimizar este
problema.

Los catalizadores alcalinos también actian como emulsificantes. Los alcali generan pequefias
cantidades de jabon a partir de los 4cidos grasos libres presentes en todas las grasas, y es este el que presenta
una gran capacidad emulsificante en mezclas glicerol/grasas. De esta forma, la emulsificacion del medio
ayuda a la reactividad al permitir que ambos reactivos, que de otra manera serian inmiscibles, entren en un
mayor contacto entre ellos.

En algunos casos, la glicerdlisis es llevada a cabo en presencia de solventes para poder obtener
productos de reaccion a temperaturas mas bajas. Sin embargo, incluso utilizando solventes que han sido
re-destilados se vuelve dificultosa su separacion de los productos sin que estos se descompongan, ademas
del gasto adicional que implica un tratamiento posterior de efluentes. Por lo cual, no es conveniente el
empleo de solventes.

Teniendo en cuenta estos factores, Noureddini determind que la glicerolisis de triglicéridos con
glicerol puro a 245 °C permite obtener 54,3% y 38,9 % en peso de monoglicéridos y diglicéridos. De esta
forma, la reaccion se completa en un 96,1 %. (10)

Para poder conseguir un grado util de velocidad de reaccion y que se complete la reaccion,
usualmente se utilizan temperaturas elevadas. Debido a esto, la reaccion tal como se utiliza en practicas
comerciales tiene una demanda relativamente alta de energia térmica, necesitando mas de 580.978 kJ/ton
para una mezcla de 69% grasa/31% glicerol (9). Lo cual es consistente con alcanzar una mayor solubilidad
de los reactantes, el rango es principalmente entre 220-260°C, de acuerdo al uso posterior de los productos y
a lo que soporte el proceso.

De este analisis puede concluirse:

La formacion de monoglicéridos no depende de la composicion de acidos grasos del triglicéridos
inicial, sino de la solubilidad del glicerol en la grasa.

La utilizacion de glicerol en exceso solo es 1til a temperaturas elevadas, por lo que la reaccion es
llevada a cabo aproximadamente a 260 °C.

De acuerdo al momento en el que decida detenerse la reaccion, se obtienen distintos porcentajes de
glicéridos en la mezcla. Para una conversion del 96 % se consiguen 54 % de monoglicéridos y 38%
de diglicéridos.

El empleo de catalizadores basicos permite acelerar la velocidad de reaccion y reducir el tiempo,
pero deben ser neutralizados para evitar la reversion de la reaccion.

Debido a que se lleva a cabo a altas temperaturas, la reaccion demanda alta energia térmica.



2.3 Diagrama de bloques de la planta

Con el objetivo de mejorar la comprension del proceso y facilitar el planteo de los balances de masa,
se presenta en la Figura 2.11 un diagrama de bloques de la planta. Este ofrece una descripcion visual de las
distintas etapas y operaciones involucradas, mostrando la relacion secuencial entre las mismas, permite
establecer el flujo de los materiales marcando entradas y salidas a cada etapa, las derivaciones y ubicacion
de posibles reciclos.

Los bloques del diagrama pueden representar sistemas, es decir, un conjunto de operaciones unitarias
0 equipos que cumplen una funcidon similar, tal es el caso de un sistema de pretratamiento de materias
primas, un sistema de reactores o un sistema de purificacion de productos. Por otro lado, una sub-planta
agrupa un reactor o sistema de reactores, con su sistema de separacion asociado. Esta distincion permite una
simplificacion en el disefio, al considerar cada una de manera independiente, sin embargo se debe tener en
cuenta que se encuentran interrelacionadas mediante las distintas entradas y salidas.
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A partir del diagrama de flujo de la planta Figura 2.11 quedan definidos los sistemas y sub plantas
que se describen a continuacion. Cada uno de ellos fue explicado en detalle en el capitulo anterior en la
Seccion 1.5 correspondiente al proceso productivo, el cual engloba los pretratamientos de la materia prima,
el proceso de la misma y el postratamiento de los productos.

2.3.1 Sistema de rendering

El subproducto proveniente de las empresas productoras de carne que ingresa a la planta conocido
como mucanga, se compone de huesos, grasa y visceras. Por esto debera ser tratado para poder conseguir un
sebo libre de impurezas y con las especificaciones necesarias para el proceso productivo. Teniendo esto en
cuenta, se plantea el sistema de dry rendering cuyo diagrama puede verse en la Seccion 1.5.1. El mismo se
compone de un transportador tipo tornillo sin fin por el cual ingresa la materia prima hacia una trituradora.
Esta permite obtener particulas pequefias que luego acceden a una camara de coccion para derretir la materia
grasa y eliminar su humedad. Los vapores producidos en esta etapa se condensan previo a su tratamiento
final.

A continuacidn, se separan los materiales solidos de los liquidos mediante un percolador, y estos
ultimos se bombean a una centrifuga para eliminar las particulas solidas de menor tamafio y son llevados a
un tanque de almacenamiento o tolva. Los solidos separados ingresan a una prensa hidraulica eliminando las
trazas de grasa y luego, pasan a un percolador. Por ultimo, son secados y molidos convirtiéndose en
expellers y se almacenan en un silo.

2.3.2 Subplanta de Desgomado

En esta subplanta se llevara a cabo el tratamiento de la corriente de salida del sistema de rendering,
luego de la que se obtiene un producto con un contenido reducido en fosfolipidos, fundamentalmente.

La subplanta consta de un reactor tipo tanque agitado donde se pondran en contacto las corrientes de
agua y sebo recuperado. El sistema de separacion se compone de un decantador donde se separan las gomas
y una columna de destilacion bajo vacio que permitird eliminar parte del agua presente en el sebo
desgomado. Luego del decantador puede colocarse un secador, si el objetivo es obtener lecitina como
subproducto con valor comercial.

El diagrama que esquematiza los equipos mencionados se encuentra en la Seccion 1.5.2.1 del
Capitulo 1.

2.3.3 Subplanta de Decoloracién

En la subplanta de decoloracion, el sebo desgomado que ingresa es tratado con el fin de eliminar la
mayor parte de las impurezas presentes junto con su humedad y el resto de los fosfolipidos solubles
remanentes. De esta manera, la corriente de salida de sebo refinado se considera apta para su utilizacion en
los procesos de hidrdlisis y glicerolisis.

La subplanta cuenta con un reactor tanque agitado, en el cual el sebo se mezcla con tierras activadas,
para que esta ultima absorba los componentes no deseados de la corriente de entrada. El sistema de
separacion consiste en un filtro prensa, que separa la tierra usada (que posteriormente podra regenerarse) del
sebo blanqueado. El esquema de los equipos mencionados puede observarse en la Seccion 1.5.2.2 del
Capitulo 1.



2.3.4 Subplanta de Hidrélisis

En esta subplanta la reaccion de hidrolisis se lleva a cabo en una torre a contracorriente, en ausencia
de catalizador, donde se pondran en contacto las corrientes de agua y sebo blanqueado o refinado.

Dado que el fin es obtener acidos grasos con una especificacion determinada, luego de la reaccion la
corriente de interés ingresa a un separador a partir del cual se obtienen, por un lado, agua y glicerol y, por
otro, una corriente con mayor concentracion de 4cidos grasos. Esta Ultima se sometera a ciertas etapas de
purificacién cuyo objetivo es eliminar la mayor parte de la humedad remanente y glicéridos presentes,
mientras la corriente de agua y glicerol se concentrara en glicerol hasta alcanzar una composicion que lo
vuelva apto para su utilizacion en el proceso de glicerdlisis. Finalmente, la corriente de acidos grasos
deshidratada y con bajo contenido de glicéridos serd enviada a un cristalizador donde se separardn dos
corrientes seguin su composicion: una rica en acido oleico y otra en acidos estearico y palmitico.

El esquema detallado de cada uno de los componentes de la subplanta puede encontrarse en las
Secciones 1.5.3, 1.5.4 y 1.5.5 del Capitulo 1.

2.3.5 Subplanta de Glicerélisis

Al ingresar a esta subplanta, el sebo reacciona con el glicerol en fase liquida en presencia de un
catalizador basico en un reactor tipo tanque agitado. Luego de la glicerolisis, el catalizador es neutralizado al
reaccionar con acido fosforico en un tanque de neutralizacion. El sistema de separacion asociado consiste en
un decantador de fondo cénico en el cual se separa el glicerol de la mezcla de interés de mono y
diglicéridos. Posteriormente deben eliminarse las sales remanentes en la corriente de glicerol para poder
recircularlo hacia la entrada del reactor de glicerdlisis. Su diagrama particular se encuentra en la Seccion
1.5.6.

2.4 Factor de efectividad global del proceso

En la Seccion 1.9 del Capitulo 1 se determiné la capacidad nominal de la planta en funcién de las
caracteristicas del mercado de acidos grasos, monoglicéridos y diglicéridos, resultando ser de 34
kilotoneladas al afio. Sin embargo, se debe tener en cuenta que existen diversos factores que influyen sobre
la efectividad del proceso, por lo tanto, la capacidad de disefio a partir de la cual se realizara el
dimensionamiento de los equipos quedara definida de la siguiente manera:

Cp = EG x Cp Ecuacién 2.4

Donde C,; es la capacidad de produccion nominal de produccidn en toneladas anuales, Eg es el factor
de efectividad global del proceso y C,, la capacidad de disefio de la planta.

Conociendo la capacidad nominal de produccion, resta determinar el factor de efectividad global del
proceso para establecer la capacidad de disefio de la planta. Este factor representa la capacidad real de
produccion sin defectos, el rendimiento del proceso y la disponibilidad de los equipos. La efectividad
resultara del equilibrio entre alcanzar los mejores resultados a partir de los recursos minimos y el grado en



que se logran los objetivos de produccion establecidos, es decir,
respectivamente.
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la eficiencia y eficacia del proceso

Las variables que se encuentran a la derecha de la Tabla 2.3, disponibilidad, performance y calidad,

Pérdida

Paradas de planta

(PD)

E.=DxPxC

Ecuacién 2.5

Tabla 2.3 - Principales factores de mermas en la produccién.

Definicién

Es el tiempo perdido cuando se detiene por completo la

produccién  para  realizar  tareas  anuales de

mantenimiento.

Ajuste de
produccién (AP)

Tiempo que se pierde cuando se producen cambios en la
demanda de producto o los suministros de materia prima,
con lo cual se deben ajustar los planes de produccién.

Fallas en equipos

(FE)

Tiempo perdido cuando alguno de los equipos

repentinamente deja de funcionar correctamente

Fallas en el proceso

(FP)

Tiempo perdido en detener la produccién debido a
factores externos como cambios en las caracteristicas
fisicas o quimicas de los componentes procesados, materia

prima defectuosa, entre otros.

Pérdidas de
produccién

normales (PPN)

Son las pérdidas que ocurren durante la produccién
cuando la planta se pone en marcha, se detiene o se
cambia de un producto a otro. Es el tiempo perdido hasta

obtener un producto conforme.

Pérdidas de
producciéon

anormales (PPA)

Ocurren cuando la planta opera de manera inadecuada
debido a anomalias en la produccién que impactan sobre
su rendimiento.

Defectos de calidad
(DCQ)

Incluye el tiempo perdido por generar producto no
conforme y las pérdidas debido a la degradacién de los
productos. Puede deberse, entre otras cuestiones, a
problemas con la materia prima como asi también a

errores de produccién.

Pérdidas por
reprocesamiento

(PR)

Se debe a las pérdidas que genera reprocesar los
productos, cuando se rechaza el producto no conforme y

éste retorna al proceso anterior para volverlo aceptable.

son las que determinan, a fin de cuentas, la efectividad global del proceso siguiendo la ecuacion:

Variable afectada

Disponibilidad
(D)

Performance

(P)

Calidad
(@)
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El factor de disponibilidad (D) representa el tiempo en el que la planta se encuentra realmente en
operacion expresado como un porcentaje de las horas disponibles (HD), teniendo en cuenta 365 dias al afio y
24 horas al dia, resulta en 8.760 horas al aiio.

Asi, la disponibilidad se calcula a partir de la Ecuacion 2.6.

_HD-PD-AP-FE-FP
HD

D

Ecuacion 2.6

Para el célculo de este factor se asume que los términos que corresponden a paradas de planta,
ajustes de produccion, fallas en equipos y fallas del proceso representan un total de 30 dias de operacion, lo
que representa 720 horas. Aplicando la Ecuacidn 2.6, se obtiene que la disponibilidad es de 0,92.

El factor de performance (P) expresa la produccion real alcanzada como un porcentaje de la
produccion estdndar, que es equivalente a la capacidad de disefio de la planta. Se ve afectada por las
pérdidas de produccion normales y anormales anteriormente descriptas y puede calcularse como el promedio
de la produccion real alcanzada (en toneladas por hora) sobre la produccion estandar (en idénticas unidades).

Por ultimo, la calidad (C) alcanzada se refiere a la cantidad de producto dentro de la especificacion
deseada (producto conforme). Se calcula en funcién de la cantidad total producida (CT) empleando la
Ecuacion 2.7.

_CT-DC-PR
B cT

Ecuacion 2.7

C

Los factores performance y calidad se obtienen de un analisis realizado para la industria oleoquimica
(12). En la Tabla 2.4 se presentan los valores a partir de los cuales se calcula la efectividad global del
proceso.
Tabla 2.4 - Valores tipicos de efectividad para la industria oleoquimica.

Factor Valor tipico

Disponibilidad Se asume cercano al 92%
Performance Es posible tomar un valor cercano al 95%
Calidad Puede asumirse hasta un 98%

Efectividad
Global

Ec = 92%*95%*98% = 85,7%

Una vez determinado el factor de eficiencia global es posible determinar la capacidad de disefio de la
planta de acuerdo a la Ecuacién 2.8.



_
CD =—£ Ecuacién 2.8
EG

La capacidad de disefio de la planta resulta igual a 44.340,7 ton/aiio.

Si se consideran productivos 330 dias al afio (7920 horas anuales), dado que se trata de una planta
que opera de manera continua, la capacidad de disefio puede expresarse de igual manera como 44
kilotoneladas anuales, lo que es equivalente a 5,55 toneladas de productos por hora. Este ultimo valor
representa la suma de los caudales masicos de cada uno de los productos obtenidos, a saber: acido estearico,
acido oleico y mezcla de glicéridos, cada uno con sus especificaciones correspondientes.

2.5 Balances de masa

2.5.1 Rendering

Para cumplir con el nivel de produccion estipulado, se proponen ingresar a la planta 20.000 kg/h de
materia prima (mucanga). En esta etapa se acondiciona la corriente, eliminando principalmente humedad,
restos 0seos y material tisular, con el objetivo de recuperar la mayor cantidad de sebo posible. Las corrientes
de entrada y salida de la etapa se detallan en la Tabla 2.5, realizando el célculo a partir del rendimiento del
proceso de dry rendering (13).

Tabla 2.5 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de rendering.

Porcentaje de corriente

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

de entrada

Entrada Mucanga - 20.000

A continuacion, en la Tabla 2.6, se detalla la composicion del sebo recuperado. Con el fin de facilitar
la resolucion de los balances de masa en este analisis preliminar se ha simplificado la distribucion de acidos
grasos de acuerdo a consideraciones efectuadas por Demmerle en su estudio del proceso Emersol (14).



Tabla 2.6 - Composicién del sebo recuperado.

Componente Fraccién en peso Aclaraciones
Equivalente a 400
Fosfatidos 1% quivalente a ppm de
fosforo (15)
Humedad 0,5%
Impurezas 0.5% Insaponificables, contaminantes,

cuerpos de color, esteroles.

Cuya distribucién es 49% dcido

Acidos grasos totales 08% (16 oleico, 30% dcido palmitico y
(TFA) 6 (16) 21% dcido estedrico. El 11,2 % de

TFA se encuentran libres. (13)

2.5.2 Desgomado

A esta etapa ingresa la corriente de sebo recuperado, para ser tratado con agua, con el fin de eliminar
fosfolipidos solubles en la misma.

Se sabe que las grasas pueden contener, en promedio, 400 ppm de fosforo y luego del proceso de
desgomado alcanzar una concentracion de 140 ppm, donde la concentracion se ha reducido un 65% (15). El
agua que ingresa a esta etapa es posteriormente retirada, formando parte de la corriente de “gomas”, sin
embargo, queda un remanente en el sebo desgomado cuyo contenido de humedad deberd encontrarse entre
0,4-0,8% (17).

El agua adicionada se considera igual al porcentaje en peso de fosfolipidos en el sebo recuperado,
para este caso concreto, 1% (17). Este proceso permite separar inicamente fosfolipidos hidratables.

El porcentaje de agua de la corriente de entrada, que pasa a formar parte del sebo desgomado, fue
definido con el objetivo de cumplir con el contenido de humedad que se espera para esta Gltima corriente.

Las corrientes que ingresan y salen de la etapa se detallan en la Tabla 2.7.

Tabla 2.7 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de desgomado.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Sebo Recuperado 5.640
Entrada
Agua 56,4

Finalmente, en la Tabla 2.8 se presenta la composicion final del sebo desgomado, a la salida de esta

etapa. Se incluye también la composicion de las gomas, dado que se trata de un subproducto de interés para
la planta.



Tabla 2.8 - Composicion del sebo desgomado y de las gomas.

Componente Fraccién en peso Aclaraciones
Equivalente a 140
Fosfatidos 0,35% R ? a e
de fésforo
Humedad 0,85%
Impurezas 0,50%

Sebo Desgomado
Cuya distribucién es

49% d4cido oleico, 30%
Acidos grasos totales acido palmitico, 21%
98,3% .. .
(TFA) acido estedrico. El 11,2%
de TFA se encuentran
libres.

Humedad 50%

Gomas
Fosfolipidos 50%

Resulta importante aclarar que la etapa de desgomado debe efectuarse antes de la de blanqueamiento
o decoloracion, dado que en esta ultima es conveniente que el sebo ingrese con la menor cantidad de
fosfolipidos posibles.

2.5.3 Decoloracién

En esta etapa se trata el sebo desgomado con la finalidad de eliminar fosfolipidos que no hayan sido
separados en la etapa anterior, humedad remanente e impurezas. Para tal fin, se mezcla la corriente de
entrada con tierras activadas. La cantidad de tierras que requiere la etapa corresponde al 2% en peso del sebo
que se pretende tratar (15).

La humedad presente en las tierras de blanqueamiento y la remanente en el sebo que proviene del
desgomado mejoraran la remocion de fosfolipidos solubles.

Se asumird que se reduce la composicion de fosfolipidos en el sebo en un 96% (de 140 ppm a 5
ppm), que se logran disminuir en un 50% las impurezas presentes y toda la humedad contenida.

La humedad presente tanto en el sebo desgomado (0,85%) como en las tierras activadas (entre 8 -
15%) ayudan en gran medida a la eliminacion de los fosfolipidos solubles remanentes de la etapa anterior.

Por ultimo, por cada 100 kg de tierras activadas se pierden 25 kg de sebo blanqueado, asumiendo que
se retienen esencialmente triglicéridos (18).

Las corrientes de entrada y salida de esta etapa se detallan en la Tabla 2.9.
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Tabla 2.9 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de decoloracion.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Las composiciones del sebo refinado y de las tierras luego de la etapa de decoloracion se encuentran

en la Tabla 2.10.

Tabla 2.10 - Composicién del sebo refinado y de las tierras usadas.

Componente Fraccién en peso Aclaraciones
Equivalente a 5 d
Fosfatidos 0,01% e enle o b
fosforo
Humedad
Impurezas 0,26%
Cuya distribucién es 49% dacido
Acidos grasos totales oleico, 30% dcido palmitico,
99,73% . ..
(TFA) 21% dcido estedrico. El 11,2% de
TFA se encuentran libres.
Humedad 21,6%
Fosfolipidos 8,6%
Tierra Usada 50,8%
Impurezas 6,4%
Sebo 12,7%

Debido a que el contenido de impurezas y fosfolipidos es muy baja con respecto a la composicion

del sebo en acidos grasos, se simplificara la resolucion de los balances de masa asumiendo que la corriente

de sebo refinado se compone tinicamente por triglicéridos y acidos grasos libres.
Para el caso de los 4cidos grasos libres, que representan el 11,2% de la corriente de sebo refinado, se
tomara que tanto el acido oleico, como palmitico y estedrico se presentan en iguales proporciones con

respecto al total.
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2.5.4 Divisién de corrientes

En este punto, parte del sebo refinado que se ha obtenido sera utilizado para abastecer el sector de la
planta destinado a la produccion de 4cidos grasos, mientras la fraccion restante se deriva al sector donde se
producen mono y diglicéridos.

Debido a que, el proceso de glicerdlisis a partir del cual se obtiene una mezcla de mono y
diglicéridos, requiere un exceso del 110% de glicerina para que la reaccion proceda en las condiciones
estipuladas, la fraccion de sebo refinado que se deriva a dicho proceso dependerd, en cierta medida, de la
glicerina que pueda obtenerse de la reaccion de hidrdlisis.

Por esto, se ha decidido que el 69% de la corriente mencionada anteriormente se destinara al proceso
de hidrdlisis, mientras el 31% restante, para el proceso de glicerolisis. Los caudales correspondientes se
detallan en la Tabla 2.11.

Tabla 2.11 - Sebo destinado a cada sector de la planta.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Entrada Sebo Refinado 5.514

2.5.5 Hidrélisis

En esta etapa ocurre la reaccion entre triglicéridos y agua, que sigue un equilibrio cuyos productos
son acidos grasos y glicerol. Para llevar a cabo la reaccion en condiciones adecuadas se requiere que el agua
ingrese en exceso.

La corriente de agua que ingresa a la etapa en cuestion se compone, por un lado, de agua fresca que
ingresa al sistema y por otro del agua que se puede recircular una vez que ha ocurrido la reacciéon como asi
también de otras etapas del proceso.

Ademas se debera tener en cuenta que la velocidad de reaccion se ve favorecida por la presencia de
acidos grasos libres en la corriente de entrada al reactor, con lo cual se recirculan parte de los productos de la
reaccion, una vez separados de la glicerina, para cumplir con un porcentaje de acidos grasos libres entre 15y
20% en peso.

De acuerdo a un estudio efectuado por Sturzenegger y Sturm (1) si la reaccion tiene lugar frente a un
exceso cercano a 60 moles de agua por cada mol de sebo involucrado la conversion de equilibrio serd del
93,9%. Segun Lascaray (2), existe una relacion entre la conversion y la composicion de glicerol en la
corriente acuosa a la salida del reactor que viene dada por la Ecuacion 2.1 presentada anteriormente, en la

9

que “X.” representa la conversion de equilibrio, mientras “y,” es la fraccion masica de glicerol en la
corriente acuosa. Conociendo la conversion de equilibrio esperada es posible determinar la composicion,
expresada como fraccion masica, de glicerol en la corriente acuosa que sale del reactor que sera cercana al
8%. A su vez, un estudio efectuado por Istyami y colaboradores (8) en el que establecen la distribucion de

los diferentes componentes en la corrientes que egresan del reactor, se demuestra que es posible asumir que
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la corriente rica en acidos grasos se encuentra libre de glicerol, mientras la corriente acuosa esta libre de
triglicéridos.

A partir de este andlisis se establece la composicion de las corrientes de salida del reactor y los
resultados se presentan en la Tabla 2.12 acompafiados de sus caudales masicos. Estos valores han sido
calculados mediante el simulador Unisim Design, a partir de las especificaciones detalladas anteriormente.

Tabla 212 - Corrientes de entrada y salida del reactor de hidrélisis.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Agua 71,4
Acido Oleico 1.751,5
Acido Palmitico 1131,4
Acido Estedrico 839,3
| sdde | AgueyGleel | 3mo4
Agua 3.500,9
Glicerol 339,5

2.5.6 Concentrado de glicerol

El objetivo de esta etapa consiste en concentrar la corriente de agua y glicerol, para alcanzar una
composicion en peso de este ultimo del 90%. El agua eliminada formard parte de la corriente
correspondiente al “Agua Recirculada” que se ha definido en la Seccion 2.4.5. Se detallan las corrientes de
entrada y salida de esta etapa en la Tabla 2.13.

73




Tabla 213 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de concentrado del glicerol.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Entrada Agua y Glicerol 3.840,4

Agua 35,4

Glicerol 339,5

La corriente “Agua (1)” se enviard en su totalidad a la entrada del reactor de hidrdlisis y pasara a
formar parte de la corriente “Agua Recirculada”.

Todo el glicerol que se obtiene luego de concentrar la corriente sera enviado directamente a la
entrada del proceso de glicerdlisis.

2.5.7 Eliminacién de humedad de dcidos grasos

La corriente “Acidos Grasos (1)” ingresara a un destilador flash donde se elimina la mayor parte del
agua remanente. En la Tabla 2.14 se detallan las corrientes que entran y salen de la etapa.

Tabla 2.14 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de eliminacién de humedad de dcidos grasos.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Entrada Acidos Grasos (1) 3.996,3

Sebo 202,7
Agua 0,7
Acido Oleico 1.751,5
Acido Palmitico 1.131,4
Acido Estedrico 839,3

2.5.8 Eliminaciéon de glicéridos

En esta etapa se eliminan los glicéridos presentes en la corriente de acidos grasos, a saber:
monoglicéridos, diglicéridos y triglicéridos. Para el balance de masa se ha simplificado la reaccion de
hidrolisis de triglicéridos de modo que permita estimar rapidamente la cantidad de productos que se
obtendra. Sin embargo, esto no permite considerar algunos productos intermedios que se generaran, como lo



son los mono y diglicéridos, por lo que la separacion se centrard por el momento sélo en los triglicéridos
remanentes. En capitulos posteriores se consideraran el resto de los productos intermedios presentes en esta
corriente.

La corriente “Acidos Grasos (2)” ingresara a un destilador donde se separan los glicéridos presentes
en ella. En principio se asumird que los glicéridos se eliminan en su totalidad. En la Tabla 2.15 se detallan
las corrientes que entran y salen de la etapa.

Tabla 2.15 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de eliminacién de glicéridos de acidos grasos.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Entrada Acidos Grasos (2) 3.925,6

Agua 0,7
Acido Oleico 1.751,5
Acido Palmitico 1131,4
Acido Estedrico 839,3

De la corriente “Acidos Grasos (3)” un 7% es derivado a la entrada del reactor donde ocurre la
hidrolisis, para asegurar entre 15 - 20% de acidos grasos libres en el sebo que ingresa. Es por ello que la
corriente que llega a la etapa de cristalizacion corresponde al 93% de la corriente “Acidos Grasos (3)”. En la
Tabla 2.16 se detallan los caudales masicos que resultan de la division de la corriente antes mencionada.

Tabla 2.16 - Divisién de corriente “Acidos Grasos (3)".

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Acidos Grasos (4) 34623

2.5.9 Cristalizacién y prensado

En esta etapa se separan los 4cidos grasos, obteniendo acido oleico por un lado, y una mezcla de
acido palmitico y estedrico, por otro. Se sabe que del proceso de cristalizacion la fraccion de acido oleico en
la corriente rica en 4cido estedrico puede representar alrededor de un 7% de la misma, mientras la fraccion
de acido estearico en la corriente rica en oleico ronda el 2% (19). De cualquier modo estos resultados estaran
sujetos a la eficiencia de separacion que se alcance en la etapa de prensado, pero se emplearan los valores
mencionados anteriormente para efectuar una aproximacion inicial.



De este modo se obtienen las corrientes de entrada y salida de la etapa, detalladas en la Tabla 2.17,
donde se encuentra también la composicion final de los productos obtenidos.

Tabla 2.17 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de cristalizacién.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Entrada Acidos Grasos (4) 3.462,3
Acido Oleico 1.580
Acido Palmitico 73,7
Acido Estedrico 54,6
Agua 0,7 0,04%
Acido Oleico 48,9 41,39%
Acido Palmitico 978,5 55,79%
Acido Estedrico 725,9 2,78%

2.5.10 Glicerélisis

En esta etapa ocurre la reaccion entre el sebo refinado y glicerol para la obtencion de mono y
diglicéridos. La misma se completa en un 96,1% y sera necesario un exceso cercano al 110% molar con
respecto al sebo que ingresa, proveniente de la reaccion de hidrolisis.

Esta reaccion se lleva a cabo en presencia de Ca(OH), como catalizador y se emplea entre un 0,5 - 1
% de la carga total de reactivos. Sin embargo, se debera tener en cuenta que parte de esta base neutraliza los
acidos grasos libres presentes en la corriente de sebo de entrada para lo cual se asume que la reaccion entre
acidos grasos y base sigue una estequiometria 1:2, respectivamente.

El glicerol remanente a la salida del reactor, una vez separado del resto de los productos, se recircula
a la entrada del reactor bajo el nombre de “Glicerol (2)”.

La corriente “Glicéridos” que surge luego de separar los triglicéridos presentes en los acidos grasos a
la salida del reactor de hidrdlisis se deriva a la entrada del reactor de glicerdlisis.

En la Tabla 2.18, que se muestra a continuacidn, se presentan las corrientes de entrada y salida para
esta etapa.



CAPITULO 2 - ANALISIS DE REACCIONES Y BALANCES DE MASA

Tabla 218 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de glicerdlisis.

Nombre de la corriente Caudal masico [kg/h]

Sebo 1.518

Acidos grasos 191,0

Sebo 67,1

Agua 48,0

Glicerol 169,3

Sales de &cidos grasos 204,2
Monoglicéridos 1.098,9
Diglicéridos 791,0
Catalizador 23,8

2.5.11 Neutralizacién del catalizador

Debido a la alta basicidad de los productos de la reaccion de hidrodlisis, por la presencia de Ca(OH),,
se los neutraliza en presencia de acido fosforico (H;PO,) de acuerdo a la reaccion que se detalla en la Figura

2.10.
Las sales formadas se eliminaran posteriormente con las sales de 4cidos grasos presentes. Las

corrientes de entrada y salida a esta etapa se detallan en la Tabla 2.19.
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Tabla 219 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de neutralizacion.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Mono y Diglicéridos (1) 2.402,3
Entrada :
Acido Neutralizante 31,5
[ e e | ==

Sebo 67,1
Agua 59,6

Glicerol 169,3

Sales de 4cidos grasos 204,2

Monoglicéridos 1.098,9

Diglicéridos 791,0
Fosfato acido de calcio 43,7

2.5.12 Decantacién de glicerol

Esta etapa se lleva a cabo en un decantador, donde se elimina la mayor parte del glicerol presente en
la corriente “Mono y Diglicéridos (2)” donde, segun el producto que se desea obtener, su valor no podra
superar el 7% en peso. La fase rica en glicerol, hidrofilica, contiene las sales que se han generado a lo largo
del proceso y el agua remanente.

Se dejara decantar el sistema un tiempo suficiente tal que la composicion de glicerol en la corriente
que contiene mono y diglicéridos sea del 5% en peso.

En la Tabla 2.20 se listan las entradas y salidas de la etapa en cuestion, conjuntamente con la
composicion porcentual de la corriente de productos.



Tabla 2.20 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de separacion de glicerol.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Entrada Mono y Diglicéridos (2) 2.433,8

Sebo 67,1 3%

Agua 36,4 1,6%

Glicerol 103,3 4,6%

Sales de acidos grasos 124,6 5,5%
Monoglicéridos 1.098,9 48,9%
Diglicéridos 791,0 35,2%
Fosfato dacido de calcio 26,6 1,2%

Glicerol 66,0 35,5%

A 239 12,5%

Sales de 4cidos grasos 79,6 42,8%
Fosfato acido de calcio 17,1 9,2%

2.5.13 Eliminacién de sales

Para poder recircular la corriente que contiene glicerol hacia la entrada del reactor de glicerolisis se
deben eliminar previamente las sales contenidas. Este es el proposito de la presente etapa en la que se
asumird que las sales se separan por completo de la corriente de glicerol, para simplificar los célculos. La
separacion se efectia, tipicamente en filtros tipo prensa.

Las corrientes de entrada y salida se presentan en la Tabla 2.21.
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Tabla 2.21 - Corrientes de entrada y salida de la etapa de eliminacién de sales.

Nombre de la corriente Caudal mésico [kg/h]

Agua 23,2
Sales de acidos grasos 79,6
Fosfato acido de calcio 17,1

2.6 Balance global de la planta

Luego de establecer las corrientes que entran y salen de cada etapa del proceso se procede a realizar
un balance global de la planta en su totalidad. Se presenta el detalle de cada caudal que ingresa y deja la
planta en la Tabla 2.22, acompafiado de la Figura 2.12 que ilustra lo antedicho.

Tabla 222 - Corrientes de entrada y salida de la planta.

Nombre de la corriente Caudal maésico [kg/h]

Mono y Diglicéridos (3) 22479
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Figura 212 - Corrientes de entrada y salida de la planta.

Por ultimo, el volumen de produccion resultante de todos los productos principales de la planta
resulta de unos 5.700 kg/h, o lo que es lo mismo, 45.200 toneladas anuales, cumpliendo de esta manera con

la capacidad instantanea requerida.
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Disefio del Sistema

de Reactores

3.1 Introduccién

El estudio de las reacciones quimicas a escala industrial tiene como objetivo el disefio y
funcionamiento adecuado de los reactores. Estos equipos pueden considerarse como el nucleo de todo
proceso quimico. En ellos tienen lugar las reacciones quimicas con el fin de obtener un producto con valor
agregado. El funcionamiento del mismo determina si el proceso es rentable, por lo que es la etapa mas
significativa y la que decide econdmicamente la posibilidad de llevar a cabo el proceso.

De esta manera, los disefios quimico, térmico y mecanico tanto del reactor de hidrdlisis como del
reactor de glicerdlisis, constituyen la parte mas esencial en el proceso de obtencion de acidos grasos y de
glicéridos del presente proyecto.

El analisis adecuado tanto del modelo como de los pardmetros cinéticos, la eleccion correcta de las
condiciones de reaccion y la determinacion de los caudales de reactivos necesarios, son fundamentales. Esto
es asi, no solo para poder obtener las cantidades de producto deseadas sino también para determinar el
volumen mas conveniente de reactor a emplear.

En conjunto, a partir del volumen de reaccion se establecen las dimensiones Optimas del reactor, el
material y espesor adecuado para su construccion y de ser necesario, la implementacion de un sistema de
agitacion acorde.

Por ultimo, es importante evaluar la necesidad de intercambio de energia para llevar al reactor a las
condiciones térmicas de las reacciones involucradas, de manera de poder establecer si el equipo requiere de
algin método de calefaccion o enfriamiento. A su vez, para garantizar que se minimicen las pérdidas de
calor hacia el exterior, se debe analizar la implementacion de un material aislante y determinar el espesor
necesario.

3.2 Reactor de Hidrdlisis

3.2.1 Disefio del reactor

El proceso Colgate - Emery es llevado a cabo en reactores tipo columna a contracorriente, donde se
ponen en contacto, a alta presion y temperatura, las dos fases que integran el sistema: la fase acuosa que
ingresa por el tope y la fase oleosa que ingresa por el fondo. Tipicamente, la reaccion tiene lugar en la fase
oleosa, y la distribucidon de reactivos y productos en ambas fases estara ligada a la transferencia de masa de
cada componente de una fase hacia la otra.



Por lo general, el disefio de reactores heterogéneos a contracorriente utilizan modelos que toman en
cuenta la distribucion explicita de glicerol (producto de la reaccion de hidrolisis) entre las fases, y suelen
simplificar la cinética de la reaccion, para disminuir la cantidad de parametros a estimar.

En el presente trabajo, en cambio, se propondrd un modelo cinético auto catalitico que tome en
consideracion la influencia de la presencia de 4cidos grasos libres a la entrada del reactor, y como éstos
contribuyen a evitar la etapa de induccidn caracteristica de la hidrdlisis de triglicéridos. La influencia de la
distribucion explicita de glicerol y el impacto de la transferencia de masa sobre el proceso, se tomardn en
cuenta disminuyendo tanto como sea posible el exceso de agua necesario para alcanzar el grado de hidrdlisis
esperado a la salida del reactor que se disefara.

En funcién de lo mencionado anteriormente, se propone plantear un reactor tubular a co-corriente,
que opera en condiciones isotérmicas, en el que ocurre una reaccion en fase homogénea. Este esquema es
analogo al arreglo experimental a partir del cual se han estimado las constantes del modelo cinético
propuesto por Milliren et al. (1), en el que el proceso tiene lugar en un reactor batch. En este ultimo caso, las
concentraciones de cada componente varian en el tiempo, mientras que en el reactor tubular cambian en
cada diferencial de volumen.

La principal desventaja de modelar el reactor como uno tubular a co-corriente recae en la
imposibilidad de considerar el efecto de la transferencia de masa entre la fase acuosa y la organica. Esto
afectard directamente a la reaccion de hidrolisis puesto que impacta sobre la presencia de cada componente
en el seno de la fase organica, que es donde tiene lugar la reaccion. Para establecer el efecto que tiene sobre
los resultados que se obtendran posteriormente, se debe estudiar la forma en que ocurre la transferencia de
masa, su importancia relativa sobre la velocidad del proceso frente a la cinética intrinseca, y el proposito de
operar el reactor en contracorriente.

Para efectuar este analisis se debe tener en cuenta, como se ha mencionado anteriormente, que si bien
la hidroélisis de grasas es una reaccion homogénea que ocurre en la fase organica, tiene lugar en un medio
heterogéneo y existen dos procesos de transferencia de masa en sentidos opuestos con respecto a la interfase:
difusion de agua hacia el seno de la fase orgénica y difusion de glicerol desde esta ultima fase hacia la fase
acuosa (2). La velocidad global de hidrdlisis estard controlada por el mecanismo mas lento entre la reaccion
quimica y el proceso de difusion. Existen diferentes condiciones bajo las cuales se beneficia uno u otro
mecanismo:

= Llevar a cabo la reaccidon a temperaturas superiores a 230 °C aumenta la solubilidad del agua en la
fase organica, al punto de que se encuentra en una proporcion suficiente tal que la reaccion alcanza
grados elevados de conversion.

= La disposicion de corrientes en sentido opuesto permite optimizar la transferencia de masa del
glicerol que se forma en la fase organica como producto de la reaccion hacia la fase acuosa. En el
tope del reactor la concentracion de glicerol en la fase orgénica es méxima y en este mismo punto el
agua se encuentra libre de dicho componente y la fuerza impulsora para la transferencia de masa es
maxima. Este es el principal proposito del esquema en contracorriente.



= El aumento de la temperatura beneficiara también la cinética intrinseca de reaccion.

= La presencia de acidos grasos libres en la alimentacion del reactor contribuye al aumento de la
velocidad de reaccion, debido a su comportamiento autocatalitico demostrado en estudios efectuados
por Minami et al (3).

Se ha comprobado que para reacciones llevadas a cabo en presencia de agua en condiciones
subcriticas es posible asumir que la transferencia de masa entre fases es relativamente mas rapida que la
reaccion quimica. Por lo tanto, el proceso Colgate - Emery puede modelarse a partir de un sistema que
considere que la cinética es el mecanismo controlante de la velocidad de reaccion global (4).

Todo esto sugiere que el reactor batch, andlogo al tubular en co-corriente, a partir del que Milliren et
al. estiman las constantes del modelo cinético autocatalitico que han propuesto, tendrda una diferencia
sustancial con respecto al reactor tubular en contracorriente: la presencia de glicerol en la fase en la que
ocurre la reaccion. Puesto que el glicerol es un producto de la reaccion, su presencia afectara directamente al
grado de hidrolisis alcanzado en el equilibrio, puesto que desplazard este ultimo hacia reactivos. Esto
conduce a considerar un exceso de agua mayor al necesario para el esquema en contracorriente, para
mantener el grado de conversion en niveles aceptables (al menos superior al 90 %). El efecto de aumentar la
cantidad de agua en exceso se traduce en un mayor caudal volumétrico por unidad de tiempo en el reactor o,
lo que es lo mismo, un menor tiempo de residencia. El resultado sera un mayor volumen de reactor necesario
para alcanzar determinada conversion.

En conclusion, modelar el reactor como uno tubular a co-corriente en el que ocurre una reaccion
autocatalitica en seis etapas permitird tener en consideracion casi todas las variables que afectan la
conversion de equilibrio y el tiempo de reaccion, excepto la distribucion de glicerol entre las fases que
coexisten dentro del reactor del proceso Colgate - Emery. Para contrarrestar este inconveniente, que conduce
al sobredimensionamiento del equipo, se opta por emplear la menor cantidad de agua en exceso
estrictamente necesaria para alcanzar la conversion de equilibrio a volumen infinito dentro del reactor
propuesta en la Seccion 2.2.1.1.

El modelo cinético propuesto ha sido estudiado por Milliren et al (1). Sin embargo, los parametros
del modelo fueron estimados para la hidrélisis de aceite de soja, por lo cual debera analizarse su validez para
este caso particular, donde la materia prima es sebo vacuno.

De manera simplificada puede asumirse que el sebo vacuno se compone mayoritariamente por acido
oleico, seguido de acido palmitico y, por ultimo, estearico. Por otro lado, el aceite de soja esta conformado
en gran proporcion por acido linoleico, y en menor medida por &cido oleico. Los componentes mayoritarios
para cada caso — 4cido oleico y linoleico, respectivamente — son muy similares en estructura, conteniendo la
misma cantidad de carbonos en su cadena y difiriendo inicamente en la cantidad de dobles enlaces.

Se efectua, entonces, un andlisis del mecanismo de reaccién propuesto por Minami et al. (3) que se
presenta a continuacion en la Figura 3.1.



AG = AG + H- Disociacion de los acidos grasos
IG + H> = IG Protonacion de los trigliceridos
IG" + HO = DG + AG Hidrolisis delos triglicéridos
AGT = AG + H~ Desprotonacion

Figura 3.1 - Mecanismo de reaccién.
Siendo:

= AG: acidos grasos
= TQG: triglicéridos
= DG: diglicéridos.

En este proceso, los acidos grasos se disocian eliminando un proton que ataca el oxigeno carbonilico
de los triglicéridos. De este modo, el carbono carbonilico se encuentra apto para recibir el ataque
nucleofilico del agua. Esto también ocurre, de manera repetida, para los mono y diglicéridos. Entonces, el
mecanismo de reaccion por el cual procede la hidrolisis es de tipo adicion-eliminacidon y se reconocen tres
etapas:

= Protonacion.
= Adicion.
= Eliminacién.

La velocidad de reaccion dependera principalmente de las dos primeras etapas, pero la protonacion
serd la limitante. Es por ello que, desde el punto de vista del mecanismo planteado, las diferencias entre las
estructuras moleculares del acido oleico con respecto al linoleico no son relevantes a la hora de que la
reaccion tenga lugar. Por este motivo, las constantes cinéticas determinadas por Milliren para aceite de soja
se asumen aplicables cuando la reaccion se lleva a cabo empleando sebo vacuno.

Por otro lado, Sturzenegger et al. (5) determinaron los tiempos de reaccion hasta alcanzar el
equilibrio para la hidrdlisis de diferentes tipos de aceites, a saber: sebo vacuno, aceite de coco y aceite de
mani. Si bien el modelo cinético propuesto por Sturzenegger et al. difiere considerablemente del planteado
por Milliren et al., en su estudio demuestra que los tiempos de reaccidon necesarios para alcanzar un mismo
grado de hidrolisis bajo condiciones especificas no presentan diferencias sustanciales. En la Tabla 3.1 se
muestran los resultados que respaldan lo antedicho.



Temperatura de
reaccién (°C)

Sebo Vacuno
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Aceite de Coco

Tabla 3.1 - Tiempo de reaccién hasta el equilibrio para distintos aceites a diferentes temperaturas. (5)

Tiempo para alcanzar el equilibrio (min)

Aceite de Mani

2925 156 158 156
240 82 84 85
260 47 46 53
280 34 33 33

Figura 3.2 - Reacciones que forman parte del modelo considerado.

= W: agua

las reacciones presentes en la Figura 3.2.
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TG+ W= DG + AG 1)
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DG+ W+ AG == MG + 2AG
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(6}

= MG: monoglicéridos

= G: glicerol

A la notacion utilizada anteriormente para la descripcion del mecanismo de reaccion se suma ahora:

Por esto se asume que las constantes cinéticas, estimadas para un modelo que permite determinar el
tiempo de reaccion para aceites vegetales, seran igualmente validas para sebo vacuno. Este modelo consta de
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Las consideraciones efectuadas son:

= Se asume que las constantes cinéticas de las reacciones (1), (2) y (3) son iguales, e independientes de
la longitud de la cadena carbonada de los grupos de 4cidos grasos que conforman los glicéridos.

= Lo mismo ocurre para las reacciones (4), (5) y (6), que son las que incluyen el comportamiento
autocatalitico del sistema.

= Las constantes cinéticas exhiben una dependencia tipo Arrhenius con la temperatura.

Generalmente las constantes cinéticas para TG, DG y MG son distintas entre si, pero del mismo
orden de magnitud, segiin aproximaciones realizadas por Diasakou et al. (6) Es por esto que el modelo
empirico propuesto por Milliren et al. las considera iguales y de este modo reduce la cantidad de parametros
a ajustar.

Los pardmetros cinéticos reportados en el estudio antes mencionado se incluyen en la Tabla 3.2, y las
constantes cinéticas se calcularan a partir de la siguiente expresion:

E
kT = |IJ”'--:"|'}J(— —e] Ecuacién 3.
R.T

Las unidades para k; y k; son (L/mol.min), mientras para k, y k, son (L*/mol*>.min).

Tabla 3.2 - Pardmetros cinéticos.

i « E; (k)/mol)
5,37 90,29
12,89 158,75
0,20 26,77
7,72 95,23

Dado que el reactor opera a altas presiones y temperaturas (5 MPa y 260 °C respectivamente) el agua
se encuentra en condiciones subcriticas, como se ha mencionado en la Seccion 2.2.1.2, y las propiedades del
resto de los componentes que intervienen en la reaccion deberan ser estimadas de forma adecuada.

Para el calculo del caudal volumétrico que ingresa al reactor es necesario conocer, entre otros datos,
la densidad de cada componente presente en la corriente de entrada, a saber: sebo vacuno, acidos grasos
libres y agua.

La densidad del sebo vacuno se ha estimado empleando los aproximantes de Padé, cuyos parametros
fueron extraidos del estudio de Guerrero et al. (7) El calculo se efectu6 siguiendo la Ecuacion 3.2 que se



CAPITULO 3 - DISENO DEL SISTEMA DE REACTORES

muestra a continuacion. El resultado se obtiene en unidades de (kg/m®) y su rango de aplicacion es entre 283
y 573 K.

_ 1185,32=0.8326- T

P ept TV = 137 10-12.T Ecuacién 3.2

Para encontrar la densidad de los acidos grasos presentes en la corriente de entrada - 4cido oleico,
acido palmitico y 4cido estedrico, en este caso- , se utiliza la ecuacion de Rackett modificada, con
parametros estimados por Halvorsen et al. (8), de acuerdo a la Ecuacion 3.3.

o |

KT

vgins= P "

i [ =T T]} Ecuacién 3.3

Donde:
= Vg: volumen molar del componente
T.: temperatura critica
P.: presion critica

T,: temperatura reducida del componente

-
-
= Zga: el parametro de Rackett,
[
= R: constante de gases ideales.

El resultado se obtiene en unidades de (g/L). Los valores de los parametros antes mencionados para
cada especie se incluyen en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3 - Pardmetros de la ecuacién de Rackett modificada para los écidos grasos de interés.

Parédmetro Acido oleico Acido estedrico Acido palmitico

819,5 819 799,9

12,76 12,25 14,08
0,223 0,2205 0,2267
297 - 383 353 - 573 353 - 573

La temperatura reducida y la densidad del componente quedardn determinadas por las siguientes
expresiones, donde “PM” es el peso molecular de la especie:

T
Tn{ = T_ Ecuacién 3.4
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(L

a [T = ! ién 3.
i JE ""'_-:,-[ T Ecuacién 3.5

Para el caso de la densidad del agua en condiciones subcriticas (5 MPa, 260 °C), se utiliz6 el
diagrama de densidad en funcion de la presion a distintas temperaturas para agua pura que se muestra en la

Figura 3.3.
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Figura 3.3 - Densidad del agua pura en funcién de la presién para distintas temperaturas (9).

Finalmente, se presentan en la Tabla 3.4 los valores de densidad para cada componente a la
temperatura de trabajo, es decir, 533 K.

Tabla 3.4 - Densidad de componentes que ingresan al reactor.

Componente Densidad (kg/m?)

Sebo 742
Acido oleico 721
Acido estedrico Al
Acido palmitico 709
Agua 790




El caudal volumétrico quedaré calculado por la siguiente ecuacion:

W, w, W, W. W,
_"re w0 e Tp
Pre Pw  Po Pe Pp

Ecuacién 3.6

Los subindices corresponden a:

= O: acido oleico
= E: acido estearico
= P: 4cido palmitico

La notacion “W” hace referencia a caudales masicos de entrada, en unidades de (kg/min).

Como se ha mencionado anteriormente, el reactor operard a 5 MPa y 260 °C, puesto que bajo estas
condiciones es posible llevar a cabo la hidrolisis de sebo vacuno en ausencia de catalizadores. Ademas, el
motivo por el cual se opera a alta presion reside en que se pretende mantener, a la temperatura de trabajo, el
agua en estado liquido. Segin Forero-Hernandez et al., la constante dieléctrica del agua decrece de manera
significativa a medida que ésta es calentada a una presion tal que no se vaporice. Esto hace que se comporte
de manera similar a un solvente orgénico y, por lo tanto, aumenta su solubilidad en la fase oleosa.

Por otro lado, con el objetivo de cumplir con la relacion de glicerol y sebo que ingresa al reactor de
glicerdlisis, que sera analizado en la Seccion 3.2, fue necesario recalcular los caudales masicos de sebo que
ingresan a cada reactor con respecto a los propuestos en el balance de masa del capitulo anterior. Esto se
debe a que, producto de modelar el reactor de hidrolisis sin tomar en cuenta la transferencia de masa entre
fases, se obtuvo una menor produccién de glicerol a la salida de la torre. Los nuevos caudales propuestos se
presentan en la Tabla 3.5, y serdn de interés tanto para esta seccidon como para el disefio del reactor de
glicer6lisis. Los mismos han sido calculados luego de completar el disefio de ambos reactores.

Tabla 3.5 - Caudales maésicos de ingreso a los reactores

Reactor Caudal mésico (kg/h)

Hidrolisis 44926

Glicerélisis 1.088

Total 5.514




Se plantea un balance de masa por componente, en estado estacionario, para un reactor tubular que se
asume opera en flujo piston (sin retromezclado axial ni radial), segun las consideraciones hechas por Alenezi
et al. (10) en su modelo. El balance se efectia en un diferencial de volumen de reactor de acuerdo a lo que se

observa en la Figura 3.4.

Velovidod e entrada ] _ [ Velortdad de salida ] + ['I-"ﬂ'm'r'n":m’ e t't'.l'u'!.'frl.l'.l'i'-f.?]
et comporerfe NI del componente = 1" del compenenie " "

Figura 3.4 - Balance de masa en un diferencial de volumen del reactor de hidrélisis.

En la Figura 3.5 que puede observarse a continuacidon, se presenta el sistema de ecuaciones
diferenciales a partir del cual se ha modelado el reactor. Esto se llevd a cabo mediante la obtencion de los

perfiles de variacion de flujo molar de cada componente dentro del equipo.
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Figura 3.5 - Sistema de ecuaciones diferenciales para el disefio del reactor.

Haciendo uso de una herramienta de calculo, en este caso Mathcad, se ingresa el sistema de
ecuaciones diferenciales y se resuelve mediante un método numérico: Runge - Kutta de cuarto orden. Se
obtienen entonces los perfiles de caudal molar en funcion del volumen del reactor, como puede observarse

en la Figura 3.6.
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Figura 3.6 - Perfiles de caudal molar de cada componente en funcién del volumen del reactor.

Se puede determinar, por otro lado, que la maxima conversion alcanzada - para triglicéridos - a un
volumen de reactor infinito es de 94,8 %. Se propone, como objetivo, disefiar un reactor que logre un 99%
de dicha conversion para alcanzar aquella establecida en la Seccion 2.2.1.1 del Capitulo 2.

Conversion de salida = 0,99 « 94,8 % = 93,9 %

Se determina que serd suficiente con un reactor de 18,45 m® para alcanzar la conversiéon de
triglicéridos especificada.



Por ultimo, en la Tabla 3.6 se presentan los caudales molares de entrada y salida de cada componente
al reactor.

Tabla 3.6 - Caudales molares de entrada y salida al sistema de reactores.

Caudal molar Caudal mésico Caudal molar Caudal masico

(kmol/h) (kg/h) (kmol/h) (kg/h)

Componente

TG

3.930,29
(sin acidos grasos libres)

3.2.2 Disefio mecdnico

Para la eleccion de los materiales a utilizar en el reactor de hidrélisis, se deben tener en cuenta los
fluidos y los equipos involucrados en esta parte del proceso. Ademads, en cuanto al disefio mecanico, también
se debe considerar la forma en que se ingresa o se extrae un fluido del reactor, por lo que a continuacion se
detalla lo que ocurre en el proceso.

La materia prima, que inicialmente se encuentra en los tanques de almacenamiento, pasa a través de
un intercambiador de calor. Luego, se carga en la parte inferior de la columna de hidrolisis (a un metro de
altura desde el fondo), mediante una bomba de alimentacion de tipo émbolo de alta presion. A continuacion,
ingresa a través de un anillo de purga que rompe la grasa en pequenas gotas y, a medida que se calienta, sube
a través de la seccion de acumulacion de agua dulce donde su temperatura aumenta por contacto directo con
la misma. Después de pasar a través de la interfaz agua-grasa, la grasa se calienta ain mas por vapor directo
que ingresa en el reactor, mediante tres alimentaciones ubicadas en la seccion central de la columna.

En cuanto al agua, al igual que la materia prima, se calienta por medio de un intercambiador, pero
ingresa a la parte superior de la columna a través de un anillo de purga mediante una bomba de émbolo de
alta presion. El agua se calienta por contacto directo con el 4cido graso en una seccion de tipo bandeja y
luego se vuelve a dispersar por una placa distribuidora. El agua, en forma de gotas finas, cae a través de la
columna, y el agua dulce - conformada por la mezcla de agua y glicerol - se acumula en la parte inferior de
la torre antes de la descarga mediante un controlador de interfaz automatico. El 4cido graso se descarga
desde la parte superior de la torre a través de una valvula de control de contrapresion, que mantiene la



columna a presion de trabajo. La columna estd completamente llena de liquidos y se evita la vaporizacion
del agua manteniendo en exceso la presion de vapor del agua a la temperatura de funcionamiento.
Todo lo antes mencionado se esquematiza a continuacion, en la Figura 3.7.

Agua I

z! Ef

b4 Ac. grasos
Vapor b4
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Grasa |} 4

Aguas con
glicerina

Figura 3.7 - Esquema del reactor con sus corrientes de entrada y salida.

En cuanto a los materiales, si bien el acero inoxidable 316 y el Inconel de tipo sélidos soportan altas
presiones de operacion, el Inconel es mas atacado por los acidos grasos y agua a alta temperatura. La
velocidad de corrosion para los materiales antes mencionados se incluye en la Tabla 3.7.

Uno de los requisitos mas importantes para la construccion de equipos que operaran a alta presion es
que los materiales cuenten con una buena resistencia a la corrosion.

Tabla 3.7 - Efecto de la corrosién producida por la materia prima. (11)

Acero inoxidable 316

SCIUERD: 0,00025 0,000

(metros por afio)

Ademas se debe tener en cuenta los valores de temperatura y tension maxima permisible (que se
establecen en la Seccion VIII del Codigo ASME, que gobierna el disefio y la construccién de todos los
recipientes a presion, cuyas presiones de operacion son superiores a 1 bar). Como se observa en la Tabla 3.8,
el acero inoxidable 316 cumple con los requisitos, por lo cual se define la utilizacion del mismo para dicha
parte del proceso. También fueron tabulados algunos datos adicionales, propios del material, que luego se
requieren para la determinacion del espesor de las paredes del reactor. Se debe tener en cuenta que los
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valores son informados en unidades de ksi por los establecido en el Cédigo ASME, y que 1 ksi es
equivalente a 1000 psi 6 a 68.95 bar.

Tabla 3.8 - Propiedades del acero inoxidable 316. (12)

Resistencia a la traccién | Limite eldstico Temperatura Tensién mdxima permitida a
minima (ksi) minimo (ksi) maxima (°C) 260°C (ksi)

Luego de haber determinado el material, se calcula el espesor correspondiente al reactor de hidrélisis

utilizando la siguiente ecuacion extraida del codigo ASME para carcasas cilindricas sometidas a presion
interna.

P.R

—  _+(C1+C2
S.E-0.6.P

Espesor =

Ecuacién 3.7

Para la Ecuacion 3.7 se ha utilizado la siguiente notacion:

Espesor: corresponde a las paredes del reactor.
P: presion de disefio (psi).

R: radio interno (in).

S: tensién méaxima admisible (psi).

E: factor de soldadura.

C1: margen de corrosion.

L2 R R R R A

C2: margen de fabricacion.

Al reemplazar por los valores que se muestran en la Tabla 3.9, se halla el valor del espesor buscado.

Tabla 3.9 - Valores y detalle del calculo del espesor.

Pardmetro Resultado

S id 10% ma
P 725,19 psi+10%=797,71 psi € considera un &% mas
de la presién de operacién
R 0,5 m = 19,685 in Radio interno del reactor
Tensiéon maxima admisible
S 18000 psi
s de la Tabla 3.7
E : Valor adecuado para el
reactor de hidroélisis
. Margen de corrosién para
Ci 1in ) .
cualquier material
Cc2 lin Margen de fabricacién
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Finalmente, para establecer las dimensiones del reactor a partir del volumen hallado luego del
disefio, se tienen en cuenta los didmetros tipicos establecidos por diferentes autores, que se incluyen en la
Tabla 3.10.

Tabla 3.10 - Rangos para el didmetro y altura de la columna segun distintos autores.

0,508 - 1,21 18,3 - 24,4

Jones (14) 0,66 22,4

Se propone entonces un diametro de torre de 1 m, que cae en el rango propuesto por Sonntag y es
muy cercano al establecido por Jones. Con este valor y el volumen del reactor (18,45 m®) se calcula la altura
de la columna, de acuerdo a la Ecuacion 3.8.

H= 3 Ecuacién 3.8

El reactor de hidrdlisis, entonces, presenta una altura de 23,5 m.

3.2.3 Disefio térmico

En cuanto al disefio térmico que acompafia al reactor de hidrdlisis se deben tener en cuenta varios
aspectos. En primer instancia, se debe considerar el precalentamiento de las corrientes, tanto de la corriente
de agua que luego ingresa por la parte superior del reactor (columna de pulverizacion en contracorriente),
como la corriente de materia prima (sebo vacuno, TG) que luego ingresa por la parte inferior de la columna.
En segunda instancia, se alimenta en la zona central del reactor, distintas alimentaciones de vapor vivo que
permiten proporcionar el calor necesario para que la columna se encuentre a la temperatura de operacion, de
260°C. Ademas se debe tener en cuenta que para poder operar el sistema en forma isotérmica, se debe
agregar un aislante que permita que el calor se disipe hacia los alrededores.

Precalentar las corrientes que ingresan al reactor permite reducir el requerimiento de vapor, evitar las
pérdidas de calor por radiacion, favorecer la transferencia uniforme de calor, y facilitar la reaccion de
hidroélisis para poder obtener los productos deseados.

La corriente de sebo debe precalentarse a una temperatura que no exceda su valor de descomposicion
de 280°C, pero debe permitir que la grasa se encuentre lo suficientemente liquida para ser bombeada hacia el
reactor. Teniendo esto en cuenta se establece un valor de 130 °C, que coincide a su vez con la temperatura de
trabajo del reactor de glicerolisis detallado en la Seccion 3.3.1.1.



Dado que la reaccion de hidrdlisis sucede en fase liquida, la temperatura de la corriente de agua no
debe exceder los 100 °C. Entonces, se fija en 94 °C tanto para asegurar que se encuentre en estado liquido al
ingresar al reactor, de acuerdo a la presion a la que se encuentra esta corriente (Seccion 4.4), como para
evitar dafios en el sistema de impulsion.

El precalentamiento de ambas corrientes implica un intercambio de energia con otra corriente del
proceso, o bien con una corriente auxiliar, y se analiza en la Seccion 5.3 de integracion energética.

Se hace imprescindible colocar un material aislante que recubra la pared externa del reactor, ya que
¢ste opera a una temperatura muy elevada, y es necesario mantener la superficie del equipo a una
temperatura constante que permita operar el equipo de forma isotérmica. Ademas, es util para que los
operarios puedan acceder a ella, con las respectivas medidas de seguridad, sin quemarse ni suftrir dafios
fisicos. Este aislamiento proporcionara un ahorro de energia al conservarse mejor el calor interior y ademas
reducird el ruido y la vibracion.

El calculo del espesor del aislante necesario se basa en la conveccion y la conduccion de
transferencia de calor. La Figura 3.11, ilustra un esquema de las temperaturas y los radios de las paredes del
reactor y el ya nombrado aislante.

Tamb

Figura 3.11 - Esquema del aislante térmico.

Donde:

¥

T,: temperatura en el interior del reactor

T,: temperatura del interfaz entre la pared del reactor y el aislante

T;: temperatura externa del reactor que se encuentra en contacto con el aire
T.mb: temperatura del ambiente exterior

r;: radio interno de la pared del reactor

1,: radio externo de la pared del reactor

L 2R 2R R R R

r;: radio externo del aislante

Los valores de r; y r, se pueden determinar a partir del espesor hallado en el disefio mecanico, por lo
que son conocidos. La temperatura en el interior de la pared del reactor (T),) es la de operacion (260°C) y Tj
se impone en 40 °C, una temperatura con la que se pueda trabajar directamente sobre el reactor y asumiendo
que se encuentra fuertemente aislada para minimizar las pérdidas de calor. Teniendo en cuenta que la
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maxima temperatura que soporta la piel del ser humano sin sufrir ninglin tipo de quemaduras es de 44°C
(15). La temperatura ambiente se considera igual a 25°C.

El método de resolucion consistira en la resolucion de tres ecuaciones con tres incognitas, de las
cuales se obtendra “T,”, “Q” (calor intercambiado) y “r;” con la ayuda de Mathcad, que se desarrollara
posteriormente.

Previo a la resolucion se deberan analizar las ecuaciones que rigen la conveccion sobre superficies,
tanto natural como forzada y evaluar cual predomina como se observa en la Tabla 3.11. La transferencia de
calor por conveccion depende de la variacion de la temperatura sobre la superficie y de las propiedades
termofisicas del fluido que interviene.

Tabla 3.11 - Comparacién entre conveccién forzada y natural.

¢Coémo se define el

Nomenclatura Parametro ) Conveccién natural Conveccién forzada
pardmetro?

Lc

Tabla All1

Calculo del namero de Reynolds y Grashof

Comparacién




Al hallar que predomina la conveccion forzada se debe buscar una correlacion en tablas, que sea
acorde a las condiciones del reactor, para poder hallar el coeficiente de transferencia por conveccion “h” en
unidades de (W/m?.°C). Mediante la siguiente correlacion de Churchill-Berstein se calculé el coeficiente a

partir del numero de Nusselt.

|
0,62 Rep) 2 Pr? [ 3

|':|.'-:'|._I

."'."ril.:I ={l, 3+

[e(%2P T

M
TR0 ] Ecuacion 3.9

Teniendo en cuenta que el numero de Nusselt se define a partir de la longitud caracteristica, en este
caso la misma es el didmetro del reactor, por lo que queda expresado de la siguiente manera:

hLe he D
N = : - M =

Ecuaciéon 3.10

Donde “k” es la conductividad del fluido, “L:” la longitud caracteristica que dependera de la
geometria de la superficie y “h” el coeficiente de transferencia de calor.

Al igual que el nimero de Reynolds, el cual queda expresado de la siguiente manera:

o.v.Le d.v.D
Re=——— 3 Re, =— Ecuacion 3.11
A A

Y por ultimo, el nimero de Prandtl se define a partir de la expresion presentada en la Ecuacion 3.12.

pr=£-P Cp
Kk

Ecuacién 3.12

De todas formas, también es posible obtenerlo de tablas, al igual que las otras propiedades del aire a
la temperatura de pelicula, y para este caso resulta igual a 0,7293.

Cuando se conoce el nimero promedio de Nusselt, el cual es 420,93 - adimensional - y, por
consiguiente, el coeficiente promedio de conveccion (h=10,77 W/m?.°C), se procede a determinar “T,”, “Q”
(calor intercambiado) y “r;”, como se indicé anteriormente. A partir de las ecuaciones involucradas en el
sistema (3.13, 3.14 y 3.15); las mismas se hallan en la Tabla 3.12, con sus correspondientes valores de cada
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una de las variables involucradas, se obtienen dichas variables. Las temperaturas y lo que simboliza cada

radio, se observa en la Figura 3.3 antepuesta.

Tabla 3.12 - Expresiones involucradas para determinar el espesor del aislante.

Expresién Detalle

Conduccién en
la pared del
reactor

Ecuacién 3.13

Conduccién en
el aislante

Ecuacion 3.14

Conveccién
entre el reactor
y el ambiente

Ecuacién 3.15

Radiaciéon
entre el reactor
y los
alrededores

Ecuacion 3.16

Como se dijo anteriormente, a partir de la resolucion de las Ecuaciones 3.13, 3.14 y 3.15 se halla el
calor involucrado de 14378,7 W=14,4 kW; T, = 259,4 °C (temperatura en la interfaz reactor/aislante) y r;=

0,6 m. Por lo que el espesor del aislante es de 0,03 m (3 cm).

En cuanto a las caracteristicas mds importantes que deben aportar los materiales aislantes se

encuentran las siguientes: debe ser seguro, es decir, que no deben producir humos ni arder; debe ser

resistente a quimicos y solventes; debe generar un ahorro de energia, ya que al colocarlo se busca disminuir

el flujo de calor a través del material, debe tener baja permeabilidad de vapor y humedad y alta

permeabilidad de aire.

Por lo que, para seleccionar el aislante se pueden analizar sus propiedades materiales y el limite de

temperatura al cual trabajan, algunas opciones pueden verse en la siguiente Tabla 3.13.
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Tabla 3.13 - Materiales aislantes industriales. (17)

No corrosiva, gran resistencia quimica,
Lana de vidrio g. ) g 0 a 800
ignifuga.
Resistencia quimica pero no a dcidos,
Espuma de poliuretano flexible, barrera de vapor de agua y -220 a 175
reduce el riesgo de condensacién.
Aislante térmico y de proteccién contra el
Vidrio cocido i -265 a 430
fuego.
Fibra cerdmica Resistente, flexible y ligera. 1200

De acuerdo a sus condiciones de aplicacion y propiedades, se selecciona la lana de vidrio como
material aislante. Este se obtiene fundiendo vidrio reciclado combinado con arena y otorga aislacion térmica,
acustica y proteccion contra el fuego. En instalaciones industriales, gracias a su amplio rango de temperatura
de trabajo, se utiliza para el aislamiento térmico de equipos. Ademas es elastico, resistente, completamente
reciclable y econdémico.

Como se indicd anteriormente, el aislamiento proporciona un ahorro de energia al conservarse mejor
el calor interior, lo cual se ve evidenciado a partir de los valores que toma el calor involucrado en ambos
casos. A partir de la Ecuacion 3.17, que se detalla en la Tabla 3.14, se obtiene el calor involucrado en el caso
de no utilizar un aislante.

Tabla 3.14 - Expresién involucrada en el calor disipado sin aislante.

Expresién ry Ly
global en In| —
forma de oL i

resistencias

+ | 2w H (T - Tamb) =216.418,5 W =216.4 kW
& '

Ecuacién 3.17

Al observar los valores se demuestra que con la incorporacion del aislante se disipa el 6,6 % del
calor que se disipara si el reactor no tuviera un aislante. Ya que con aislante se liberan 14,4 kW y sin aislante
216,4 kW.

Ambos reactivos, tanto el sebo que asciende por el reactor de hidrdlisis como el agua que desciende
por el mismo, son abruptamente calentados gracias a la introduccion de vapor vivo a la columna. La
cantidad debe ser limitada de manera de permitir que se enfrie y luego condense al entrar en contacto con los
componentes mas frios, es decir con los reactivos ya mencionados, y en consecuencia descargue su calor
latente de condensacion en la zona inmediata a la de introduccion.



El vapor es suministrado por una caldera a 48 bar de presion, por lo que luego con la ayuda de un
compresor de vapor se aumenta hasta la presion requerida por el reactor de hidrélisis. Es particularmente
ventajoso usar este sistema cuando se produce vapor en la sala de calderas de la planta principal.

Al salir de dicha sala, el vapor se encuentra saturado (48 bar, 262,7°C) y debe comprimirse (se
asume isentropicamente) para aumentar su presion y asi introducirlo por tres entradas en la zona central del
reactor. Por un lado, con la ayuda del diagrama de Mollier se pudo determinar la temperatura que alcanza el
vapor al aumentar su presion hasta 50 bar (presion de operacion), la cual es de 270°C. Al ingresar al reactor,
el vapor se des-sobrecalienta hasta saturarse, y luego se subenfria hasta llegar a la temperatura de operacion
de 260°C. Teniendo en cuenta que el calor latente que se libera al cambiar de estado es mas significativo que
el calor sensible que se libera al disminuir la temperatura. En el balance, en el que se halla el caudal de
vapor, se tienen en cuenta dichos cambios, como se muestra en la siguiente expresion:

”11'::,991' ' ﬁl‘!T-i:'ra,l:w-r{'E-:l bar) = njagm 'Cpngm ' [Tngm:.‘ - Tap ) + nj.':ebo 'Cp:ebo ' (I:ebo:.‘ - Tap )+ Ir.or 'F_J-:l 'ﬁHr + Qper:.".‘:."o-

Ecuacion 3.18

El caudal de agua queda definido por la Ecuacion 3.19, es decir por la suma de la corriente de agua
recirculada de otras etapas del proceso y la corriente de vapor condensado.

H'l-:;'grraa’e hidrolisis — ?Hagrrc;' + ??'lwpw' Ecuacién 3.19

Por su parte, la temperatura del agua a la entrada (T,,,;) se establece en 94 °C de acuerdo a lo

agua,i
determinado en la Seccidon 3.2.3.1.

A partir de los parametros que se detallan en la Tabla 3.15, se obtiene el caudal de vapor necesario
para aumentar la temperatura de las corrientes que ingresan al reactor (agua y TG) hasta la temperatura de
operacion y mantener la torre, con la ayuda del aislante, a temperatura constante.
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Tabla 3.15 - Valores y detalle del calculo del caudal de vapor vivo.

Pardmetro Detalle Resultado

AH vaporizacién

Figura Alll

m

agua hidrélisis

Tabla All.2

AHr

Fao

Q perdido




Con respecto a las calderas, las mismas pueden clasificarse en funcion de la posicion relativa de los
fluidos en pirotubulares (tubos de humo) o acuotubulares (tubos de agua); de acuerdo a las necesidades del
proceso (agua caliente, vapor saturado, vapor sobrecalentado); al tipo de tiro (natural, forzado, equilibrado)
y a la presion de operacion (baja, mediana, alta, supercriticas). Para poder suministrar vapor al reactor de
hidrdlisis cuya presion de operacion es de 50 bares, seria necesaria una caldera de alta presion ya que se
halla dentro de los limites de dicho rango (entre 19,6 bar y 220,65 bar)(18). Se define entonces, por la
utilizaciéon de una acuotubular, ya que una de las desventajas principales de la humotubulares es que no
trabajan con altas presiones, ya que existe riesgo de explosion y ruptura de la caldera, por lo que son equipos
potencialmente peligrosos.

En las calderas de tipo acuotubular el agua circula por el interior de los tubos, mientras que los gases
de combustion lo hacen por la superficie externa. Ademas cuentan con una puerta de hogar que le permite la
carga manual del combustible solido o inspeccién de la llama, o bien, en las que utilizan combustibles
liquidos o gaseosos, dicha puerta se reemplaza por el quemador.

3.3 Reactor de Glicerélisis

3.3.1 Disefio del reactor

La reaccion de glicerdlisis es comunmente llevada a cabo en reactores tipo tanque agitado continuo -
TAC - que operan en estado estacionario. Se alimenta, de forma ininterrumpida, la mezcla de triglicéridos y
glicerol, en una relacién preestablecida y una carga de catalizador proporcional a la cantidad de sebo
procesado.

Puesto que, a temperatura ambiente, el glicerol es parcialmente miscible en la fase oleosa, sera
importante equipar el reactor con un buen sistema de agitacion que promueva el contacto entre ambos
liquidos, generando un grado de turbulencia que, sumado al correcto ajuste de la temperatura de reaccion,
incrementa la solubilidad de las fases. Bajo estas condiciones se asume que la reaccion tiene lugar en fase
homogénea.

Frente a la ausencia de informacion detallada con respecto a la cinética de la reaccion de glicerdlisis
catalizada por bases fuertes, debido al escaso conocimiento del mecanismo de reaccion, fue necesario
proponer un modelo cinético y ajustar los pardmetros del mismo a partir de datos experimentales relativos al
cambio en la concentracion de las especies presentes en la reaccion en funcion del tiempo.

Los datos experimentales, de la variacion de la concentracion de las especies que intervienen en la
reaccion en funcidon del tiempo, fueron obtenidos a partir de ensayos realizados a escala laboratorio por
Kazembe - Phiri et al. (19). Estos se llevaron a cabo utilizando hidréxido de calcio - Ca(OH), - como
catalizador, bajo las condiciones detalladas en la Tabla 3.16.

Si bien el estudio fue efectuado para un rango de temperaturas entre 80 - 180 °C, al analizar los
perfiles reportados, se ha decidido realizar el ajuste para 130 °C unicamente. Esto se debe a que se observa
que al aumentar la temperatura de reaccion se obtiene un producto cada vez mas rico en monoglicéridos.
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Para este caso en particular no se considera necesario alcanzar un alto grado de pureza respecto de la
composicion de monoglicéridos, dado que se apunta a comercializar la mezcla de mono y diglicéridos.

La utilizacion de Ca(OH), como catalizador se respalda en el hecho de que el producto obtenido
podra ser destinado a la industria alimenticia, lo cual no es posible si se emplease hidréxido de sodio -
Na(OH) -. Comparativamente, ambos son econémicos y su disponibilidad es elevada.

Tabla 3.16 - Condiciones de reaccién para la determinacién de pardmetros cinéticos.

Glicerol (kg/kg de sebo) _
Carga de catalizador (kg/kg de sebo) _
e

El modelo cinético propuesto consta de las siguientes reacciones reversibles. La notacion concuerda

con la mencionada previamente.
k
: [
TG+ G&=—=DG + MG (1}
k
-1
K
DG+ G+—=21MG (3
ks
TG+ MGF=—=2IDG (3}

ks

Figura 3.9 - Reacciones que forman parte del modelo cinético propuesto.

Proponiendo que el modelo coincide con una cinética tipo ley de la potencia, y que las reacciones
son elementales, se plantea el sistema de ecuaciones diferenciales de la Figura 3.10. Estas describen la
variacion de la concentracion de cada especie en funcion del tiempo, como se muestra a continuacion.

d[f]' ==& [TGIG]+ & _ [PGMG] - & [TGIMG]+ & _ Jﬂﬂ]:

ﬂzﬂl =& [TG]G]- & _ [DGYMG] - & [DGYG]+ & _[MGT + 2k [TG]IMG]- 24 _,[DG]?

a[::::] =k [TGG]-4_ [DGIMG]+2 4, [DGIG]- 24 _IMG) - & [TGMG ]+ & _ [DG]

$= - & [TGNG]+ & _ [DCYMG]- &, [PCYG]+ &k _[MG]

Figura 3.10 - Sistema de ecuaciones diferenciales para la variacién de concentracién en el tiempo.
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Posteriormente, se realiza el ajuste de los parametros cinéticos, a saber: k,, k., k,, k., ks, y k.
Puesto que en el estudio realizado por Kazembe - Phiri et al. (19) se propone un modelo cinético diferente,
donde solo se tienen en cuenta las reacciones (1) y (2), los valores de las constantes cinéticas reportados para
130 °C unicamente se utilizaran como punto de partida para estimar los pardmetros de interés en el analisis
presente.

Por otro lado, se ha verificado que los datos reportados en el estudio mencionado para la
concentracion de monoglicéridos en funcidon del tiempo son inconsistentes: su concentracion aumenta
cuando la reaccion ya se ha detenido, debido a que no se evidencian cambios para el resto de las especies.
Por este motivo, el ajuste de los parametros cinéticos se efectiia a partir de los datos de concentracion en
funcioén del tiempo de TG, DG y G.

Haciendo uso de un sistema de computo numérico, en este caso Matlab, se ingresan las ecuaciones
diferenciales que describen el modelo. Luego, se ajustan manualmente los parametros cinéticos de interés
hasta obtener un rango lo suficientemente acotado, de forma tal que el modelo represente adecuadamente los
valores experimentales. Los resultados obtenidos se reportan en la Tabla 3.17, acompafiados de la Figura
3.11, donde se representan graficamente las curvas de ajuste.

Tabla 3.17 - Pardmetros cinéticos estimados.

k, (L/mol.min) (8,5 + 0,5).10?

k, (L/mol.min) (1,0 £ 0,1).10°
ko (L/mol.min) (2,5 £ 0,5).10?
ko (L/mol.min) (2 £1).10*

k; (L/mol.min) (2,5 £ 0,5).10°

ks (L/mol.min) (1,5 + 0,5).10°
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Figura 3.11 - Grdfica de curvas de ajuste y datos experimentales.

En principio, la temperatura de operacion ha quedado determinada a partir del valor para el cual se
efectud el ajuste de los pardmetros cinéticos: 130 °C. Se respeta la carga de catalizador propuesta por
Kazembe - Phiri et al. Se modificara ligeramente la cantidad de glicerol ingresado con respecto al sebo
procesado frente a los valores presentados en el estudio antedicho. Se ha comprobado que el aumento
mejora la conversion de triglicéridos y, ademas, es consistente con el exceso de glicerol propuesto en la
Seccion 2.4.4 del presente trabajo.

Es importante remarcar que debieron recalcularse los caudales de sebo destinados a cada reactor -
glicerdlisis e hidrolisis - con respecto a los determinados a partir del balance de masa efectuado en la
Seccion 2.4. Esta modificacion busca alcanzar el exceso de glicerol propuesto de 110 % molar (13) en la
corriente de entrada al reactor de glicer6lisis, que estard condicionado por la cantidad de glicerol que pueda
obtenerse a la salida del reactor de hidrdlisis.

A continuacion, en la Tabla 3.18 se presentan las condiciones bajo las cuales operara el reactor que
se pretende disefiar.
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Tabla 3.18 - Condiciones de operacién para el diseiio del reactor.

Seleccionada para alcanzar
T tura (°C) la distribucion deseada de

emperatura
= MG y DG en la corriente de

salida.

Segun un exceso del 110%

Glicerol (mol/mol de sebo) molar frente al sebo,
sugerido por Sonntag (13)

De acuerdo a lo

Carga de catalizador (kg/kg de sebo) recomendado por Ferretti (20)

3.3.1.3 Balances de masa en el reactor tanque agitado continuo

Se plantea, entonces, un balance de masa para cada componente (TG, DG, MG y G), en estado
estacionario, para un reactor tipo tanque agitado continuo, cuyos caudales de entrada se presentan en la
Tabla 3.19. Se asume valida la suposiciéon de mezclado perfecto, con lo cual la concentracion de salida sera
igual a la concentracion de cada especie dentro del reactor.

Tabla 3.19 - Caudales masicos y molares de entrada al reactor.

Componente W, (kg/h) F. (kmol/h)

El 11,2 % son acidos
grasos libres

Se considera que el sebo

no contiene inicialmente
monoglicéridos ni
diglicéridos

Puro, sin tener en cuenta

el agua
. Equivalente al 10 % en

Agua en corriente de .
. peso de la corriente de

glicerol .
agua y glicerol

El balance de masa por componente resulta en la siguiente expresion general:

ll"einﬂ'dad e entroda ] _ l Velocidad de salida ] + [Vrfm'r'n"ﬂd de ComyIimey

del compoierie del componente =i del componente " i

Figura 312 - Balance de masa en el reactor de glicerélisis.
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Figura 3.13 - Balance de masa para cada componente.

“Q,” representa el caudal volumétrico que ingresa al reactor - expresado en unidades de (L/min) -y
se asume constante debido a que la reaccion ocurre en fase liquida. Este caudal tiene en consideracion tanto
el glicerol como el agua presente en esta corriente, cuya presencia no afecta directamente a la reaccion.
También se tienen en cuenta los 4cidos grasos libres en la corriente de sebo vacuno, cuya influencia sera la
misma que la del agua.

Q, se calcula como el cociente entre el caudal masico de cada componente y su densidad a la
temperatura de operacion, y resulta igual a 24,38 L/min.

Haciendo uso de una herramienta de calculo, en este caso Mathcad, se plantea el sistema de
ecuaciones que surgen a partir del balance de masa. Utilizando un esquema tipo Given-Find paramétrico es
posible calcular los caudales molares de cada especie a la salida del reactor en funcion del volumen del
mismo o bien de su tiempo espacial. El tiempo espacial del reactor (simbolizado con la letra griega 1) resulta
del cociente entre el volumen del reactor y el caudal volumétrico que ingresa al mismo.

Se obtiene, entonces, un perfil de caudales molares de salida en funcion del tiempo espacial del
reactor que se presenta en la Figura 3.14.
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Figura 3.14 - Caudales molares de salida del reactor en funcién de su tiempo espacial.

Se puede determinar, por otro lado, que la maxima conversion alcanzada - para triglicéridos - a un
tiempo espacial infinito es de 99 %. Se propone, como objetivo, disefiar un reactor o sistema de reactores
que logre un 99% de dicha conversion.

Conversion de salida = 0,99 «99 U = 989

Se decide analizar el efecto de colocar una serie de tanques agitados sobre el volumen necesario para
alcanzar un mismo nivel de conversion (98 % en este caso). El andlisis se presenta en la Figura 3.15 y se ha
considerado que los tanques en serie tendran el mismo volumen entre si.

A partir de este estudio queda en evidencia la mejora que implica colocar una serie de tanques
agitados para lograr el mismo nivel de conversion en un menor volumen. También puede observarse que el
efecto de colocar un quinto reactor no reduce en gran medida el volumen requerido para alcanzar la
conversion antes mencionada, con lo cual no se justifica su utilizacion.

Se decide disefiar una serie de cuatro tanques agitados continuos de 1 m® cada uno, cuyo tiempo de
residencia es de 42 minutos. El tiempo de residencia total de la serie sera de 168 minutos.



CAPITULO 3 - DISENO DEL SISTEMA DE REACTORES

70

Al
=
E -
3 3
=
3
E 4
o
"
-
"E 30
=
-
=
=

10

.:I :
3 4 5
Cantidad de reactores

Figura 3.15 - Volumen requerido para alcanzar una conversiéon de 98 % en una serie TAC.

3.3.1.5 Resultados obtenidos a partir del esquema propuesto

A continuacioén, en la Figura 3.16 se presentan los perfiles obtenidos, a partir de los cuales pueden
determinarse los caudales molares de salida de cada componente en cada reactor.
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Figura 3.16 - Caudales molares de salida de cada reactor para Triglicéridos y Diglicéridos.
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Figura 3.17 - Caudales molares de salida de cada reactor para Monoglicéridos y Glicerol.

Es importante notar que los Uinicos puntos con sentido fisico corresponden a la salida de cada reactor,
en los puntos de inflexion de cada curva presentada. Las curvas cambian de color entre la salida de un
reactor y la entrada del siguiente y se han presentado en dos graficos distintos para la mejor visualizacion de
los resultados segun la escala empleada.

Finalmente, en la Tabla 3.20 se presentan los caudales molares de entrada y salida de cada
componente a la serie de reactores, y en la Figura 3.17 se incluye un diagrama del arreglo de los equipos con

sus respectivos volimenes.

Tabla 3.20 - Caudales molares de entrada y salida al sistema de reactores.

Caudal molar Caudal madsico Caudal molar Caudal madésico

(kmol/h) (kmol/h)

Componente

TG
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Figura 3.18 - Esquema de la disposicién de los reactores, con caudales molares de entrada y salida.

3.3.2 Disefio mecdnico

Los reactores tipo tanque agitado son ampliamente utilizados en las industrias alimenticia, quimica y
biotecnoldgica. La configuracion geométrica de los reactores es uno de los factores clave para explicar los
fenomenos de mezclado. Los tanques de mezclado y los agitadores son producidos de varios tipos y
tamafos, y si bien existe una configuraciéon geométrica estandar, la més adecuada depende del proceso a
llevar a cabo. De esta forma, se deben definir las dimensiones adecuadas del tanque, el material del mismo,
y el sistema de agitacion necesario.
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En la seccion anterior se definid que el sistema mas adecuado de produccién es obtenido mediante
una serie de cuatro tanques agitados continuos de igual tamano. Si bien el valor obtenido de volumen es el
necesario para llevar a cabo la reaccion de glicerdlisis, al dimensionar el equipo para su construccion fisica
se deben tomar ciertos recaudos.

De acuerdo al estandar API 650 (21), es recomendable dejar una distancia sobre el nivel de liquido de
disefio denominada proteccién de sobrellenado. De esta manera se evita que los tanques se llenen en su
totalidad, aplicando un margen de seguridad de sobredimensionado del 20%. El volumen de cada uno de los
tanques de la serie se encuentra detallado en la Tabla 3.21.

Tabla 3.21 - Volumen de sobredimensionamiento.

Volumen de disefio (m?) Volumen sobredimensionado (m?)

1 1,2

Otro factor a tener en cuenta, es la relacion entre el didmetro y la altura. Para recipientes que
contienen liquidos se recomienda la relacion Optima (21) que se encuentra en la Tabla 3.22. Los valores
obtenidos de didmetro y altura se establecieron mediante una simulacién en Unisim Design R390.1 de un
TAC de volumen igual al sobredimensionado. Es importante mencionar que el simulador emplea normas
internacionales para realizar dichos céalculos.

Tabla 3.22 - Relacién é6ptima y dimensiones finales de cada reactor.

Relacién éptima Didmetro (m) Altura (m)

2
D=—H 1 1,51
3

Por ultimo, al dimensionar el reactor también se debe tener en cuenta el espesor de la pared del
mismo, el cual se calcula utilizando la Ecuacion 3.7, a partir de los valores detallados en la Tabla 3.23 en la
cual también se encuentra el resultado.



Tabla 3.23 - Valores y detalle del cdlculo del espesor.

Parametro Valor Detalle Resultado

o .
147psi +10%=162 psi Un 10% mds de |'a, presion de
operacién

0,5 m = 19,69 in Radio interno del reactor

Tensién mdéxima admisible a 130

20000 psi .
C (12) .
espesor = 202 in = 0,051 m
: Valor adecuado para el reactor
de glicerslisis

. Margen de corrosién para

in

cualquier material

lin Margen de fabricaciéon

El proceso de glicerdlisis de triglicéridos es llevado a cabo a 1 bar, es decir a baja presion, entonces
la eleccion del material no se ve limitada por este valor como era el caso en el reactor de hidrdlisis. Asi
mismo, es preferible trabajar con acero inoxidable por las caracteristicas detalladas en la Seccion 3.2.2 y en
la Tabla 3.7.

El objetivo de la agitacion dentro de este tipo de reactores es lograr un buen mezclado de los
reactivos, para asegurar que todo el volumen del recipiente se utilice para llevar a cabo la reaccion y de esta
forma evitar la formacidn de canalizaciones y volimenes muertos.

Dado que el tanque fue dimensionado con una geometria no estandar se debe optimizar la
configuracion de los impulsores para dicha geometria. Para ello es necesario evaluar el efecto de las
siguientes dimensiones dentro del reactor:

= H: altura del tanque (1,51 m)
= 7 altura del liquido dentro del tanque (1,21 m, un 80 % de H)
= Dt: diametro del tanque (1 m)
= Di: diametro de los impulsores
3
Dt o Zi: distancia del fondo del tanque al ultimo impulsor
5

3}

= DI distancia entre impulsores



Figura 3.19 - Dimensiones relevantes de un tanque agitado.

Para determinar el diametro de los impulsores, se emplea la relacion establecida por Rushton et al.,
en la cual Di=Dt/3, por lo tanto Di=0,33 m. A su vez, la distancia desde el fondo del tanque al Gltimo
impulsor, puede considerarse ¢/Dt=1/4, y la separacion entre impulsores s/Dt=1/2. (22) (23).

Por otro lado, es importante mencionar que para evitar la formacion de vortices durante la agitacion
es necesaria la implementacion de deflectores o baffles. Estos consisten en superficies solidas colocadas en
las paredes internas del reactor, especificamente en la trayectoria tangencial de los flujos generados por el
impulsor giratorio. Gracias a esto transforman los flujos tangenciales a flujos verticales, proporcionando una
mezcla de arriba a abajo sin remolinos y minimizando el aire de arrastre. Para este caso se selecciona una
configuracion estandar de deflectores que consiste en cuatro placas verticales de un ancho (w) igual al 10%
del didametro del tanque, Dt/ 10 (24), es decir w=0,1 m.

A partir de las dimensiones mencionadas, se puede establecer el tipo de impulsor adecuado para el
sistema de agitacion mediante lo expuesto en la tabla de la Figura 447 del libro “Operaciones Basicas de la
Ingenieria Quimica” de G.G Brown. (25), considerando los valores obtenidos en la Tabla 3.24.

Tabla 3.24 - Valor de las relaciones entre las dimensiones del agitador.

Dt/Di 3
Z/Di 3,62
Zi/Di 0,75

w/Di 0,3



De esta manera, se determina que es necesario un impulsor tipo turbina de 6 palas planas.
Por otro lado, el tipo de impulsor empleando establece la velocidad dentro del reactor a partir del
flujo que este genere, pudiendo ser radial, axial o mixto:

= Flujo axial: tiene lugar en direccion vertical, paralelo a las paredes del tanque. En este caso, los
impulsores mas conocidos son los PB4. El flujo es de transicion a turbulento y son utilizados en su
mayoria para mezcla de fluidos miscibles, suspension de solidos, dispersion de solidos y
transferencia de calor.

= Flujo radial: la direccion del flujo es hacia las paredes del tanque, en direccion horizontal. Un tipo
de impulsor que provoca este flujo es el Rushton. Se utilizan principalmente para fluidos de baja a
media viscosidad, de una o multiples fases y son muy efectivos para la dispersiéon de sistemas
gas-liquido y liquido-liquido. En comparacion con impulsores de flujo axial, proporcionan mayores
niveles de cizallamiento y turbulencia con menor bombeo.

En las Figuras 3.20 y 3.21 pueden observarse los tipos de flujo asi como ejemplos de impulsores asociados a
cada flujo.
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Figura 3.20 - Impulsor PB4 y flujo axial. Figura 3.21 - Impulsor Rushton y flujo radial.

Teniendo en cuenta el sistema de reaccion y el tipo de fluidos que intervienen en la glicerolisis, y
siendo el impulsor seleccionado tipo turbina de 6 palas planas, queda establecido que el tipo de flujo que
este genera es radial. Cabe destacar que se opta por un impulsor con disco en el centro conocido como
Rushton. Esta disposicion da lugar a un patron de flujo uniforme evitando la presencia de volimenes
muertos en el reactor, genera mayor poder de agitacion que si no tuviera disco e impide el ascenso de
posibles gases.

Por tultimo, para describir por completo el sistema de agitacion es necesario especificar la potencia
requerida por el motor asociado al mismo tal como muestra la Figura 3.22.
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Figura 3.22 - Esquema del sistema de agitacién de un reactor.

La potencia consumida es una funcién de diferentes pardmetros como el tipo y namero de
impulsores, la velocidad de agitacion, las propiedades reoldgicas del fluido y la configuracion de los
impulsores dentro del tanque. La potencia absorbida durante la agitacion de un mecanismo se representa a
través del numero de potencia Po.

Ecuacién 3.20

Siendo:

= Po: nimero de potencia Po
= P: Potencia

= N: numero de revoluciones
= Di: Diametro del impulsor
= p: densidad de la mezcla

Si bien el nimero adimensional Po depende del nimero de Reynolds, en este caso, dado que el flujo
se encuentra en régimen turbulento (Re>10.000) y que para valores de Reynolds altos el Po se vuelve
constante, no es necesario analizar dicha dependencia.

Por otro lado, para establecer el nimero de revoluciones se tiene en cuenta la siguiente relacion de
2
B

escalado N o<Di_ (22). De acuerdo a Kazembe, para llevar a cabo la reaccion de glicerdlisis a escala

laboratorio fue necesario un diametro de impulsor de 0,04 m y una velocidad de mezclado de 1.000 rpm. (19)



= Ecuacion 3.21

Aplicando la Ecuacion 3.21, y teniendo en cuenta que el diametro del impulsor del reactor industrial
en disefo es de 0,33 m, se obtiene que es necesaria una velocidad de mezclado de 243,3 rpm.

Ademas, considerando que al reactor ingresa un caudal mésico (W) de 1346,8 kg/h y un caudal
volumétrico (Q) de 1,46 m*/h, mediante la Ecuacién 3.22 puede calcularse la densidad de la mezcla.

Ecuaciéon 3.22

Q| =

Entonces, se obtiene que la mezcla presenta un valor de densidad de 920,7 kg/m’.

Para establecer el valor del nimero de Po, se recurre al grafico de la Figura 447 del libro
“Operaciones Basicas de la Ingenieria” Quimica G.G Brown (25) ya mencionado, que se presenta en la
Figura 3.23 a continuacion.
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Figura 3.23 - Numero de potencia (Po) de diversos agitadores en funcién del Reynolds (Re).(25)

El tipo de impulsor seleccionado previamente corresponde a la curva nimero 1 de la Figura 3.23 y
teniendo en cuenta un Reynolds mayor a 10*, queda establecido un valor de Po igual a 7.




De esta manera, se puede calcular la potencia requerida por un impulsor despejando de la Ecuacién
3.20. Sin embargo, dado que el reactor de glicerdlisis se encuentra representado por un sistema de cuatro
tanques agitados en serie, la potencia total necesaria surge de la multiplicacion de “P” por el nimero de
impulsores de acuerdo a la Ecuacion 3.23.

B...= N© P | Ecuacién 323

imprisores

Los valores de potencia obtenidos para un impulsor y para el total del sistema de agitacion se encuentran
detallados en la Tabla 3.25.

Tabla 3.25 - Valores de potencia necesarios.

Potencia para un impulsor 1768,15 W

Potencia total 7,07 kW
3.3.3 Disefio térmico

Las reacciones involucradas en la glicer6lisis de sebo tienen asociado un determinado cambio de
energia que debe tenerse en cuenta en el disefio del reactor quimico. De esta forma se busca establecer la
condiciéon adecuada de trabajo que no sdlo garantice la cantidad deseada de productos en el menor tiempo
posible, sino que ademds permita evitar la degradacion quimica y el gasto excesivo de energia, lo cual
afectaria negativamente en el aspecto economico.

Los reactores pueden operar de manera isotérmica, es decir, sin cambios en la temperatura. Para
poder garantizar que la temperatura se mantenga constante, en una reaccion exotérmica se debe extraer
calor, mientras que en una reaccion de tipo endotérmica, el calor tiene que ser adicionado al sistema.

Por otro lado, las operaciones adiabaticas son aquellas en las que no hay intercambio de calor con los
alrededores. De acuerdo al tipo de reaccion, el cambio de temperatura no es apreciable, es decir, si la
reaccion es exotérmica, la temperatura no aumenta en gran cantidad y si es endotérmica, no disminuye de
manera apreciable.

Por tultimo, debido a la dificultad que existe para operar isotérmicamente, la temperatura de los
reactores industriales se mantiene dentro de ciertos limites mediante la aplicacion de mecanismos de control
en lo que se conoce como operacion NINA (ni isotérmica ni adiabatica).

En el disefio del reactor de glicerdlisis la temperatura de reaccion establecida fue de 130 °C. Para
poder alcanzar una alta eficiencia del proceso es conveniente que dicha temperatura se mantenga en todo el
volumen de trabajo, es decir, a lo largo de toda la serie de reactores establecidos. De esta forma, se intenta
llevar a cabo una operacion isotérmica, realizando los andlisis correspondientes de intercambio de energia
dentro y fuera de los reactores, asi como una evaluacion de distintos métodos para entregar o quitar calor de
los mismos y su posible implementacion.



Con el objetivo de operar el reactor en condiciones isotérmicas, es conveniente que las corrientes de
reactivos que ingresan al mismo se encuentren en una temperatura lo mas cercana posible a la de operacion.
Teniendo esto en cuenta, se determina que lo més adecuado es que la temperatura de los fluidos sea de 130
°C para que no exista diferencia entre los flujos de entrada y salida del tanque.

La corriente de glicerol proveniente del sistema de purificacion del mismo, al salir del evaporador,
presenta una temperatura de 139,8 °C. Dado que debe enfriarse hasta 130 °C, la energia de este proceso sera
aprovechada en la integracion energética de distintas corrientes, que se detalla en la Seccion 5.3.

Por su parte, la corriente de sebo refinado se encuentra precalentada a 130 °C como se indico en la
Seccién 3.2.3.1.

Las reacciones llevadas a cabo en reactores tipo tanque agitados continuos pueden liberar energia o
consumirla. Para poder mantener la temperatura interna en un valor estable se aplican distintos métodos de
calefaccion o enfriamiento. Por un lado, se encuentran las camisas externas al reactor, que cubren
completamente la pared y la base, y por las cuales circula un fluido con las condiciones adecuadas para
permitir el intercambio de calor con el contenido del reactor.

Otro método son los serpentines internos, es decir un tubo helicoidal que se encuentra ubicado dentro
del reactor, cuyo fluido interno no tiene contacto directo con la mezcla reaccionante. Esta técnica de
intercambio permite la mdxima area de transferencia, pero el fluido refrigerante o calefactor puede llegar a
contaminar el contenido del reactor si el serpentin se dafia de alguna forma.

Por ultimo, en el caso de que una camisa o serpentin no provea el area de intercambio necesaria, se
puede aplicar un bucle de recirculacion conectado a un intercambiador de calor externo.
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Figura 3.24 - Intercambio de calor en reactores: camisa, serpentin y bucle de recirculacion. (26)



La glicerdlisis de triglicéridos es una reaccion que sucede en tres etapas, cada una de ellas con una
variacion de energia determinada. Para poder determinar si se trata de reacciones endotérmicas, exotérmicas
0 una combinacion de ambas, se consider6 la siguiente ecuacion:

N
AHr(T,)=Y m, [,ﬁgﬁ (T, ]+ I; Cp,(T) .«fr) Ecuacién 3.24

i=l

Siendo:

i: especie reactiva

j:etapa de reaccion

m: coeficiente estequiométrico

AHr: entalpia de reaccion

AHT: entalpia de formacion

Cp: capacidad calorifica

Tr: Temperatura de reaccion (130°C)

L2 R R AR R R R

Tref: Temperatura de referencia (25°C)

La capacidad calorifica de cada especie se obtuvo a partir de:

Cp(T)=R A+B[i ]+C{i ]1 Ecuacién 3.25
’ 100 100

Utilizando los datos aportados por Liu et al, (27), se calcularon los valores de entalpia de reaccién
para cada etapa a 130 °C y los resultados se encuentran en la Tabla 3.26.

Tabla 3.26 - Entalpias de reaccién.

1. TG+ G=MG+ DG 233,82
2:DG+ G=2MG 239,84

3: TG+ MG=2DG -6,03



A partir de los valores de entalpia hallados se evidencia que la primera etapa de reaccidon es
endotérmica dado que se trata de un valor positivo, sin embargo es levemente menor al valor de entalpia de
la segunda etapa, que también es endotérmica. Por ultimo, se puede apreciar que la tercera etapa es
exotérmica pero no es un valor considerable frente a las entalpias de las etapas 1y 2.

La expresion general del balance de energia en un reactor quimico por la hipdtesis de mezclado
perfecto, se aplica a todo el volumen de la mezcla en reaccion. En la serie de tanques agitados que operan
isotérmicamente en estado estacionario, el balance resulta en la Ecuacion 3.26.

N
UA(Tr —Tc) - Gm.Cp(Tr —=Ti)= > (AH)1,.V +W_, Ecuacién 3.26

i=1

Siendo:
= U: transferencia global de calor = V: volumen del TAC
= A: area de transferencia = W, Trabajo del eje de agitacion
= Gm: flujo mésico = Tr: temperatura de reaccion
= Cp: capacidad calorifica de la mezcla = Tc: temperatura de camisa
= AHr;: entalpia de reaccion = Ti: temperatura de entrada de reactivo
= r;: velocidad de reaccion

El trabajo mecanico que realiza el eje de agitacion puede ser considerado despreciable al compararlo
con los calores generados y consumidos por las reacciones quimicas que tienen lugar dentro del reactor de
glicero6lisis.

Dado que las corrientes ingresan a la temperatura de reaccion, el segundo término del lado izquierdo
de la Ecuacion 3.26, se puede despreciar. El primer término del lado derecho establece el calor generado,
cuyos valores para cada TAC fueron calculados y se pueden observar en la Tabla 3.27.

Tabla 3.27 - Calor generado en cada TAC de la serie.

Calor generado Q (W) T salida (°C)

1 86,11 129,98
2 28,23 129,99
3 12,54 129,99
4 6,57 129,99

El primer reactor es aquel que mas calor genera, y luego el valor decrece al avanzar en la serie de
tanques. Esto se debe principalmente a que la cantidad de reactivo disponible para ser llevado a productos,
disminuye al haber reaccionado en el tanque anterior, asi la reaccion es mas lenta y genera menos calor.



Cabe destacar que los valores de calor generado son relativamente bajos y no se observa un cambio
apreciable en las temperaturas de salida. Teniendo esto en cuenta, se puede concluir que no es necesario
implementar un método de calefaccion ni de refrigeracion de los reactores, de los descriptos anteriormente,
para mantener la isotermicidad del sistema.

Si bien el sistema de reaccion puede prescindir de un método de calefaccion para mantener su
temperatura interna, se ve sometido a la conveccion externa, es decir entre las paredes externas de cada
reactor y el medio ambiente en el que se ubican. La transferencia de calor por la superficie inferior (aquella
que se encuentra en contacto con el piso), y las pérdidas por radiacion se descartan ya que resultan
despreciables frente a la conveccion por las paredes y la superficie superior del reactor.

Para determinar si es necesario aislar el sistema se deben calcular la influencia de los alrededores
sobre la serie de reactores siguiendo la Ecuacion 3.27 que se muestra a continuacion.

anv — hx A:;-.:;'ns(Tp — TIJ Ecuacién 3.27

Siendo:

= h_ :coeficiente de transferencia de calor de los alrededores,

= A, area de transferencia de la pared y la superficie superior
= Tp: temperatura de la pared del reactor

= T, : temperatura de los alrededores.

Dado que los reactores son de acero, un material conductor, la temperatura de pared puede
considerarse igual a la temperatura de reaccion de 130 °C. Por otro lado, la temperatura de los alrededores
depende de las condiciones climaticas externas, las cuales varian de acuerdo a las estaciones del afio. De esta
forma, para evitar inconvenientes se debe evaluar el cambio en el calor convectivo, en aquellos dias mas
desfavorables, es decir el dia més frio en invierno y el mas caluroso en verano, y las posibles rafagas de
viento en esos dias. En promedio, la temperatura mas baja en la zona en la que se ubica la planta es de 5 °C
y la mas alta es de 30 °C, y un promedio de viento de 14,6 y 14,2 km/h, respectivamente. (28).

Teniendo esto en cuenta, se obtuvieron de bibliografia las propiedades del aire para ambas
temperaturas de pelicula (promedio entre la temperatura de pared y la de los alrededores) cuyos valores se
encuentran en la Tabla 3.28.
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Tabla 3.28 - Propiedades del aire en las condiciones extremo de la zona. (16)

Temperatura de pelicula 52,5 °C 65 °C

Densidad (p) 1,092 kg/m® 1,028 kg/m®
Viscosidad () 1,963.10° kg/m.s 2,052.10° kg/m.s
Conductividad (k) 0,02735 W/m.K 0,02881 W/mK
Namero de Prandtl (Pr) 0,7228 07177
Velocidad del viento 4,05 m/s 3,94 m/s

Mediante la siguiente correlacion de Churchill-Berstein (16) para conveccion forzada (Ecuacion 3.28)
se calculo el coeficiente de transferencia de calor de los alrededores.

k
D, Ecuacién 3.28

El area de transferencia debe considerar las paredes del reactor asi como la superficie superior del
mismo, por lo tanto se calcula segun la Ecuacion 3.29.

- 2
D Ecuacién 3.29
A =mD . H+m [?‘"J

Considerando que el diametro de un reactor es D=1 m y su altura es H=1,51 m, se obtiene un area
de transferencia de 5,53 m>.

De esta manera el calor convectivo se obtiene mediante la Ecuacion 3.27 y sus valores se encuentran
tabulados junto a los del coeficiente de transferencia en la Tabla 3.29 a continuacion.

Tabla 3.29 - Coeficiente de transferencia de calor y calor convectivo en cada estacién.

Estacion del afio hw(W/mQK) Q (W)
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Al evaluar ambos casos, se observa que el calor convectivo, de las paredes de los tanques con los
alrededores, es un valor apreciable al compararlo con el calor generado por cada reactor. Por lo tanto, se
puede concluir que se debe realizar una aislacion adecuada de los mismos para evitar que sean enfriados por
el aire circundante. Sin embargo, dado que se trata de conveccion forzada, de acuerdo a Cengel (16) no es
necesario calcular el radio critico del aislante y se puede realizar la aislacion sin necesidad de comprobar
que el radio exterior del aislante sea mayor que el critico antes de instalarlo.

El material aislante se selecciona de acuerdo a lo detallado en la Tabla 3.13, y por los mismos
motivos que se explican en la eleccion del aislante para el reactor de hidrolisis en la Seccion 3.1.3.1. De esta
manera se decide utilizar lana de vidrio, debido a que presenta caracteristicas que permiten garantizar la
seguridad de los operarios y de los equipos, y a su amplia disponibilidad en el mercado.

De manera analoga a lo planteado para determinar el espesor de aislante del reactor de hidrdlisis, se
debe resolver el sistema de ecuaciones planteado en la Tabla 3.30 de manera de poder establecer la cantidad
de material necesario para recubrir el sistema de rectores.

Tabla 3.30 - Expresiones involucradas para determinar el espesor del aislante.

Expresién Detalle

Conduccién en la
pared del reactor
Ecuacion 3.13

Conduccién en el
aislante
Ecuacion 3.14

Conveccién entre el
reactor y el
ambiente
Ecuacién 3.15

Radiacién entre el
reactor y los
alrededores

Ecuacion 3.16

Luego de realizar los célculos se obtienen como resultados los presentados en la Tabla 3.31.
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Tabla 3.31 - Valores obtenidos al resolver el sistema de ecuaciones.

El empleo de un aislante adecuado y de espesor Optimo, permite minimizar las pérdidas de calor
hacia el exterior y, de esta manera, reducir el gasto de energia. Mediante la Ecuacion 3.17, que se encuentra
en la Tabla 3.14, se obtuvo el valor del calor que se intercambiaria con el ambiente en el caso de no emplear
aislante, resultando en Q= 5821 W. Si se compara este valor con el calor intercambiado al usar aislante, se
observa que presentan una amplia diferencia, es decir que gracias a la aislacion se evitan en un 85% las
pérdidas de energia.
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Tabla All2 - “Correlacién de Propiedades de Aceites Vegetales y Sebo Vacuno Usando Aproximantes de
Padé”. Monica Guerrero, Aiio 2008, Cérdoba, Argentina. Donde se utiliza la siguiente expresion para el

célculo de las propiedades del sebo (Py;).

-2t
Propiedad a b ¢ %AY % [AY [
Densidad Girasol crudo 933.77 | -0.0651 | 497E-11 | -1.18E-08 | 4 50E-04
Girasol refinado | 117166 | 03177 | 1.28E-03 | 4 45E-05 | 525E-03
Soja cruda 934 93 | -0.0650 | 476E-11 | -1.15E-12 | 3.02E-10
Soja refinado 93362 | -0.0664 | -1.01E07 | -212E-13 | 6 90E-07
Sebo 118532 | -0.8326 | 270E-12 | -1.03E-11 | 2.32E-02
Cond. Termica | Girasol Ref. 0.179 | -0.0001 | -8.65E-06 | -0.10E-03 | 8 21E-02
Sebo 0.121 | -0.0004 | -3.50E-03 | 0.12E-01 | 8 46E-01
Calor Especifico | Girasol Ref. 0102 | 0.0012 | 214E-04 | -531E-05 | 3.93E-02
Sebo 1404 | 0.0015 | -3.04E-04 | -7 71E-05 | 7 67E-02
Viscosidad Girasol Ref. -15290 | 0.0307 | -3.79E-03 | 0.79E+00 | 1.09E+00
Soja Ref -6.052 | 0.0094 | 6.13E-03 | -1.38E-03 | 2. 69E+00
Sebo -7 736 | 0.0163 | -3.39E-03 | -1,39E+00 | 7 66E-01
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y temperaturas.

liquida a distintas presiones

Figura AllL1 - Capacidad calorifica del agua
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de Purificacién

4] Introduccién

Las corrientes de salida de los reactores quimicos suelen contener, ademas de los productos objetivo,
otras sustancias tales como reactivos sin reaccionar, productos indeseados, catalizadores o solventes. Con el
fin de obtener productos con las especificaciones buscadas, esas sustancias adicionales deben separarse y en
algunos casos, eliminarse, y para ello, se aplican diversos métodos de purificacion. Si bien existen multiples
técnicas y equipos, la eleccion correcta del método adecuado queda determinada por las propiedades
fisicoquimicas de las sustancias involucradas.

A continuacion del reactor de hidrolisis, la corriente de acidos grasos debe ser sometida a varios
procesos de purificacion, que permitan adquirir los productos en las condiciones especificadas para su
comercializacion, detalladas en la Tabla 4.1. Estos procesos incluyen una destilacion flash, una destilacion
completa, cristalizacion y por ultimo, filtracion. Cada etapa tiene como objetivo eliminar el agua e
impurezas de la mezcla de acidos grasos, separarlos de acuerdo a su grado de saturacidon convirtiéndolos en
cristales y finalmente, asegurar un producto final libre de humedad.

Tabla 4.1 - Especificaciones de productos comerciales. (1)

Producto comercial Composiciones mdsicas (%)

Acido Palmitico 38-45

Acido Estedrico -
Acido Estedrico 34-42
Acido Oleico 9-15
Acido Palmitico 5-14

Acido Oleico -
Acido Estedrico 5-15
Acido Oleico 65-85

Por otro lado, el alto contenido de agua, en la corriente que egresa por el fondo del reactor de
hidrolisis, dificulta el empleo del glicerol presente como reactivo en la reaccion de glicerdlisis. Por lo tanto,
se hace necesario realizar una concentracion de esta sustancia para lo que se utiliza, en primera instancia, un
destilador flash y luego un evaporador, con el objetivo de alcanzar una corriente que contenga un 90% de
glicerol.

Por ultimo, las corrientes de agua que se obtienen a la salida de distintas etapas del proceso son
aprovechadas al ser combinadas en una corriente Unica, que es luego recirculada al reactor de hidrdlisis.
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4.2.1 Composicién corriente de dacidos grasos brutos

El reactor de hidrolisis consiste en una columna sometida a alta presion y temperatura, de la cual
salen dos corrientes de productos, por el tope los acidos grasos brutos y por el fondo, la mezcla de agua y
glicerol. Sin embargo, al haber sido aproximada mediante un reactor de tipo tubular (TUB) no se obtuvo esta
distincion de corrientes a la salida.

Para poder determinar la distribucion de los productos y de las trazas de reactivos sin reaccionar en
cada corriente, se decide considerar que el total de 4cidos grasos, los mono y diglicéridos obtenidos, asi
como aquellos triglicéridos restantes saldran por el tope del reactor.

Por otro lado, de acuerdo a diversos autores entre ellos Aly y Ashour, la corriente de glicerol que sale
por el fondo del reactor, conocida como agua endulzada, contiene de 8 a 12 % en peso de glicerol (2), siendo
el resto agua. Partiendo de este rango de valores, se establece que, para este caso en particular, dicha
corriente contiene un 8 % en peso de glicerol. Por lo tanto, para poder cumplir con este requerimiento, del
total de agua que egresa del reactor, alrededor del 83% saldra por el fondo, mientras que el 17% restante
debera salir por el tope.

En la Figura 4.1 a continuacion, puede observarse la distribucion de componentes en cada corriente a
la salida del reactor de hidrolisis.

Acidos Grasos Brutos
Al
MG
DG
Agua TG
HO ' HXO
L !
Sebo “~—" Agua v Glicerol
TG G
Al B0

Figura 4.1 - Reactor de hidrélisis con corrientes y fracciones mdsicas de componentes.

A partir de los caudales obtenidos a la salida del reactor TUB y la distribucion propuesta, se calculan
los valores para tope y fondo, los resultados se encuentran en la Tabla 4.2.



Tabla 4.2 - Distribucion en caudales masicos de los componentes en las corrientes de salida del reactor.

S Reactor tubular disefiado Tope del reactor Fondo del reactor
Triglicéridos 247,92 247,92 (0]
Diglicéridos 353,97 353,97 0]

Monoglicéridos 417,16 417,16 (0]

Acidos grasos 3.607 3.607 o]
Agua 3.467,32 592,92 2.874,4
Glicerol 232,9 0 232,9

A su vez, el caudal mésico de acidos grasos puede clasificarse en Acidos Palmitico, Esterico y
Oleico, saliendo por el tope del reactor las cantidades presentes en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3 - Caudales masicos de dcidos grasos en la corriente de dcidos grasos brutos.

Componente Caudal masico (kg/h)

Acido estedrico 757,5
Acido palmitico 1.082,1
Acido oleico 1.767,4

422 Deshidratacién y desaireacién

La corriente de acidos grasos brutos contiene un porcentaje considerable de glicéridos, los cuales
deben ser separados de la mezcla de acidos dado que estas impurezas afectarian la calidad del producto final.
Esta separacion se lleva a cabo mediante una destilacion. Sin embargo, previo al disefio de este proceso, se
deben tener en cuenta ciertos factores que influyen en la correcta operacion del equipo y en la calidad de los
acidos, como lo son las condiciones de presion y temperatura de la corriente de alimentacion, y la cantidad
de agua y aire presente en dicha corriente.

Los 4cidos grasos son extremadamente sensibles al calor, la oxidacion y los efectos de corrosion.
Esto se debe al grupo acido reactivo ubicado al final de la larga cadena carbonada. Por lo tanto, la
destilacion debe llevarse a cabo bajo condiciones de alto vacio y temperaturas menores a la utilizada en el
reactor, y con el menor tiempo de residencia permitido. De acuerdo a Gervajio et al, las condiciones de
operacion implican un vacio de 0,012 bares o menos y una temperatura de aproximadamente 200°C (3). A su
vez, Gianazza International postula en su folleto que los 4cidos grasos deben ser destilados a temperaturas
bajas (200 a 250 °C) y por lo tanto, bajo condiciones de alto vacio (0,005 bares o menores) (4).

Una alimentacion libre de humedad es esencial para que el equipo de destilacion opere de manera
uniforme. Al tener en cuenta el alto volumen especifico del agua bajo las condiciones de operacion del



equipo de destilacion, la introduccién de cantidades variables de humedad en la alimentacion, podria
conducir a la inestabilidad en el equipo de vacio, modificando la velocidad de destilacion, la carga de
condensado y las respectivas temperaturas de operacion.

Por otro lado, una alimentacion que contenga gases sin disolver puede ocasionar reacciones de
oxidacion indeseadas de los acidos y por consiguiente, pérdidas en las cantidades finales de productos.
Debido a esto es que la corriente de acidos debe ser sometida al vacio para eliminar asi dichos gases.

De acuerdo a estos factores, se puede concluir que es necesario reducir la presion y temperatura de
la corriente de acidos grasos brutos (la cual sale del reactor a 50 bares y 260 °C), y que deben eliminarse la
humedad y los gases sin disolver bajo condiciones de vacio.

En primera instancia, la corriente de acidos grasos brutos ingresa a una valvula reductora de presion.
Al salir de la misma, las condiciones de presion y temperatura resultan en 4 bares y 197 °C,
respectivamente, es decir, la corriente se vaporiza parcialmente.

En segunda instancia, los dcidos grasos brutos son alimentados a un destilador flash, que funciona
tanto como deshidratador asi como desaireador. La destilacion flash es un proceso de destilacion que sucede
de manera subita cuando la mezcla en equilibrio termodindmico liquido-vapor, es sometida a una expansion,
o bien a una disminucion de presion o variacion de temperatura. De manera que se vaporiza inmediatamente
una de las fases ocurriendo una separacion instantanea, quedando los componentes mas volatiles en la fase
gaseosa y los mas estables en la fase liquida. Los caudales obtenidos a la salida de este destilador pueden
observarse en la Tabla 4.4.

Tabla 4.4 - Caudales masicos de las corrientes de entrada y salida del destilador flash.

e Entrada Salida
Acidos grasos brutos Vapor de agua Acidoss::j:::c)(.;,)brufos

Acido Palmitico 1082,18 316 1079,02
Acido Estearico 757,55 1,54 756,01

Acido Oleico 1767,52 71,54 1695,98

Triglicéridos 247,94 0,13 247,81

Diglicéridos 353,99 0,15 353,84
Monoglicéridos 417,19 0,32 416,87

Agua 592,96 450,34 142,62

Sin embargo, el porcentaje de humedad de la corriente de acidos grasos brutos secos (1) es del 3%,
valor elevado teniendo en cuenta que Reinish propone un 1%(5), mientras que Gianazza plantea un 0,2%(4).
Si bien se debe obtener la mayor remocioén de agua, se busca ademas la menor pérdida posible de acido
oléico, el siguiente compuesto mas volatil de todos los de la mezcla de alimentacion. Por lo tanto, se decide
pasar la corriente de acidos grasos por un segundo destilador flash.



Para asegurar que exista separacion, previo al destilador, debe colocarse una segunda valvula
reductora de presion que modifique las condiciones de operacion. Estas resultan en 1,5 bares y 170,1 °C y
los caudales de las distintas sustancias a la salida del equipo se encuentran en Tabla 4.5.

Tabla 4.5 - Caudales masicos de las corrientes de entrada y salida del destilador flash.

e Entrada Salida
Acidos grasos brutos Vapor de agua Acidos;egcr:ssc(:;)bru’ros

Acido Palmitico 1079,02 1,97 1077,05
Acido Estedrico 756,01 0,99 755,02
Acido Oleico 1695,98 49,13 1646,85
Triglicéridos 247,81 0,39 247,42
Diglicéridos 353,84 0,42 353,42
Monoglicéridos 416,87 0,73 416,14
Agua 142,62 92,04 50,58

De acuerdo a los valores de la Tabla 4.5, el porcentaje de humedad de la corriente de acidos grasos
brutos secos (2) es del 1% lo cual concuerda con lo propuesto por Reinish (5).

El sistema de destiladores flash sometido a las condiciones indicadas en la Tabla 4.6, permite
eliminar un 91,47% del agua presente, y genera una pérdida de acido oleico del 6,83 %. Estos componentes
se encuentran en las corrientes de vapor de agua que salen de ambos equipos, las cuales se combinan en un
mezclador para ser luego, acondicionadas y recirculadas al reactor de hidrolisis, como se explica en las
Secciones 5.3 y 4.4 respectivamente.

Tabla 4.6 - Condiciones de operacién de los destiladores flash.

Temperatura (°C) 197 170,1

Presion (bar) 4 1,5

Ambos destiladores consisten en tanques cilindricos cuyas medidas se encuentran en la Tabla 4.7,y
es aconsejable que el material de estos sea acero inoxidable de grado AISI 316L, dado que presenta buena
resistencia.



Tabla 4.7 - Dimensiones del destilador flash.

Didmetro (m) 0,61
Altura (m) 3,35
Volumen (m?) 0,98

La resolucion de este sistema se llevdo a cabo mediante el simulador UniSim Design R390 y se

encuentra representado en la Figura 4.2.
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Figura 4.2 - Diagrama del sistema de destiladores flash.

Cabe destacar, que el simulador no cuenta en su paquete de datos con las propiedades de los
componentes de la corriente de acidos grasos brutos. Entonces, estos debieron ser considerados como
compuestos hipotéticos. Por un lado, se supuso a los glicéridos como trioleina, dioleina y monooleina y, por
otro lado, solo se tuvieron en cuenta los acidos grasos principales del sebo, utilizando las propiedades
expuestas en la Tabla 4.8, aplicando el paquete termodinamico NRTL.




Tabla 4.8 - Propiedades termodindmicas de los compuestos hipotéticos. (6)(7)

Punto Peso Densidad | Temperatura | Presién | Volumen Factor
Componente ebullicion molecular critica critica critico Acéntrico

normal (°C) | (kg/kmol) °C) (bar) (m3/kmol)

Triglicérido

Diglicérido

Acido
Estedrico
Acido
Palmitico
Acido Oleico

Los valores de densidad de la Tabla 4.8 corresponden a los distintos componentes en estado liquido.
Para los 4cidos fueron obtenidas por Nouredinni et al. (6) mediante la ecuacion de Rackett a 180 °C y
empleando los pardmetros que se listan en la bibliografia de dichos autores. Para el caso de los glicéridos se
utiliz6 la misma ecuacion pero aplicando los datos para las oleinas correspondientes extraidos de la
bibliografia presentada por Glisic y Skala (7).

4.2.3 Destilacién

La destilacion es una operacion unitaria que permite la separacion de los componentes de una mezcla
de acuerdo a las diferencias de volatilidad entre los mismos. De esta forma, los componentes mas volatiles
tienden a concentrarse en la fase vapor y los menos volatiles en la fase liquida.

El sistema de destilacion est4 constituido por los siguientes equipos y puede verse en la Figura 4.3:

= Columna: Cilindro vertical en el cual es alimentada la mezcla y ocurre la separacion de los
componentes de la misma. En su interior se establecen etapas mediante platos o empaques rellenos
en los que tiene lugar el contacto entre el liquido y el vapor, y favorecen la separacion.

= Rehervidor: Suministra la energia necesaria para llevar a cabo la evaporacion de la mezcla, y el
liquido que se retira del mismo se conoce como residuo o fondo.

= Condensador: Enfria y condensa el vapor que sale por la parte superior de la columna.

3}

Tanque de reflujo: Recibe el liquido proveniente del condensador y lo devuelve a la columna de
manera total (reflujo total) o parcial, lo que genera una corriente liquida que sale del sistema, el
destilado.
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Figura 4.3 - Esquema del sistema de destilacién.

La mezcla liquida a separar se introduce en la parte central de la columna en el plato de
alimentacion. Dicho plato divide la torre en dos secciones, la zona de enriquecimiento y la zona de
empobrecimiento. El flujo de alimentacion desciende en la columna hasta el rehervidor. En este punto la
mezcla pasa a estado vapor, mediante el intercambio de calor con un flujo adecuado, en general vapor de
agua. Luego, el vapor asciende en la torre pasando a través de diferentes platos en los cuales entra en
contacto con la mezcla liquida que desciende hacia el rehervidor. Ambas fases alcanzan el equilibrio entre si,
y el vapor continlla su ascenso hacia el siguiente plato y el liquido cae por gravedad al plato inmediato
inferior. Finalmente, el vapor llega al tope de la columna y sale hacia el condensador, en el cual pasa a
estado liquido y se acumula en el tanque de reflujo, para ser recirculado a la columna o retirado del sistema
como destilado.

En el proceso de obtencion de 4cidos grasos, se utiliza la destilacion continua en condiciones de
vacio para eliminar los restos de glicéridos que salen del reactor con la corriente de acidos grasos brutos, y
ademas permite mejorar el color y retirar el olor de los acidos.

La corriente de acidos grasos proveniente del sistema de destiladores flash, libre de humedad y
desgasificada, es alimentada a la unidad de destilacion. Como fue mencionado, esta debe operar en
condiciones de vacio, por lo que se define una presion de operacion de 0,01 bar (3) y una temperatura de 200
°C (4),(8). Las columnas de destilacion modernas utilizan vapor de agua a alta presion (48 bares) como
fuente de calor en el rehervidor (3), por lo tanto esta es la zona de mayor temperatura del equipo. En este
punto, teniendo en cuenta las condiciones de trabajo seleccionadas, debe asegurarse que no se alcance la
temperatura de degradacion de los componentes a separar, que en este caso es de aproximadamente 280 °C.

El disefio de la columna de destilacion se realiza utilizando nuevamente el simulador UniSim Design
R390. En una primera instancia se lleva a cabo un andlisis preliminar de la columna mediante el empleo del
método aproximado que ofrece el programa, con el cual se obtienen valores iniciales para el disefio de la
torre. En una segunda instancia, partiendo de dichos valores se logra llevar a cabo un disefio detallado de la
columna de destilacion utilizando el método riguroso.



Internamente las columnas de destilacion pueden estar compuestas por platos o encontrarse rellenas
por empaques de distinta geometria. En las torres de platos, el liquido desciende por gravedad a través de
ellos, mientras que el vapor asciende por las ranuras de los mismos. Una parte de la energia del vapor se
consume como caida de presion para superar la capa de liquido que cubre los platos y poder avanzar al
siguiente. Los tipos de platos mas comunes pueden ser bandejas perforadas, platos con valvulas o con
campanas de borboteo. Este tipo de configuracion se utiliza en columnas de gran didmetro y con altura
mayor a 20 etapas, son econémicas y de facil limpieza.

Por otro lado, existe diversidad de empaques que pueden emplearse en las columnas rellenas. La
seleccion de los mismos depende de las condiciones de operacién y de los componentes a separar, pero su
funcion principal consiste en aumentar la superficie de contacto entre el liquido y el vapor, favorecer la
turbulencia y en consecuencia mejorar la eficacia de la transferencia de masa. Los empaques suelen
emplearse en columnas con diametros pequefios, si el medio es corrosivo o forma espumas, en destilaciones
al vacio teniendo en cuenta que se debe mantener una baja caida de presion y en el caso de que la velocidad
del liquido sea elevada. El relleno puede clasificarse en:

= aleatorio: permite incrementar la capacidad y eficiencia de las columnas dado que entre ellos se
crean grandes espacios vacios debido a la irregularidad de cada unidad de empaques por donde
circulan los fluidos. Pueden construirse con materiales baratos e inertes, como arcilla, porcelana,
plasticos, o también en acero o aluminio. Son los de uso mas comun en la practica comercial y
algunos ejemplos conocidos pueden ser el anillo Rasching, la silla Berl, el anillo Pall o la montura
Intalox.

= estructurado: gracias a su geometria permite establecer trayectorias definidas de los fluidos dentro
de la columna. Presentan bajas caidas de presiéon y trabajan con relaciones de flujo mayores con
respecto a los empaques aleatorios. Son mas caros por unidad de volumen y pueden ser de tipo gasa,
o de hojas corrugadas de acero inoxidable, aleaciones o termoplésticas. Actualmente los mas
utilizados son los Mellapak de la empresa Sulzer, dado que presentan una caida de presion
significativamente menor en comparacion a empaques estructurados convencionales, mayor
capacidad y eficiencia y son altamente recomendados para el empleo en condiciones de vacio.

Entonces, para la columna de destilacion en disefio se define que la misma sea rellena por ser
recomendadas para trabajar en condiciones de vacio, con un empaque de tipo estructurado Mellapak, Figura
4.4, teniendo en cuenta que presentan menor pérdida de carga con respecto a los rellenos al azar.

Figura 4.4 - Empaque de tipo estructurado Mellapak.



El método corto o aproximado de disefio de columnas de destilacion, es un tratamiento global de las
etapas que permite realizar estimaciones rapidas de los pardmetros principales, como la relacion de reflujo, y
asi establecer las condiciones 6ptimas de disefo.

Al llevar a cabo el disefio de la columna destilacion se tuvieron en cuenta las siguientes suposiciones:

L

No existe caida de presion a lo largo de la columna.

3}

La columna es adiabatica.

3}

El condensador es total, por lo tanto, el caudal de vapor desde el tope de la columna es el mismo que
la suma de los caudales de liquido que retorna a la columna y de la corriente de destilado.

Cada fase esta perfectamente mezclada en cada segmento.

El equilibrio liquido-vapor s6lo ocurre en la interfase.

El condensador y el rehervidor se tratan como etapas de equilibrio.

LR R AR

Los coeficientes de transferencia de calor son constantes para todos los segmentos.

Se define al Acido Estedrico como el componente clave liviano y a los Monoglicéridos como el clave
pesado imponiendo como condicién de salida un 1% de cada componente en el residuo y el destilado
respectivamente. Los resultados obtenidos se encuentran en la Tabla 4.9.

Tabla 4.9 - Resultados del método aproximado.

Minimo numero de platos 7

Numero de platos 15

Etapa de alimentacién éptima 5
Relacion de reflujo minima 0,124

El niimero de etapas es adecuado dado que permite garantizar la separacion pero evitar las altas
caidas de presion, y altos tiempos de residencia.Y las condiciones de operacion se pueden ver en la Tabla
4.10.

Tabla 4.10 - Condiciones de operacién de la columna de destilacién por el método aproximado.

Corriente Caudal (kg/h) Presion (bar) Temperatura (°C) Calor (kJ/h)
Alimentacién 4.495,89 1,5 170,1
Condensador 3.571,27 0,01 103,1 1.470.000
Rehervidor 975,21 0,01 225,9 1.090.000

Al realizar el disefio de la torre, debe utilizarse la relacion de reflujo 6ptima, o bien, aquella que sea
mas econdmica, de forma de garantizar que los costos sean minimos. Si se trabajara con una relacion de
reflujo minima (Rmin), la columna requeriria un niimero infinito de platos, resultando en composiciones de



residuo y destilado imposibles de alcanzar, y por lo tanto un costo fijo muy elevado. Sin embargo, cabe
destacar que en dicho caso los costos de operacion, tales como el agua de enfriamiento para el condensador
o el calor para el rehervidor, serian minimos.

Para una presion de trabajo constante, un aumento del reflujo se traduce en un decrecimiento del
numero de platos, como también en un incremento del diametro de la columna y del tamafio de los equipos
(condensador y rehervidor). Esto se traduce en una disminucioén hasta un minimo de los costos, creciendo
luego hasta infinito para un reflujo total. En general, se recomienda utilizar un valor de R 6ptimo entre 1,2 y
2,5 respecto del Rmin, en este caso se emplea un valor de 2,5.Rmin y el resultado puede observarse en la
Tabla 4.11.

Tabla 4.11 - Relacién de reflujo 6ptima.

Relacién de reflujo éptima 0,31

En esta etapa, se simula una torre de destilacion completa a partir de los valores obtenidos en el
método aproximado que figuran en las Tablas 4.9, 4.10 y 4.11. A continuacion se puede observar un
esquema de la columna con sus respectivas corrientes de entrada y salida, Figura 4.5, y los resultados
alcanzados presentes en la Tabla 4.12.

Calor del condensador
H .
] Deestilado
Aridos grasos brutos secos
Calor del rehervidor
Residuo

Figura 4.5 - Esquema de la columna de destilacién y sus corrientes.

Tabla 4.12 - Condiciones de operacién de la columna de destilacién por el método riguroso.

Corriente Caudal (kg/h) Presion (bar) Temperatura (°C) Calor (kJ/h)
Alimentacién 4.495,89 1,5 170,1
Condensador 3.611,56 0,01 103,3 1.500.000

Rehervidor 934,92 0,01 2927,1 1.110.000




Tabla 4.13 - Caudales mdsicos de las corrientes de entrada y salida de la columna de destilacion.

CAPITULO 4 - DISENO DEL SISTEMA DE PURIFICACION

Caudal masico (kg/h)

DO Meevecen | Deledo | Resdio |
Acido Palmitico 1.077,10 1.077,10 0
Acido Estedrico 755,02 755,00 0,02
Acido Oleico 1.646,80 1.646,80 (0]
Triglicéridos 247,42 8,06 239,36
Diglicéridos 353,42 3,61 349,81
Monoglicéridos 416,14 70,41 345,73
Agua 50,58 50,58 (0]

Se presenta a continuacion el perfil de temperatura, Figura 4.6 obtenido a partir de la simulacion para
la columna, donde la etapa 5 corresponde a la de alimentacion.
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Figura 4.6 - Perfil de temperaturas dentro de la columna de destilacién.

Si se analiza de derecha a izquierda puede verse un descenso de la temperatura, desde el rehervidor
el cual se encuentra a 227,1 °C, hacia el plato 5 por el cual se realiza la alimentacion de la corriente de la
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mezcla a destilar, a partir del cual el descenso de la temperatura es mas pronunciado culminando en el
condensador a 103,3 °C.

Al igual que los destiladores flash la columna de destilacion puede ser construida de acero inoxidable
de grado AISI 316L, dado que presenta buena resistencia. Las dimensiones y relleno de la torre fueron
obtenidas mediante la herramienta Try Sizing del simulador, los resultados obtenidos pueden observarse en
la Tabla 4.14.

Tabla 4.14 - Caracteristicas de la columna de destilacion.

Caracteristica Valor

Didmetro (m) 1,37
Altura (m) 10,50
HEPT (m) 0,69
Volumen (m?) 15,52
Relleno Flexipac (Estructura Metdlica) Mellapak 250

Una vez, libres de humedad e impurezas, los acidos grasos pueden ser llevados al proceso de
cristalizacion. Sin embargo al haberse planteado una reaccion de tipo autocatalitica, una parte de la corriente
(especificamente un 7% de acuerdo a lo establecido en el balance de masa) de acidos grasos destilados se
recircula hacia el reactor. Los caudales masicos del reciclo y de la corriente que sigue a la proxima etapa
pueden verse en la Tabla 4.15.

Tabla 4.15 - Caudales mdsicos de dacidos grasos de reciclo y cristalizacién.

S Alimentacién Cristalizacién Recirculaciéon
Acido Palmitico 1.077,10 1.001,7 75,4
Acido Estedrico 755,0 702,15 52,85

Acido Oleico 1.646,80 1.531,52 115,28

Por ultimo, la corriente de residuo de la columna de destilacion posee cantidades considerables de
glicéridos por lo cual desecharla implicaria una pérdida econdémica y constituiria una fuente de
contaminacion del medioambiente. Por estos motivos, se decide que es conveniente recircularla hacia el
reactor de glicerdlisis, pasando previamente por los equipos de acondicionamiento que sean necesarios para
garantizar que se encuentren en condiciones equivalentes de temperatura y presion con respecto a la materia
prima que alli se encuentra.



424 Sistema de vacio

La destilacion debe ser llevada a cabo bajo condiciones de vacio para garantizar la calidad de los
productos. A escala industrial, existen diversos dispositivos que permiten generar vacio tales como bombas
o eyectores de vapor, aire u otros gases. De todos ellos, el eyector a chorro de vapor es el aparato
recomendado para generar y mantener el vacio necesario para el funcionamiento de equipos como los de
plantas de destilacion, extrayendo el aire, gases o vapores de los mismos.

Estos equipos son de disefio simple, presentan funcionamiento estable y en un amplio rango de
caudales de aspiracion (10 a 2.000.000 m*/h), y su ventaja principal es que permiten generar un vacio de
hasta 0,01 mbar. (9)

Los eyectores de vapor son bombas sin partes moviles, por lo que requieren un mantenimiento
minimo. Estan formados por un cabezal, una tobera motriz y difusor, el que a su vez estd compuesto por el
cono de entrada, tobera de mezclado y el cono de salida como se observa en la Figura 4.7. El
funcionamiento consiste en el mezclado de dos fluidos, el fluido motriz exclusivo del eyector, en este caso,
vapor de agua, y el fluido de aspiracion propio del proceso. El fluido motriz entra a la tobera a altas
velocidades y produce un efecto de arrastre sobre el fluido de aspiracion que se encuentra a presiones
relativamente bajas. Esta energia cinética se transforma, aumentando la presion de la mezcla de fluidos, en la
garganta y en el difusor del eyector. De esta forma, estos dispositivos utilizan la energia generada por la
expansion de un fluido motriz para crear vacio.
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% Tobera de Mezclado M1 Candal de fhrido motriz
& Cono de salida M Candal de vapor de mezcla

Figura 4.7 - Diagrama de un eyector.

Un eyector de una etapa tiene un rango de compresion limitado, pudiendo trabajar hasta una presion
de succion de aproximadamente 0,1 bar (9). Para presiones de succiéon menores, se deben emplear varios



CAPITULO 4 - DISENO DEL SISTEMA DE PURIFICACION

eyectores conectados en serie, y se los denomina eyectores de multi-etapa. Estos pueden contar, o no, con
equipos condensadores que se ubican entre dos eyectores de las etapas y su funcion principal es condensar la
mayor cantidad de vapor posible. De esta forma, no so6lo se reduce el volumen del vapor de mezcla de salida
sino también los requerimientos de energia de la siguiente etapa. Un diagrama de un sistema de este tipo se

presenta en la Figura 4.8.
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Figura 4.8 - Diagrama de un sistema de vacio de dos etapas con condensador intermedio. (9)

Los rangos de vacio que pueden generar sistemas de eyectores de distintas etapas se pueden observar
en la Tabla 4.16.

Tabla 4.16 - Presiones de vacio de eyectores multi-etapa. (10)

Sistema de eyectores Presion (bar)

Una etapa 0,1

Dos etapas 0,03

Tres etapas 0,008

Cuatro etapas 0,001

Cinco etapas 0,0002

A partir de los valores de la Tabla 4.9, y teniendo en cuenta que la columna de destilacion debe
trabajar a una presion de 0,01 bar, se debe emplear un sistema de eyectores de tres etapas.
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El vapor utilizado en este tipo de eyectores es generalmente vapor de agua ya que se encuentra
facilmente disponible en la industria y presenta buen desempefio como fluido motriz para estos dispositivos.
Los eyectores funcionan correctamente para presiones de vapor del fluido motriz entre 1 y 40 bares (9).

Por otro lado, los condensadores pueden trabajar mezclando los vapores con agua fria o ser de
superficie. Los primeros se utilizan cuando el medio extraido puede entrar en contacto con el agua de
enfriamiento y no es necesario recuperar el condensado. Los de superficie se aplican cuando el fluido no
puede mezclarse con agua o el bien, el condensado debe ser reutilizado en una etapa posterior.

Si bien cada equipo del sistema de vacio se puede construir de diversos materiales, se recomienda la
eleccion de aquellos que sean resistentes a la corrosion. Estos pueden ser:

= eyectores: hierro fundido, acero, acero inoxidable
= condensadores: acero, acero esmaltado, acero inoxidable, bronce u otras aleaciones especiales.

425 Fraccionamiento

Luego de la destilacion, el proceso contintia con el fraccionamiento de los acidos grasos. Como se
indicé anteriormente en la Tabla 4.8, el acido estearico y el acido palmitico presentan puntos de ebullicion
cercanos por lo cual podria emplearse una destilacion fraccionada. Sin embargo, este método no permite
separar de manera eficiente compuestos saturados de cadenas de entre 16 y 18 carbonos, de compuestos
insaturados como el acido oleico. Por lo tanto, una destilacion fraccionada no es un método adecuado y
deben utilizarse otras técnicas de separacion.

Dado que los acidos grasos saturados tienen un punto de fusion mas alto que los insaturados, esta
diferencia es aprovechada por distintos procedimientos industriales para llevar a cabo la separacion. En ellos
la mezcla liquida a fraccionar, se enfria a una temperatura a la que la mayor parte de los acidos saturados
cristaliza, mientras que una gran proporcion de los acidos insaturados permanecen en forma liquida. A
continuacion, se describen varios de estos métodos industriales de separacion:

= Prensado mecanico: este método es el mas antiguo y simple. Consiste en enfriar lentamente y
cristalizar la mezcla en moldes poco profundos para formar tortas que luego se presionan en prensas de
diferente disefio. Al aplicar alta presion, la oleina liquida se exprime de la torta, dejando atras la
fraccion de estearina.

= Hidrofilizacion: es un nuevo proceso para separar las fases, y se basa en mezclar una solucion acuosa,
que contiene un agente humectante, con la mezcla de acidos grasos cristalizados. Los cristales de
estearina se humedecen y se transfieren a la fase acuosa, que luego se puede separar de la fase de oleina
en una centrifuga.

= Cristalizacion con solventes: consiste en mejorar la separacion de fases utilizando solventes organicos,
entre los cuales se encuentran metanol, acetona, formiato de metilo y propano. La mezcla debe enfriarse
a una temperatura mas baja que en los otros métodos, debido al efecto de solubilidad de los solventes.
Los disolventes se eliminan por destilacion de la fraccion. Se proporcionan resultados de operacion
tipicos con diferentes tipos de materias primas.

= Cristalizacion en seco: se basa en el fraccionamiento en seco, sin la utilizacion de aditivos.
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A partir de la Tabla 4.17, se observa de forma comparativa las caracteristicas de cada uno de los
métodos antes nombrados.

Tabla 417 - Caracteristicas de los distintos métodos.

Cristalizacién
. Prensado Proceso de . Cristalizacion
Métodos o . e fraccionada con .
mecdnico hidrofilizacién fraccionada en seco
solventes

— .-

Altos costos de Altos costos de

operacién Altos costos de inversion
. Limitado a inversion Altos costos de Altos costos de
Desventajas ) o o
grasas animales operacién operacién
. Pequefias Requiere tratamiento
Sucio ) )
capacidades posterior

El fraccionamiento en seco presenta una gran diferencia en comparacién con el que incluye
solventes, la cual radica en que no posee la complicacién que implica la posterior separacion del solvente,
ademas del costo adicional de la utilizacién del mismo. Y ya que se obtienen buenos resultados de igual
manera, se opta por la utilizacion del cristalizacion en seco, el cual generalmente es un proceso continuo.

49251 Cristalizacién

La cristalizacion es un proceso en el que se forma un solido con 4&tomos o moléculas en estructuras
organizadas, que se denominan redes cristalinas. Los cristales y las redes cristalinas pueden formarse a
través de la precipitacion de una solucion, por fusion y, en algunos casos, por deposicion directa de un gas.
La estructura y naturaleza de esta red cristalina dependerd de las condiciones bajo las cuales ocurre el
proceso, incluyendo el tiempo que transcurra para alcanzar este nuevo estado. La cristalizacion como
proceso de separacion es extremadamente Util, ya que asegura que solo se obtengan las estructuras
compuestas deseadas. Ademas, este proceso asegura que no se permitira el paso de otras especies dada la
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naturaleza ordenada del cristal. Este método enfria la solucion para disminuir la solubilidad de un
determinado compuesto, haciendo que comience a precipitarse a la velocidad deseada.

En la cristalizacion por fusion, que es la que se llevard a cabo en este caso, una mezcla liquida o
fundida que contiene al menos dos compuestos diferentes con distintos puntos de fusion, se enfria con el
objetivo de enriquecer una fase solida con el compuesto de punto de fusion mas alto. Debido a que las
propiedades fisicas, como la pureza y la morfologia, del s6lido obtenido de esta manera dependen en gran
medida de las condiciones operativas del proceso de cristalizacion, es necesario realizar un analisis detallado
para determinarlas.

Durante la cristalizacion por fusion de una mezcla binaria, el componente con el punto de fusion mas
bajo queda parcialmente atrapado en la capa s6lida como una impureza, segin la masa y las transferencias
de calor en la interfaz sélido-liquido (S-L) entre la fase de fusion y la capa sélida. Dado a que la pureza del
solido que se obtiene esta determinada por la cinética de distribucion del soluto en la interfaz S-L, el
proceso industrial de cristalizacion en estado fundido requiere condiciones operativas optimizadas para
obtener solidos o cristales con alta pureza.

Mediante el uso de un modelo cinético que implica tanto la transferencia de masa como de calor en
la interfaz S-L, se pueden obtener expresiones que permitan predecir tanto la tasa de crecimiento de la capa
solida como el factor de distribucion de solutos durante la cristalizacion en estado fundido de 4cidos grasos.

También es importante destacar que se debe disefar el cristalizador de manera de tener control sobre
la agitacion, la temperatura de operacion y la transferencia de calor, teniendo en cuenta la importancia de la
selectividad en el proceso. Es por esto que, para poder interpretar la repercusion de dichas variables en los
productos obtenidos, se debe conocer las distintas partes que forman el proceso de cristalizacion.

Por un lado, se encuentra la formacion de nucleos en donde se debe calentar o bien, mantener la
mezcla en un homogeneizador a una temperatura mayor al punto de fusién (hay de distintos tipos:
homogénea, heterogénea, primaria o secundaria). Por otro lado, se debe tener en cuenta , el crecimiento del
cristal, donde la velocidad de crecimiento estd determinada por la temperatura y la viscosidad. Dichas etapas
son fundamentales para lograr la separacion deseada, y en consecuencia los productos a vender, lo cual se
logra si la fase cristalina obtenida es uniforme y si se eleva la resistencia al estrés mecanico.

Ademads cabe destacar que si se logra una alta selectividad, facilita la etapa posterior, lo cual es
posible si la formacidon de nucleos se realiza de forma controlada, bajo las condiciones establecidas segun la
curva de enfriamientos del producto y, teniéndola en cuenta al momento de definir las caracteristicas
técnicas del equipo, es decir, la forma en que se transfiere el calor y la homogeneidad necesaria del sistema
durante la cristalizacion.

En la Tabla 4.18, se puede observar los flujos y las composiciones masicas de cada acido graso
presente en las corrientes de salida del proceso de destilacion, en consecuencia, en la corriente de entrada del
sistema de cristalizacion.



Tabla 4.18 - Caudales y fracciones masicas, corriente de entrada al cristalizador.

Compuestos Caudal masico (kg/h) Fraccion mdsica
Acido Palmitico 1.001,7 0,298
Acido Estedrico 702,15 0,209

Acido Oleico 1.531,52 0,456

Diglicéridos 3,36 0,001
Monoglicéridos 65,48 0,020

Triglicéridos 7,50 0,002

Agua 47,04 0,014

Teniendo en cuenta que los caudales masicos de monoglicéridos (MG), diglicéridos (DG) y
triglicéridos (TG) son muy pequefios, comparados a los de los acidos grasos a tratar, se consideran
despreciables y no se tienen en cuenta para el analisis. Por otro lado, con el fin de simplificar los calculos, se
deja de lado por un momento al 4cido palmitico y asi, poder definir con la ayuda de un diagrama de fases la
temperatura final del enfriamiento. Por lo que se recalculan las composiciones del sistema dejando
unicamente al acido estedrico y oleico, y se muestran en la Tabla 4.19.

Tabla 4.19 - Fracciones mdsicas recalculadas.

Compuesto Fraccién mésica

Estedrico 0,314
Oleico 0,686

Luego se determinan las caracteristicas propias del enfriamiento que consta de dos partes. En una
primera instancia, se ingresa al diagrama de fases, teniendo en cuenta las composiciones iniciales que se
detallaron en la Tabla 4.18. En este diagrama se pueden observar las curvas de equilibrio entre el acido
estearico y el acido oleico, la relacion masica entre las fases saturada e insaturada y su dependencia con la
temperatura.

En segunda instancia, la temperatura de la corriente que ingresa al cristalizador es de 56°C, que se
determina teniendo en cuenta que la mezcla se debe conservar en un homogeneizador en estado liquido,
como se indicd anteriormente, entre la salida del sistema de destilacion, y el ingreso al sistema de
cristalizacion.

Con dichos datos, se ubica el punto denominado “A” en el diagrama de fases, Figura 4.9, siendo este
el punto de partida de la cristalizacion. Se continua con el descenso controlado de la temperatura, donde se
fija una tasa de enfriamiento del cristalizador, que por lo general ronda entre 0.2 y 1 (K/min), lo cual se logra
haciendo circular agua fria. De esta manera se alcanza una determinada temperatura, que permite lograr las



composiciones buscadas, y se establecen las composiciones masicas en fase liquida y sélida, a partir de los
puntos denominados como “B”y “C” en el diagrama de fases.
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Figura 4.9 - Diagrama de fases. (11)

Se debe tener en cuenta que si no se llega a los requisitos de oleico y estearico de los productos, se
debe considerar otra etapa, donde se cristaliza alguna de las fases, ya sea la liquida como la sélida, o ambas,
hasta alcanzar otra temperatura. Dicho procedimiento se repite hasta obtener los productos deseados. Esto es
asi, ya que es mas econdmico calentar una corriente por sobre la temperatura ambiente, que enfriar, siendo la
economia del cristalizador dependiente en gran medida de las temperaturas elegidas.

En este caso, se finaliza el enfriamiento a los 22°C, y se extraen del diagrama las fracciones mésicas
involucradas en cada fase que se detallan en la Tabla 4.20 (los indicados anteriormente como punto “B” y
“C”).

Tabla 4.20 - Fracciones masicas en las distintas fases.
Compuesto Fase saturada Fase insaturada

Estedrico 0,85 0,18
Oleico 0,15 0,82




A partir de los valores de la Tabla 4.20 se determinan los caudales mésicos de la fase saturada e
insaturada. Teniendo en cuenta que el caudal de alimentacion es de 3.358,75 kg/h, y utilizando los siguientes
balances de masa y por componentes, sefialados como Ecuacion 4.1 y 4.2 respectivamente.

F=8+1

Ecuacion 4.1

F : xn[njnn,.F' T S "‘ rn.lg';ilrn..'i' T f * 'Tm'qz'lrm::_f

Siendo:

X .
oleina,

oleina,S’
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X .
oleina

F: caudal masico de alimentacion al cristalizador (kg/h)
S: caudal masico de la fase solida (saturada) a la salida del cristalizador (kg/h).

I: caudal masico de la fase liquida (insaturada) a la salida del cristalizador (kg/h).
& fraccion masica de oleina en la corriente de entrada del cristalizador.

: fraccidon masica de oleina en la fase solida (saturada).

/ fraccion masica de oleina en la fase liquida (insaturada).

Ecuacién 4.2

Se obtiene como resultado los valores que se observan en la Tabla 4.21

Tabla 4.21 - Caudales de fase saturada e insaturada.

Caudal fase saturada Caudal fase insaturada

1.534

1.824,75

Ademas se determina la proporcion de los compuestos en las corrientes de salida del cristalizador. En

este caso, se considera al 4cido palmitico que no se tuvo en cuenta anteriormente al utilizar el diagrama de

fases. Al ser su punto de fusion mayor a la temperatura de cristalizacion, se asume que se encuentra en la
fase que se denomina fase solida (saturada). Partiendo de la distribucion original, que se observa en la Tabla
4.18 y despreciando el acido oleico, se determinan las fracciones masicas correspondientes que se observan

en la Tabla 4.22.

Tabla 4.22 - Fracciones mésicas despreciando el dcido oleico.

Compuesto Fraccién masica

Estedrico

0,412

Palmitico

0,588




A partir de los valores de la Tabla 4.20, de donde se extraen las fracciones masicas en las distintas
fases, la Tabla 4.21, los caudales de dichas fases y por ultimo, de la Tabla 4.22, donde se hallan las
proporciones del acido estearico y palmitico, despreciando el acido oleico, se puede determinar los caudales
masicos y sus correspondientes fracciones masicas, para las corrientes de salida del cristalizador, lo cual se
muestra a continuaciéon en la Tabla 4.23, cumpliendo asi los valores estipulados para los productos a
comercializar.

Tabla 4.23 - Caudales y fracciones masicas, corrientes de salida del cristalizador.

Fase saturada Fase insaturada
Compuestos
Estedrico 639,03 0,35 113,76 0,074
Palmitico 912,01 0,50 162,36 0,106
Oleico 273,71 0,15 1.257,88 0,82

Ahora bien, el equipo, ademés del enfriamiento paulatino que se realiza, y las condiciones de
operacion antes nombradas, debe contar con un sistema de agitacion que permita homogeneidad del sistema
durante el proceso, lo cual es importante junto con la forma en que se transfiere el calor. Por lo general, se
utilizan cristalizadores en forma de tanques con mezcladores, que hacen circular agua en los compartimentos
que rodean la mezcla, de modo que ambas sustancias no entran en contacto mientras se produce la
transferencia de calor del agua a la solucion. Este tipo de equipos se definen como cristalizadores de tanque
agitado y se puede ver un esquema en la Figura 4.10.

Los agitadores de estos tanques cuentan con una determinada velocidad de rotacion, N, que se
mantienen constantes en un rango de 100 a 300 rpm. Segun datos experimentales de Yamamoto (12), se
evidencid que a una mayor velocidad de rotacion (es decir, N > 300 rpm), la capa so6lida delgada se
desprendi6 principalmente de la superficie del cilindro debido a la fuerza centrifuga. Esto resultd en el
fracaso de la formacion constante de la capa solida. Por el contrario, con una velocidad de rotacion mas
pequenia (es decir, N<300 rpm), la capa crecié de manera constante sobre toda la superficie del cristalizador.



Figura 4.10 - Esquema del cristalizador de tanque agitado.

Por lo que, a partir de las expresiones utilizadas en la Seccion 3.3.2.3 se puede definir la potencia
consumida por el mismo, la cual depende de diferentes parametros, y cuyo céalculo se realiza con los valores
que se extraen de los datos experimentales de Yamamoto (12), los cuales se encuentran en la Tabla 4.24,
junto con el resultado obtenido.

Tabla 4.24 - Cdlculo de potencia de la agitacién.

Pardmetros Valores Potencia
Velocidad de rotacién 100 rpm
Reynolds 179 44,41 kW
Densidad de la mezcla 825,77 kg/m’

Las operaciones comunmente empleadas para lograr la separacion de las fracciones oleina y
estearina son:

= Filtros prensa (de camara o membrana).
= Filtros de tambor rotativo de vacio.

A continuacion, en la Tabla 4.25 se resumen las principales caracteristicas de cada uno de ellos, para
establecer cudl resultara mas conveniente para la operacion que pretende llevarse a cabo.
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Tabla 4.25 - Comparativa entre los diferentes tipos de filtros. (13)

Filtros prensa Filtro de tambor rotativo de vacio

Puesto que los filtros tipo prensa requerirdn una mayor inversion inicial frente a los de tambor
rotativo, pero los costos operativos de los primeros se veran reducidos en términos de la energia consumida,
ademas de alcanzar una buena velocidad de filtrado sumado a la mayor calidad del producto obtenido, se
optara por ellos para realizar la separacion.

El proceso de separacion por medio de filtros prensa se lleva a cabo de forma discontinua, siguiendo
los pasos detallados a continuacion:

1. Un piston hidraulico mueve una placa de acero que se encuentra contigua al conjunto de placas filtro,
y de este modo se cierra la prensa. Una vez que la prensa ha alcanzado la presion especificada, la
presurizacion se detiene y la prensa mantiene la presion, aplicando la fuerza suficiente para
contrarrestar las altas presiones internas de compactacion.

2. Comienza el proceso de alimentacion durante el cual la suspension se bombea a cada camara a través
de orificios que conectan las placas. La suspension comienza a formar una torta en cada camara,
entre las telas filtrantes. Esto se esquematiza en la Figura 4.11.
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Figura 4.11 - Entrada de la suspensién al filtro prensa.

3. El proceso de alimentacion continta, la bomba que alimenta la suspension dentro de las camaras y
comienzan a acumularse los solidos, aumentando la presion y enviando el liquido fuera de la camara
mientras la tela filtrante retiene los cristales dentro de la misma. Esto puede observarse en la Figura
4.12. Cuando se ha alcanzado la presion maxima estipulada, se detiene el bombeo.

| |
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Figura 4.12 - Los sélidos se compactan y el liquido sale fuera de las cémaras.

4. Se comienza a inflar la membrana — esta etapa se omite en los filtros prensa de cdmara — inyectando
aire o agua a alta presion. Las membranas aprietan la torta y reducen su contenido de liquido. Esta

etapa del proceso puede observarse en la Figura 4.13.
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Figura 4.13 - Accién de las membranas.

5. Finalmente, las membranas se desinflan, se abre la prensa y se descarga la torta retenida en el filtro,
como puede observarse en la Figura 4.14.

Descarga de
la torta

Plato I

Figura 4.14 - Apertura de la prensa y descarga de la torta.

Esencialmente, existen dos tipos de arreglos que pueden utilizarse para dar lugar a la separacion. La
utilizacion de uno u otro dependerd, en principio, de ciertos factores: el tiempo de filtrado, la complejidad
del proceso y la humedad final de la torta de filtracion. Asi es que las posibilidades son:



= Filtro prensa de cAmara

Es el mas utilizado por su sencillez. Se caracterizan porque su cadmara de filtrado tiene un
espesor interno fijo. La presion de filtracion es suministrada por la bomba de alimentacion de los
lodos a las camaras puesto que, a medida que se llenan de s6lidos, el bombeo de la mezcla a filtrar es
cada vez mas trabajoso debido a la mayor resistencia impuesta por la torta de filtracion que ha
crecido en tamafio. El bombeo se detiene cuando se alcanza cierta presion maxima establecida.

En las Figuras 4.15 y 4.16 se muestra una seccioén de la cdmara y el equipo completo con el

sentido de sus corrientes, respectivamente.

ALIMENTACION

FASE DE FILTRADO

FILTRADD 1 4 1 FILTRADD
ALIMENTACION

Figura 4.15 - Seccién del equipo de filtracion.

Figura 4.16 - Esquema completo del equipo, con
sus corrientes correspondientes.

= Filtro prensa de membrana

En este caso se alcanza una torta mas homogénea y con un mayor contenido de materia seca y se
reduce el tiempo de cada ciclo. Este tipo de filtros operan de manera idéntica a los filtros prensa de
camara, pero la bomba de alimentacion ya no es la Unica fuerza motriz para la filtracion. Las cdmaras
de filtracion son rellenadas con una bomba de alimentacion hasta alcanzar una presion maxima y, en
una fase posterior, una membrana se infla (por medio de aire) con lo cual se reduce el volumen de
cada camara y puede eliminarse una mayor cantidad de liquido de la torta.

A continuacion, en las Figuras 4.17 y 4.18 se presenta un esquema de la seccion de la membrana
sin inflar e inflada, respectivamente. En la Figura 4.19 se incluye un diagrama completo del equipo

de filtracion.
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FASE DE FILTRADO FASE DE ESCURRIDO
FILTRADO FILTRADO
ALIMENTACION ALIMENTACION
FILTRADD FILTRADO
Figura 4.17 - Seccién de la camara de filtracion Figura 4.18 - Seccién de la camara de filtracion
con membranas sin inflar. con membranas infladas.

FILTRARO Y 4 ¥ FILTRADO
ALIMENTACION

Figura 4.19 - Esquema completo del equipo, con sus corrientes correspondientes.
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Debido a la versatilidad de los filtros prensa de membrana con respecto al manejo de lodos con
diferente contenido de sélidos se ha seleccionado este arreglo para llevar a cabo la etapa de filtracion, dado
que evitard problemas de separaciéon que se deban a variaciones en el proceso previo de cristalizacion.
Ademas, la reduccion del tiempo de cada ciclo, la mayor deshidratacion de la torta y homogeneidad de la
misma representan ventajas operativas que se asume podran compensar el mayor costo del equipo debido al
aumento de su complejidad con respecto al filtro prensa de camara.

En la Figura 4.20 presentada a continuacion puede observarse una comparacion cualitativa entre los
filtros prensa de cdmara y membrana en términos de los tiempos de filtracion y la humedad total de la torta.

COMIENZO DE LA ACCION DE LA MEMBRANA

/ FIN DEL CICLO SIN MEMBEANA

HUMEDAD TOTAL DE LA TORTA
—»| |« LIQUIDO ADICIONAL REMOVIDO POR LA MEMBRANA

2

FIN DEL CICLO CON MEMBRANA

.

+ ”~
APROX. 50% DE SOLIDOS BOMBEADOS MEMBRANA

v

TIEMPO DE CICLO

Figura 4.20 - Gréfico comparativo de la ventaja de filtros de membrana frente a filtros de camara.

Las caracteristicas finales de la torta resultante dependeran de las dimensiones del filtro prensa, la
presion aplicada, la resistencia y caracteristicas de la membrana y las condiciones de la suspension que
ingresa al equipo (en cuanto a su concentracion de solidos, compresibilidad y permeabilidad).

El medio filtrante sera el material permeable que permite el paso del liquido mientras retiene los
solidos durante el proceso de filtracion. De este dependerd en gran medida la buena separacion de los
componentes de la suspension con el minimo consumo de energia, por lo cual debe seleccionarse el tipo
adecuado para la operacion a realizar.
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Algunas de las propiedades especificas de filtracion que deben tenerse en cuenta se incluyen, a
continuacion, en la Tabla 4.26.

Tabla 4.26 - Propiedades caracteristicas de los medios filtrantes. (14)

Particula mds pequefia
retenida

Eficiencia de retencién

Resistencia al flujo

Capacidad de ensuciamiento

Tendencia a la obturacién

Descarga de la torta

Asi, pueden clasificarse los tipos de telas filtrantes en funcion de la particula mas pequeiia retenida,

como se observa en la Tabla 4.27.

Tabla 4.27 - Resumen de medios filtrantes segtin el tamaiio de particulas que retienen. (14)

Tipo de tela Subdivisiones Particula mas pequetfia retenida (pm)

Poliméricas
Cerdmicas < 0,1
Metdlicas 0,2
Fibras de hilo 5
Monofilamentos 10
Multifilamentos <10
Hojas de filtro 10
Papel de celulosa 5
Polimeros 10
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Los medios tejidos se componen de telas cruzadas, mientras los no tejidos se obtienen ensamblando
varias capas de fibras.

Si se tiene presente que, dependiendo del tiempo de cristalizacion, el tamafno de los cristales
formados podra variar entre 4 y 22 um (15) los medios tejidos, particularmente los mono y multifilamentos,
resultan una opcién viable en lo que respecta a la seleccion del medio filtrante.

A su vez, segun el tipo de tejido y la combinacién entre mono y multifilamentos pueden conferirse
diferentes propiedades a los medios filtrantes. En la Figura 4.21 se presentan las tramas y las caracteristicas
particulares de cada combinacion.

Resistente a
la abrasion

Moderada
eficiencia de

retencion

retencion de

particulas

Mejor

descarga de
torta

Mejora la Alta

retencion

Excelente
resistencia al

blinding

retencion de

particulas

Excelente
resistencia al
blinding

Menos
blinding

Figura 4.21 - Propiedades del medio filtrante segin su trama y combinacién de filamentos. (16)

El fenémeno de “blinding” ocurre cuando los poros del medio filtrante se bloquean mecanicamente
debido a la presencia de particulas atrapadas. Es importante evitar su ocurrencia para reducir los tiempos de
mantenimiento — el lavado del filtro se vuelve mas dificultoso — y aumentar la vida util del medio filtrante.

De este modo, con el objetivo de mejorar la retencidon y evitar el efecto indeseado de blinding se
selecciona la combinacion multi-monofilamento con un tramado tipo Twill.
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Por tultimo, es importante definir el material del medio filtrante, para lo cual se deberan tener en
cuenta los atributos quimicos y térmicos que cada uno de ellos proporciona. En la Tabla 4.28 se resumen las
propiedades de los materiales comunmente utilizados.

Tabla 4.28 - Caracteristicas quimicas y térmicas de los diferentes materiales.

Resistencia

T t i6 A t
Tipo de Fibra et ’ur.a = :)peracmn Acidos Bases gen €8 Hidrolisis
méxima (°C) oxidantes
Polipropileno 95 YY) YT Y ° )
Polietileno 85 ecee YY) ° '
Poliéster (PBT) 100 oee ' oo °
Poli¢ster (PET) 100 YY) ° ' °
PVC 80 YY) YYY) o0 YYY)

eeee Muy Bueno eee Bueno ee Aceptable ® Pobre

En este caso puntual, puesto que los lodos provienen de la operacion de cristalizacion que se realiza a
temperaturas cercanas a la del ambiente, la resistencia térmica no sera un factor determinante en la seleccion
del tipo de material. Sin embargo, debera optarse por aquellos que cuenten con cierta resistencia a
compuestos acidos. Se selecciona entonces el polipropileno, por su alta resistencia a la abrasion acompafniado
de un bajo costo en comparacion al poliéster (16).

La mayor parte de la informacion relativa al rendimiento del proceso de filtracion utilizando prensas
de membrana ha sido reportada para la separacion de las fases oleina y estearina de aceites y grasas. Sin
embargo, un estudio que analiza el contenido porcentual de sdlidos (SFC) presente en cada fase y el
porcentaje de oleina que permanece retenida entre los cristales de la fase estearina demuestra la similitud
entre los resultados hallados para el proceso aplicado en acidos grasos y en los denominados “commodity
oils and fats”. Lo antedicho se detalla a continuacion, en la Tabla 4.29.



Tabla 4.29 - Comparaciéon de oleina retenida y SFC para commodity oils frente a dcidos grasos para
filtro prensa de membrana a 6 bar. (17)

Contenido porcentual | Contenido porcentual

Materia Prima Oleina retenida %

de sélidos en lodos % | de sélidos en torta %

15 73 27
Aceite de Palma 24 61 39
31 55 45
31 64 31

Aceite de soja
33 74 26
Acidos Grasos 28 69 31

Esta informaciéon puede complementarse con la que se incluye en la Tabla 4.30 para comprender la
relacion entre la presion de trabajo en el equipo y el contenido porcentual de solidos en la torta.

Tabla 4.30 - SFC en torta filtro prensa de membrana con cdmaras de 25 y 50 mm de ancho en funcién

de la presion aplicada. (18)

- . SFC en torta % para SFC en torta % para
Presién aplicada (bar) . .
cdmaras de 25 mm cdmaras de 50 mm
6 60 55
15 66 61
30 70 65

A partir de los datos que se visualizan en la Tabla 4.38 y 4.29 se pueden extraer tres importantes
conclusiones: el valor de SCF en la torta es mayor cuanto mas elevado sea el SFC en los lodos, el aumento
de la presion de operacion del filtro y la disminucion del ancho de cdmara conducen a un aumento en el SCF
de la torta.

En el caso puntual con el que se trabaja la corriente que abandona el cristalizador contiene un 54,3%
de soélidos (este valor corresponde al SFC de los lodos), calculado a partir de los resultados de la Tabla 4.22
como el cociente entre el caudal masico de la fase sélida y el caudal masico total. Con este valor puede
inferirse que el porcentaje SFC en la torta serd mayor que cualquiera de los valores tabulados anteriormente,
debido al mayor contenido de solidos en los lodos de entrada.

Por esto se propone trabajar en las condiciones que aseguren el mayor contenido de sélidos en torta
posibles: 30 bar en camaras de 25 mm de ancho. Ademas se asumira que el contenido de sélidos (acidos
estearico y palmitico) en la torta al finalizar el proceso de filtracion sera tal que se cumplan los requisitos
sobre el producto a comercializar, en funcion de lo que se ha detallado en la Tabla 4.1, puesto que se sabe



que dicha especificacion se obtiene llevando a cabo procesos similares a los planteados en el presente
trabajo.

Existe una amplia variedad de equipos capaces de operar bajo las condiciones de presion
establecidas. Para hallar el que mejor se adapte a las caracteristicas del proceso se determinaré el volumen
del equipo requerido para llevar a cabo la operacion, empleando la féormula de seleccion provista por Lisse
en su catalogo (19):

|'Ir’c:-|fmu-eu total de alimentacidn } [ [5{ de conceniracion dn] - |F¢°m especi fico drl

Volumen totol | _ de prodiccro s lidos en lg entrada lodos de entrada
- Peso especifico de la ; |‘Ji- de solide seco en I Ecuacion 4.3

torta de filvo liimeda

del filtro prensa

la torta de filtro

Para lo cual deben tenerse en cuenta las unidades y aclaraciones presentadas en la Tabla 4.31.

Tabla 4.31 - Consideraciones y unidades para la aplicacién de la férmula provista por Lisse.

Volumen total de alimentacién de producto (m?)
Porcentajes Deberdn expresarse en forma decimal
Densidad de torta de filtro humeda (kg/ m?)

Peso especifico de lodos de entrada (kg/ m?)

Para establecer el volumen de alimentacion del producto al equipo se debe considerar cual es el
tiempo en que tarda en completarse cada ciclo de operacion y, de esta manera, analizar el volumen de lodos
que se debera ingresar con el fin de lograr determinada produccion.

En este sentido se deben tener en cuenta los tiempos caracteristicos de la operacion, a saber:

= t.: tiempo de llenado de las camaras con el lodo de alimentacion.

= t.: tiempo de filtrado, en el que contintia la alimentacioén de barros, comprimiendo los ya presentes
dentro de la cdmara, dando inicio al proceso de filtracion.

= ty: tiempo de membrana, en el cual comienzan a inflarse las membranas comprimiendo ain mas la
torta dentro de cada una de las camaras.

= t,: tiempo de limpieza, que podra realizarse manual o automaticamente y contempla el tiempo de
apertura, descarga y cierre de la prensa para que pueda comenzar el siguiente ciclo.

Para analizar el tiempo total del ciclo se puede asumir que este sera equivalente a un tiempo de
filtracion — t; + t; + ty, — y una constante — t;; — El valor de esta constante puede rondar los 45 minutos (20),
mientras el tiempo de llenado dependera principalmente del contenido de s6lidos del lodo que se alimenta,
no asi del tamafio del equipo, puesto que al aumentar el volumen también lo hara el area de filtrado que se
relaciona a la capacidad del equipo de procesar el fluido. De esta manera la relacion entre el volumen y el



area se mantendra aproximadamente constante, y también lo hara el tiempo de llenado (20). Asi, puede
asumirse que el tiempo de filtracion rondara las 2 horas para filtros prensa de membrana (21).

Por su parte, para obtener una aproximacion al volumen del equipo, se asumird que la densidad de
los lodos y la de la torta himeda no difieren en gran medida, con lo cual su cociente serd cercano a la unidad
y la ecuacion propuesta por Lisse resultara:

’ Vidumen foted o almemtaotor Fodle comcrTdraein .u'.r']

e preding for b adiides en la enrada
= [ ] Ecuacion 4.4

Hodde xo lide xeve o

Veslmamaen Jeasond
del Filtrn prensa

fa e de | ilere

El porcentaje de solidos en la corriente de entrada se calcula a partir de los resultados obtenidos en la
Tabla 4.22 para el proceso de cristalizacion como el cociente entre el caudal de sélidos (fase saturada) sobre
el caudal total de salida del cristalizador. Este porcentaje resulta igual al 54,3%.

El porcentaje de solidos en la torta serd igual al 85%, como minimo, para alcanzar la especificacion
requerida en la corriente que abandona el equipo.

Finalmente, el volumen de alimentacion de los lodos al filtro se determinara de manera tal que la
operacion, aunque discontinua, sea capaz de recibir la alimentacion sin provocar su acumulacion
disminuyendo asi la productividad.

La densidad de la corriente de salida del cristalizador se ha determinado, de forma aproximada, como
el promedio entre las densidades de los acidos grasos presentes en la Tabla 4.32 .

Tabla 4.32 - Densidad de dcidos grasos.

Compuesto Densidad (kg/m?) Temperatura (°C)
Acido Oleico 895 (22) 25

Acido Estedrico 941 (23) 292

Acido Palmitico 852 (24) 25

La densidad promedio de los lodos resulta igual a 891,6 kg/m’, valor a partir del cual puede
determinarse el volumen de lodos alimentados a partir de la Ecuacién 4.5.

{{‘nud‘u! md sico prv;wm'e*rlwll {?Iempﬂ dﬂ‘]

del cristalizador un ciclo
= ] Ecuaciéon 4.5

Volumen de lodos
Densidad de corviente

alimentados

proveniente del cristolizador
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El volumen de lodos alimentados es igual a 10,36 m® y el volumen total del equipo, que se calcula a
partir de la Ecuacion 4.4, resulta igual a 6,6 m®.

La Tabla 4.33 resume los diversos equipos que la empresa M. W. Watermark (25) ofrece en su
catalogo para el proceso de filtracion. El equipo se seleccionard en funcion de su volumen.

Tabla 4.33 - Seleccién del equipo.

Dimensién de placas (mm) Rango de capacidad (L)

470 x 470 142 - 113,3

630 x 630 56,6 - 339,8

800 x 800 2926,5 - 849,5
1.000 x 1.000 566,53 - 1.415,8
1.200 x 1.200 1132,7 - 3.536,61
1.500 x 1.500 28317 - 7.787,
1.500 x 2.000 7.079,2 - 9910,9
2.000 x 2.000 8.495,1 - 16.990,1

Para un volumen de 8.500 L se decide emplear placas 1.500 x 1.500 y se asume que con estas
dimensiones se podran procesar comodamente los lodos obtenidos del cristalizador. En general, este tipo de
equipos se componen por 100 placas (26).

Por ultimo, conociendo el volumen del equipo y el tamafio de las placas, a partir del catdlogo
provisto por Da Zhang Filtration Equipment Co. Ltd (27), se selecciona un equipo de las caracteristicas
detalladas en la Tabla 4.34.

Tabla 4.34 - Caracteristicas del equipo seleccionado.

BN mesoos
D ommmen

e [

Area ocupada por el equipo
(Largo x Ancho x Alto)

Si se establece que el contenido final de s6lidos en la torta (valor que se debe a la presencia de 4cido
palmitico y estedrico) es del 85% para este proceso, los célculos se efectuaran eliminando de la fraccion
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solida (saturada) tanto acido oleico como sea necesario para respetar el porcentaje de SFC. Los caudales
masicos de cada fase y su composicion se detallan en la Tabla 4.35.

Tabla 4.35 - Corrientes de salida del filtro prensa de membrana.

Acido Palmitico 912,01 kg/h
Fase Estedrico Acido Estedrico 639,03 kg/h 182475 kg/h
(solida)
Acido Oleico 273,71 kg/h
Acido Palmitico 162,36 kg/h
fase Oleico Acido Estedrico 113,76 kg/h 1.534,00 kg/h
(liquida)
Acido Oleico 1.257,88 kg’/h

El sistema de bombeo serd el responsable de alimentar los lodos dentro de las camaras del filtro
prensa de membrana. Cuando inicia la alimentacion la resistencia del filtro serd baja y, a medida que la
camara comienza a llenarse, aumentara debido a la presencia de la torta que se vuelve cada vez mas
compacta.

Por esto se utilizan, generalmente, dos tipos de bombas:

= Bombas de diafragma: el flujo de este tipo de bombas (AOD por Air Operated Diaphragm) no
depende de la presion de oposicion y entregaran un caudal fijo en cada paso del piston a cualquier
presion de oposicion siempre que sea menor a la presion de disefio. Puesto que la resistencia
aumentard conforme la cdmara del filtro se llena, lo que ocurrird es que el tiempo entre un paso y
otro se incrementara. Cuando el intervalo entre un paso y otro sea de 30 — 60 segundos serd momento
de detener la operacion.

= Bombas centrifugas: en este caso el aumento de la presion de oposicion conducira a una disminucion
del caudal que la bomba es capaz de entregar, hasta alcanzar un valor minimo para cierta presion
dada.

A continuacién, en la Figura 4.22 se presenta la comparacion entre las curvas caracteristicas para
bombas de desplazamiento positivo (las de tipo diafragma presentan este comportamiento) y bombas
centrifugas.
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Figura 4.22 - Curvas caracteristicas de bombas de desplazamiento positivo frente a bombas centrifugas.

El tipo de bomba adecuada para alimentar los lodos al equipo dependerd del tamafio del mismo,
segun indica la Tabla 4.36.

Tabla 4.36 - Tipo de bomba requerida en funcién del tamafio del equipo. (20)

Tamaiio del equipo (L) Tipo de bomba

Menor a 140 1" AOD

150 - 425 1,5 AOD

425 - 710 2" AOD

710 - 1415 3" AOD

1415 - 3540 Sistema de bombas multiples AOD de 2"y 3"
Mayor a 3540 Centrifugas

Debido al tamafio del equipo seleccionado, se decide operar con una bomba tipo centrifuga para la
impulsion de los lodos hacia las camaras del filtro.

En la Figura 4.23 se muestra un esquema, que a los fines de este estudio s6lo permitird hacer un
analisis cualitativo del comportamiento del equipo y cémo ocurre el aumento de presion en las etapas de
llenado y filtracion mediante el inflado de las membranas.
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Figura 4.23 - Variacién de la presiéon de operacién para separacién de las fases oleina de estearina en

un filtro prensa de membrana a 6 bar.

De esta manera, una vez que las camaras se han llenado con los lodos se deberd bombear agua o aire
al sistema de membranas para compactar la torta, eliminar una mayor cantidad de oleina y alcanzar la
presion estipulada de operacion, correspondiente a 30 bar. El sistema seleccionado es de bombeo de agua
mediante una bomba centrifuga, cuyas caracteristicas han sido detalladas anteriormente.

4.3 Purificacién de glicerol

La corriente que abandona el reactor de hidrélisis por el fondo se compone principalmente por agua
y glicerol, aunque este Ultimo se encuentra en menor proporcion. Esta corriente debe concentrarse en
glicerol hasta un 90 % en peso para ser utilizada en la reaccion de glicerdlisis. Para alcanzar esta
especificacion se propone emplear un destilador flash seguido de un evaporador, esquema a partir del cual se
eliminara la mayor parte del agua presente en la corriente de interés.

En la Tabla 4.37 se presenta el caudal masico de cada uno de los componentes que forman parte de la

corriente en cuestion y su distribucion.

Tabla 4.37 - Caudal y fracciones masicas de cada componente de la corriente a concentrar en glicerol.

Componente Caudal mésico (kg/h) Fraccién maésica
Glicerol 232,9 0,075
Agua 2.874,4 0,925




CAPITULO 4 - DISENO DEL SISTEMA DE PURIFICACION

4.3.1 Destilaciéon flash

Como estrategia para producir la vaporizacion de la corriente de agua y glicerol, que proviene del
reactor de hidrolisis a 260 °C y 50 bar, se emplea una valvula reductora de presion. Posteriormente, la
corriente parcialmente vaporizada ingresa al tanque separador (destilador flash) en el que se separan las
fases liquida y gaseosa.

Empleando el software de simulacion Unisim Design se ingresa la corriente de materia cuyo caudal y
componentes se han especificado en la Tabla 4.38 bajo las condiciones de presion y temperatura indicadas
en el parrafo superior, correspondientes a la salida del reactor de hidrolisis. Esta corriente pasa, en primer
lugar, por una vélvula que reduce su presion hasta 1,01 bar (presion atmosférica) lo que implica un descenso
de temperatura de 260 °C a 100,7 °C. Posteriormente ingresa al destilador flash en el que ocurre la
separacion de fases. En la Tabla 4.38 se incluye la informacion de las corrientes de entrada y salida al
equipo, mientras en la Figura 4.24 se presenta un esquema del arreglo en el que se incluyen la temperatura y
presion de las corrientes.

Tabla 4.38 - Corrientes de entrada y salida del tanque separador flash.

Combonente Caudal mdésico de entrada | Caudal masico de salida Caudal mésico de salida
P (kg/h) por tope (kg/h) por fondo (kg/h)
Agua 2874,4 956,9 1917,5
Glicerol 2329 o] 232,9
Salda por Tope
Tamparatura foeT|C
Prasién 101 | par
| Entrada Skt
i
Temperatura 10,7 [ C ﬁﬂe
Pragian 1.01 | bar
Fondos " Ertrada Fia
del ‘Wahula
Reaactar Faductora
i &
Hidrodis=s BERIN

Fondos del Reacior de Hidralsis

Tompizraturs 00| C
Presign 50 bar 53?.13
EGD:MD
Salida poe Fondo
Temperatura | 1007 | C
Presidn 1.01 | bar

Figura 4.24 - Esquema de corrientes y equipos.
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Las dimensiones sugeridas por el simulador Unisim Design para un equipo de estas caracteristicas se
presentan en la Tabla 4.39, a continuacion.

Tabla 4.39 - Dimensiones del destilador flash.

Volumen (m?) 1,216
Didmetro (m) 0,762
Altura (m) 2,667

4.3.2 Evaporacién

La corriente que egresa por el fondo del destilador flash atn contiene una cantidad considerable de
agua que debe eliminarse hasta que la proporcion de glicerol presente sea igual a 0,9 en fraccion masica.
Esto se logra al ingresar la corriente a un evaporador simple efecto, cuya notacion empleada para su disefio
se presenta en la Figura 4.25 a continuacion.

Vapor (V)
Adar
Alimentacion (F)
T
Condensado (5)
w
-
Vapor de agua (S) l
A=
Liguido concentrado (L)

Figura 4.25 - Evaporador simple y notacién para cada corriente.

Para determinar el area del evaporador necesaria para alcanzar la especificacion del 90% en peso de
glicerol en la corriente de Liquido concentrado (L) se plantea un balance de masa global (Ecuacion 4.6), un
balance de masa para el glicerol (Ecuacion 4.7) y un balance de energia en el equipo (Ecuacion 4.8). La
corriente Alimentacion (F) que ingresa al equipo proviene del fondo del destilador flash.



F=L+V Ecuacién 4.6

Fexp=Lsx, +V*xy Ecuacion 4.7

F+«Hp+5% Aun,ﬂ =LsH +V=*Hy Ecuacién 4.8

El balance de energia de la Ecuacién 4.8 se ha simplificado reemplazando la diferencia entre la
entalpia de la corriente “S” de entrada (vapor saturado) y la corriente “S” de salida (liquido saturado) por el
calor de vaporizacion del agua a la temperatura de saturacion del vapor a 40 bar, que proviene de caldera
previo paso por una valvula reductora.

Se sabe que “xy”, que representa la composicion de glicerol (en fraccion madsica) en la corriente de
vapor que abandona el evaporador, es igual a cero puesto que s6lo contiene agua. Es por esto que a partir de
la Ecuacion 4.7 se determina el caudal de liquido “L” que sale del equipo empleando los datos que se
presentan en la Tabla 4.40.

Tabla 4.40 - Datos necesarios para calcular la corriente de liquido que sale del evaporador.

Variable Valor Resultado

F (kg/h) 9.150,4
XE 0,108 L = 258,05 kg/h
0 0,9

Una vez se conoce el valor de “L” se calcula el caudal de vapor “V” que sale del evaporador a partir
de la Ecuacion 4.6. Esta corriente resulta igual a 1.892,35 kg/h.

A continuacion se debe emplear el balance de energia detallado en la Ecuacién 4.8 para determinar el
caudal de vapor que debe alimentarse al evaporador para alcanzar la concentracion de glicerol buscada en la
corriente “L”. Para esto es necesario conocer una serie de datos a saber:

= Entalpia de la corriente de alimentacion “F”: esta corriente se encuentra a 100,7 °C y se compone por
agua y glicerol en proporcion conocida. Por esto, la capacidad calorifica de la corriente se calcula
como el producto entre capacidad calorifica de cada componente a 100,7 °C y su fraccidon masica,
como se detalla en la Ecuacion 4.9. Por su parte, la entalpia de la corriente se calcula de acuerdo a la
Ecuacion 4.10.
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Cor = Xaguar * Cpagua 100.7¢ + Xeticerat F * Cp.glicerat 100.7¢ Ecuacién 4.9

HF = EIJ.'F * (TF - Tppjr_} Ecuacién 4.10

Los valores empleados para los célculos y los resultados obtenidos se detallan en la Tabla 4.42.

Tabla 4.42 - Datos para el cdlculo de la entalpia de la corriente de alimentacion.

Variable Calculo

X Agua,F 0,892
CpAgua 1007 ¢ (kJ/kg.K) 4,216
X Glicerol,F 0,108
C,Glicerol 1007 ¢ (kJ/kg.K) 12,27
Te (°C) 100,7
He = 512,14 k)/kg
TReF (OC) (0]

= Entalpia de la corriente liquida “L”: en primer lugar debe calcularse la temperatura del punto de
ebullicion de la mezcla de agua y glicerol con un 90% en peso de este ultimo a presion de 101,3 kPa.
Para esto se emplea la Tabla 4.43, cuyos valores se han calculado a partir del diagrama de Diihring.

Tabla 4.43 - Punto de ebullicién de soluciones de agua y glicerol a diferentes presiones. (28)

Punto de ebullicion (°C)

Punto de

Presién ebullicion

(kPa) del agua
(°C)

101,3 100 100,7 | 101,6 | 102,9 | 104,5 | 106,7 | 109,6 | 114,0 | 121,5 | 139,8 | 175,8
70,1 90 90,6 915 | 928 | 942 | 96,3 | 99,3 | 103,5 | 110,3 | 127,8 | 161,
47,54 80 80,5 8l4 | 82,6 | 840 | 86,0 | 888 | 928 | 99,3 | 1160 | 146,5
31,13 70 70,4 72 | 72,4 | 73,7 | 756 | 785 | 82,2 | 88,3 | 104,0 | 132]
19,89 60 60,3 610 | 622 | 635 | 655 | 681 | 715 | 77,3 | 920 | 117,6
12,31 50 50,2 50,9 | 521 | 534 | 552 | 57,6 | 610 | 66,2 | 80,1 | 103,
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Con la informacion que se obtiene de la Tabla 4.43 se establece que la temperatura de las corrientes
que abandonan el evaporador es de 139,8 °C a 101,3 kPa. La capacidad calorifica de la corriente se
calcula como el producto entre capacidad calorifica de cada componente a 139,8 °C y su fraccion

masica, como se detalla en la Ecuacion 4.11. Por su parte, la entalpia de la corriente se calcula de

acuerdo a la Ecuacion 4.12.

[:p,l'. = XAgual * c;u,f':_qun. 130,8°C T Xiticeroll * "fp.f:u.:mm 130,8°C

Hy = Cyy + (T, — Trer)

Ecuacion 4.12

Ecuacién 4.11

Los valores empleados para los célculos y los resultados obtenidos se detallan en la Tabla 4.44.

Tabla 4.44 - Datos para el célculo de la entalpia de la corriente de alimentacién.

Variable Valor
X Agua,L 01
CoAgua 1398 c (kJ/kgK) 1,99
X Glicerol L 0,9
Cp.Glicerol 1398 ¢ (kJ/kg.K) 12,28
T (°C) 139,8
Tret (°C) 0

Calculo

C,oL =11,25 kJ/kg K

H, =1572,9 kJ/kg

= Entalpia de la corriente vaporizada “V”: por la parte superior del evaporador egresa una corriente
que se compone Unicamente por agua a una temperatura de 139,8 °C y 101,3 kPa de presion que
corresponden a las condiciones bajo las cuales opera el equipo. En este punto el vapor de agua se
encuentra sobrecalentado y su entalpia es igual a 2.756,3 kJ/kg (29).

= Calor de evaporacion de la corriente “S”: el calor latente de evaporacion del agua a una presion de 40
bar, que puede obtenerse a partir de tablas de vapor para agua y es igual a 1.717 kJ/kg.

Conociendo la entalpia de cada una de las corrientes que afectan al balance de masa puede despejarse
el caudal masico de vapor “S” que debe alimentarse al evaporador para concentrar la corriente de agua y
glicerol hasta la especificacion establecida. Al reordenar el balance de energia se obtiene la Ecuacion 4.13.
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S_L*HL+F*HF_F*HF

Ag

Ecuacién 4.13

De esta ultima ecuacion se obtiene que el caudal masico de vapor que debe ingresar al equipo es de
2.633 kg/h. A partir de este valor y aplicando la Ecuacion 4.14 se puede determinar el calor “Q” que se

requiere intercambiar.

Q=5*As

Ecuacion 4.14

Una vez conocido el valor de “Q” se resuelve la Ecuacion 4.15 que permite conocer el area de transferencia

de calor “A”. En la Tabla 4.45 se presentan los datos necesarios para la resolucion.

Q =UxAxAT Ecuacién 4.15

El valor de “AT” corresponde a la fuerza impulsora para la transferencia de calor y es igual a la

diferencia entre la temperatura de saturacion del vapor a 40 bar (249,2 °C) y la temperatura dentro del

equipo (139,8 °C).

Variable
Q (J/s)

Tabla 4.45 - Datos para el célculo del area del evaporador.

Resultado

1,256.10°

U (J/s.m*K)

900 (30)

AT (°C)

109,4
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4.4 Agua recirculada

El proposito de esta seccion consiste en efectuar un balance de materia y energia de las corrientes
acuosas que se obtienen de las diversas etapas del proceso y determinar la temperatura y el caudal de la
corriente resultante. Esto permite establecer, en secciones posteriores, si es necesario acondicionar esta
corriente para su ingreso al reactor de hidrolisis.

En la Tabla 4.46 se presentan las corrientes acuosas de interés, se incluyen sus caracteristicas y se
detalla la etapa del proceso de la cual se obtienen.

Tabla 4.46 - Corrientes acuosas a recircular.

Etapa de dénde proviene Caudal mésico (kg/h)  Temperatura (°C) Presion (kPa)
Deshidratacién de dacidos grasos

(Destilador Flash) 672,85 189.7 1500
Purificacién de glicerol

(Destilador Flash) 936,91 1007 1013
Purificacion de glicerol 1892.35 130.8 1013

(Evaporador)
Corriente resultante 3.522,11 138,3 101,3

Las condiciones de salida de la corriente resultante se obtienen mediante el uso del Simulador
UniSim Design R390.1.
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5.1 Introduccién

Si bien los sistemas de reactores y de purificacion son los mas relevantes para la obtencion de los
productos, la operacion del proceso no seria posible sin el correcto disefio y funcionamiento de los equipos
auxiliares. La eleccion de los mismos queda determinada por cada proceso productivo, siendo, para este caso
en particular, aquellos involucrados en el transporte y pretratamiento de las materias primas, los sistemas de
impulsion, el acondicionamiento de la presion mediante valvulas o sistemas de vacio, o de la temperatura
mediante intercambiadores de calor.

A su vez, a lo largo de la planta existen corrientes con diversas condiciones de temperatura que
deben ser enfriadas o calentadas. Estas pueden combinarse intercambiando calor entre ellas en lo que se
conoce como integracion energética, lo que no sélo permite prescindir del empleo de corrientes auxiliares
sino también aprovechar la energia que se encuentra disponible dentro del mismo proceso. Para aquellas
corrientes que no sea posible integrar o bien cuyo intercambio deba mantenerse sin fluctuaciones, se recurre
a caudales de vapor o agua de enfriamiento segin sea necesario. El aporte de dichos caudales es realizado
por una caldera o una torre de enfriamiento respectivamente, por lo que debe asegurarse el disefio adecuado
de las mismas, en las condiciones requeridas de presion y temperatura.

5.2 Equipos auxiliares

5.2.1 Transporte de sélidos

La materia prima, conocida como mucanga, se compone de restos 6seos, tejidos y sebo y debera ser
ingresada a la planta por medio de un tornillo sinfin, que la transportara hasta el equipo encargado de su
trituracion.

El transportador empleado consiste en un eje de acero, solidario a una espiral que gira dentro de un
canal y con su movimiento transporta la mucanga. El eje es propulsado por un motor y el acople se produce
a través de engranajes o cadenas. Para su disefio debe tenerse presente que la longitud maxima de transporte
no debe superar los 30 metros, puesto que mas alld de esta distancia los esfuerzos de torsion que se producen
son muy elevados. A continuacion, en la Figura 5.1, se esquematiza el equipo y la direccion en que circula la
materia prima.
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Figura 5.1 - Esquema del equipo de transporte de materia prima.

Debe tenerse presente que existen grandes fuerzas de friccion entre el tornillo, sus paredes y la
materia prima que se transporta, lo que causa una abrasividad grande y conduce a la trituracion del material
en transito. En este caso esto serd beneficioso, puesto que la materia prima es transportada hacia una
maquina trituradora con el fin de obtener particulas de tamafio mas pequefio y uniforme.

En cuanto a su clasificacion, los equipos disponibles se diferencian por su paso o por la forma de su
espiral. Con el fin de seleccionar el equipo mas adecuado para este proceso, se efectua la comparacion
presentada en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1 - Clasificacion de transportadores tipo tornillo.

Su paso es igual a su diametro y se
emplean para transporte continuo de
materiales a granel.

De paso
estandar

Su paso se reduce a 2/3 del diametro
del sinfin. Se recomienda su uso en
transportadores inclinados 20 grados
para controlar la carga del equipo
cuando la alimentacién no estd
uniformemente regulada.

De paso corto

Similares a los de paso corto, excepto ‘]}“{'
que su paso se reduce a 2 del
De paso medio digdmetro del sinfin. Se emplean para
transportar materiales
extremadamente fluidos.
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De paletas

En funcion de esta clasificacion, y teniendo presente que la grasa vacuna cuenta con una elevada
viscosidad, se emplea un transportador con espiral tipo cinta, con el fin de evitar que el sebo que forma parte

Se componen Gnicamente por paletas
ajustables unidas al eje, pudiendo
ajustar el paso segun se requiera.

Permiten un buen mezclado de
materiales granulares finos.

de la mucanga se acumule sobre el eje del tornillo.

Para la seleccion del paso, éste debera ser mayor cuanto mas ligero sea el material a transportar.
Dado que el paso varia tipicamente entre 1/2 — 3/2 veces el diametro de la hélice del tornillo, se propone

emplear un paso estandar, igual al didmetro.

Ademas, para el célculo y disefio del transportador es necesario definir la trayectoria del recorrido de

la materia prima, como asi también el nimero de puntos de carga y descarga de la misma.
Las cuatro configuraciones bésicas se presentan a continuacion, en la Tabla 5.2.

Posicién

Horizontal

Horizontal

Tabla 5.2 - Configuraciones posibles para el sistema de transporte.
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Para este caso, puesto que la materia prima se alimentara por un unico punto y debe desembocar
posteriormente a un triturador, la configuracion més adecuada sera la que se compone de una entrada, una
unica salida y en un plano inclinado.

Desde el punto de vista del disefio, es importante estimar el peso especifico del material a
transportar, dado que en funcion del mismo se determinaran tanto el caudal que procesa el equipo como la
potencia requerida por el motor que impulsa el eje. En vista de la falta de informacion referida a la
composicion exacta de la mucanga, para efectuar un calculo preliminar del peso especifico de la misma, se
asumira que se constituye en partes iguales por sebo y huesos, y su peso especifico resultara del promedio
entre el peso especifico de cada componente, siendo 0,9 ton/m* el del sebo vacuno y 1,9 ton/m* el de los
huesos.

3 = .,
P =, Pg sevo vacuno 1 PE.Hueso de vaca Ecuacion 5.1
EMucange — 5

Mediante la Ecuacion 5.1, el peso especifico de la mucanga resulta en 1,4 ton/m’.

Segun el peso especifico aproximado de la materia prima se la puede clasificar conforme a los
criterios que figuran en la Tabla 5.3.



Tabla 5.3 - Clasificacién de los materiales transportados.

Materiales Clase | | Materiales Clase Il | Materiales Clase Ill | Materiales Clase IV | Materiales Clase V

Materiales que se Materiales

Materiales .
presentan en semi-abrasivos o abrasivos,
. granos o pequerios Materiales . troceados o en
Materiales abrasivos,

polvo, como
cenizas, cuarzo

tamafios, semi-abrasivos de

N » granulares o
mezclados en pequefio tamafio,

pequeriios famarios

pulverulentos, no
abrasivos, que

fluyen facilmente
y con un peso
especifico entre
0,4 - 0,7 ton/m?

polvo, de mezclados con
polvos, con peso
especifico que se

sitia entre 0,6 - 1,2

naturaleza no

abrasiva, que
fluyen facilmente.
Su peso especifico
se situa entre 0,6 -

en mezcla con
polvos. Son
materiales con un
peso especifico que
se sitda entre 0,8 -

pulverizado, arena
silicea.

No es aconsejable
emplear
transportadores de
tornillo sinfin para

1,6 ton/m>. .
estos materiales

0,8 ton/m>.
Asi, la materia prima a transportar en este caso se puede clasificar como un material Clase IV en
funcion de su peso especifico.
Por otro lado, para definir el didmetro de la hélice del tornillo se deberan tener presentes algunas
cuestiones:

= Los didmetros de hélice tipicos para este tipo de equipos van entre 0,1 — 0,6 metros, no siendo
recomendable exceder este tltimo valor en ningun caso.

= Para materiales homogéneos, el didmetro del tornillo sera, al menos, 12 veces mayor que el didmetro
de los pedazos a transportar.

= Para materiales heterogéneos, el diametro del tornillo serd 4 veces mayor que el mayor didmetro de
los pedazos a transportar.

Puesto que la mucanga se compone de restos Oseos, tejidos y sebo, se trata de un material
heterogéneo. Asumiendo que el didmetro de los huesos que componen la materia prima rondara los 0,1
metros, se propone que el didmetro de hélice sea de unos 0,4 metros.

A partir del didmetro del tornillo y la clase de material, siguiendo las indicaciones de la Tabla 5.4
presentada a continuacion, es posible determinar la velocidad de giro recomendada para el transportador de
tornillo. Como regla general, cuanto mayor sea el peso especifico del material, menor sera la velocidad de
giro recomendada.



Tabla 5.4 - Velocidad maxima recomendada segtn la clase de material.

S elocidad méxima (rp
S Clase | Clase Il Clase IlI Clase IV Clase V

(O} 180 120 90 70 30

0,2 160 110 80 65 30

0,3 140 100 70 60 25

0,4 120 90 60 55 25

0,5 100 80 50 50 25

0,6 90 75 45 45 25

Para un didmetro de hélice de 0,4 metros, la velocidad de giro recomendada para materiales Clase IV
sera de 55 rpm.

Para determinar el caudal material que puede desplazar el transportador deben definirse previamente
algunos parametros:

= Area de relleno del canalon: representa el area que ocupa el material que mueve el transportador y
se obtiene mediante la siguiente Ecuacion 5.2.

. D?
4

Ecuacién 5.2

S=4.

Donde “D” es el didmetro del tornillo transportador y “A” el coeficiente de relleno, que debera ser
menor que la unidad con objeto de evitar que se produzca amontonamiento del material que
dificultara su correcto flujo a lo largo del canalon y se define a partir de la Tabla 5.5 segun el tipo de
carga.

Tabla 5.5 - Coeficiente de relleno en funcién del tipo de carga.

Costiiene de rellens 1)

Pesada y abrasiva 0,125
Pesada y poco abrasiva 0,25
Ligera y poco abrasiva 0,32

Ligera y no abrasiva 0,4

Puesto que la mucanga se trata de una carga pesada y poco abrasiva, el coeficiente de relleno resulta
igual a 0,25. Entonces, calculando mediante la Ecuacion 5.2, se obtiene un area de 0,031 m?.



= Velocidad de desplazamiento del transportador: Se trata de la velocidad con la que se desplaza el
material en la direccion longitudinal del eje del tornillo. Depende del paso del tornillo y de su
velocidad de giro, y se define por la Ecuacion 5.3.

v =— Ecuacién 5.3

€C_.9

Donde “p” hace referencia al paso de la hélice en metros y “n” es la velocidad de giro del eje del
tornillo en rpm. Por lo tanto, la velocidad de desplazamiento del transportador resulta en 0,367 m/s.

A partir de los dos parametros calculados — el 4rea de relleno del canaléon y la velocidad de
desplazamiento del transportador — se puede determinar la capacidad de transporte del tornillo sinfin con la
Ecuacion 5.4.

Q =3600.5.v.p.i Ecuacién 54

e 9

Siendo “p” la densidad del material transportado en ton/m’ e
flujo de material debido a la inclinacion del transportador. El valor de este coeficiente se selecciona
conforme a lo establecido en la Tabla 5.6.

31
1

el coeficiente de disminucion del

Tabla 5.6 - Coeficiente de disminucién del flujo de material segun inclinacién.

|nc|inc:cic’>’n o° 5 10° 15¢ 20°
del canalén
Coeficiente “i" 1 0,9 0,8 0,7 0,6

Teniendo presente que se ha seleccionado previamente una configuracion inclinada, dentro de las
opciones disponibles, se propone que el angulo de inclinacion sea de 20°, que se corresponde con un valor
tipicamente empleado para estos equipos. De esta manera, se obtiene que la capacidad de transporte del
tornillo es de 34,4 ton/h.

Puesto que se propuso ingresar a la planta un caudal de materia prima de 20 ton/h se verifica que el
tornillo disenado es capaz de trabajar con esta cantidad e incluso ofrece un buen margen en caso de que se
ampliase la capacidad de produccion a futuro.



La potencia de accionamiento de un transportador de tornillo “N” se puede calcular a partir de la
Ecuacion 5.5.

N=K.L.Q.p Ecuacién 5.5

Siendo “K” una constante que varia con el peso y a abrasividad del material a transportar, tomando
los siguientes valores:

= Materiales livianos y no abrasivos: 0,018.
= Materiales pesados y no abrasivos: 0,020.
= Materiales pesados y abrasivos: 0,024.

Como se ha mencionado antes, la mucanga se trata de un material pesado y no abrasivo, por lo que el
valor de la constante “K” sera igual a 0,020.

Por otro lado, “L” representa la longitud del equipo a emplear, que como se ha detallado antes no
deberd exceder los 30 metros. Si bien esta longitud dependera de las dimensiones de la planta y la
distribuciéon de los equipos, se asumira que la longitud del tornillo sinfin es de unos 10 metros, con el fin de
estimar la potencia aproximada que demandard el equipo.

Entonces, reemplazando en la Ecuacion 5.5, el valor que de la potencia de accionamiento de un
transportador de tornillo resulta de 9,63 HP.

5.2.2 Trituracién de materia prima

Una vez la materia prima es transportada por el tornillo sinfin debe ser descargada dentro de una
trituradora, con el fin de obtener particulas mas pequefias y uniformes y facilitar la transferencia de calor en
la posterior etapa de coccion.

Para tal fin se ha seleccionado el equipo denominado Precrushor™, disefiado por la empresa
Mavitec. Este equipo es capaz de trabajar con unas 25 — 30 toneladas de materia prima por hora, reduciendo
su tamano a particulas de 2,5 centimetros de didmetro, por lo que se ajusta a los requerimientos de este
proceso particular.

En la Figura 5.2 se presenta un esquema del equipo mencionado.
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Figura 5.2 - Esquema del equipo triturador de mucanga.

Las caracteristicas mas relevantes del equipo seleccionado se detallan a continuacion en la Tabla 5.7.

Tabla 5.7 - Caracteristicas del equipo Precrushor™ 1" (25 mm).

Caracteristica Detalle

Capacidad aproximada 25 - 30 ton/h
Consumo de potencia 100 HP
Velocidad de rotacién 56 rpm

Material Cuerpo de acero soldado
Tamaiio de particulas a la salida 2,5 cm
Boca de alimentacion 110 m x 1,85 m

5.2.3 Coccién de mucanga triturada

Una vez la mucanga ha sido triturada, ingresard a un equipo conocido como melter, con el fin de
eliminar la humedad retenida, derretir las grasas y esterilizar la materia prima. El proceso se llevara a cabo
entre 133 — 140 °C durante unos 45 — 60 minutos, en un digestor continuo, fabricado por la empresa
Haarslev. El mismo serd seleccionado en funcién de su capacidad de evaporacion, puesto que en los
balances de masa del presente trabajo se ha determinado que se produciran unos 9.800 kg/h de vapores de
coccion, y se buscara que el equipo elegido sea capaz de cumplir con esta especificacion. Segun el catdlogo
disponible, el modelo adecuado sera el CC3200-US, que es capaz de generar un caudal de evaporacion de
unos 10.000 kg/h.



A continuacion, en la Figura 5.3 se presenta un esquema del equipo seleccionado.

Figura 5.3 - Digestor continuo desarrollado por Haarslev.

El equipo cuenta con una gran superficie de calentamiento gracias a que se compone de varios tubos
calentados con vapor. La mucanga triturada circulara por el interior de los tubos, mientras el vapor lo hara
por fuera. El requerimiento tipico del equipo, en cuanto a consumo de vapor, es de 10 bar.

A su vez, los tubos se encuentran unidos en su conjunto a un eje de acero al carbono que rota para
garantizar una transferencia térmica eficaz.

Cuenta con un control de nivel y temperatura y transmisor de presion diferencial para recircular el
sebo y garantizar una coccidon Optima, ademas de un sistema de descarga que ayuda a prevenir bloqueos e
interrupciones en la produccion. Por otro lado, la temperatura de operacion puede ajustarse segin los
requerimientos del proceso y las especificaciones de la materia prima, por lo que se trata de un equipo
relativamente versatil.

En la Tabla 5.8 se detallan las caracteristicas principales del equipo.

Tabla 5.8 - Caracteristicas del equipo digestor CC3200-US.
Caudal de evaporacién de 10.000 kg/h

Temperatura de operacién ajustable

Equipo de 15,8 m de longitud

Opera con vapor a 10 bares




5.2.4 Tambor rotativo percolador de sebo

Luego del proceso de coccion de mucanga, la corriente que sale del digestor ingresa a un percolador,
equipo en el cual se separan los so6lidos de la grasa liquida. Particularmente en el dry rendering se emplean
percoladores de tambor rotativo y, en este caso, se ha seleccionado el fabricado por Haarslev que permite
separar de manera continua los productos antes mencionados.

Figura 5.4 - Tambor rotativo percolador de sebo modelo TR130.

El equipo cuenta con un disefio simple, que consta de un tambor rotativo perforado que permite el
paso de los liquidos mientras retiene los so6lidos. El sebo que atraviesa las perforaciones se recoge en el
fondo y es posteriormente bombeado. Cuenta con boquillas de pulverizacion internas que ayudan a evitar
bloqueos y la descarga de sdlidos se encuentra al final del tambor — a la izquierda en la Figura 5.4 —. Posee
puertas a ambos lados de la carcasa del tambor para facilitar su limpieza e inspeccion.

Para seleccionar el equipo adecuado, de la gama ofrecida por Haarslev, se toma como pardmetro la
capacidad de entrada, que se correspondera con la suma de sebo recuperado y expeller que fueron detallados
en el balance de masa. Asi es que el equipo debera poder procesar 10,2 ton/h de la mezcla de sélidos y sebo.
Para tal fin, el equipo adecuado se trata del modelo TR130 del proveedor antes mencionado.

Algunas caracteristicas particulares del equipo se detallan en la Tabla 5.9.

Tabla 5.9 - Caracteristicas del equipo percolador TR130.
Capacidad de entrada de 10,0 ton/h

Potencia consumida por el separador 20,11 HP

Equipo de 6,36 m de longitud




5.2.5 Prensa de extraccién de sebo

Los soélidos que salen del percolador ingresan a una prensa que extrae por presion los restos de sebo
remanentes en el solido y descarga el producto en forma de torta.

La empresa Haarslev ofrece una amplia gama de equipos para tal fin, cuyo parametro de seleccion
sera la salida de solido seco. De acuerdo a los balances de masa propuestos en este trabajo, se espera una
produccion de sélido seco de unos 4,56 ton/h, por lo cual el equipo adecuado serd el modelo HM6000.

El equipo, que se presenta en la Figura 5.5, consiste en un tornillo conico, a través del cual pasan los
solidos y comienzan a prensarse contra la carcasa del equipo. El sebo escurre hacia el fondo y un tornillo lo
lleva hacia la salida.

Figura 5.5 - Equipo de extraccién de sebo HM6000.

Se trata de un equipo relativamente simple que requiere poco mantenimiento y cuenta con un bajo

costo de produccion.
Puede regularse la velocidad del tornillo de alimentacidon y cuenta con cuchillas que rompen los

solidos para evitar que se acumulen y giren con el tornillo.
Particularmente, para el equipo HM6000 ofrecido por Haarslev las especificaciones se incluyen en la
Tabla 5.10 a continuacion.

Tabla 5.10 - Caracteristicas del equipo de extraccién de sebo HM6000.

Capacidad de produccién entre 5,6 - 6,9 ton/h

Potencia consumida por el equipo 268,20 HP

Grasa residual en torta entre 9 - 14 %

Equipo de 6,5 m de longitud




5.2.6 Bomba de alimentacién de sebo para su almacenamiento

Para impulsar el sebo fundido hacia el tanque de almacenamiento se emplea una bomba centrifuga
con tornillo de alimentacion, disefiada por Haarslev para bombear grasa animal licuada de alta viscosidad.
Es muy duradera y resistente al desgaste mecénico.

La bomba debera impulsar unos 5,64 ton/h de sebo, cuya densidad es de 0,9 ton/m’, por lo cual el
caudal volumétrico a impulsar es de 6,27 m*/h. La bomba AS-7.5 disefiada por Haarslev puede manejar una
capacidad de hasta 18 m*/h con lo cual cumple los requerimientos necesarios para este proceso particular.

El consumo de potencia de esta bomba es de 5,36 HP para el caudal volumétrico de disefio.

En la Figura 5.6 se presenta un esquema del equipo descrito anteriormente.

Figura 5.6 - Bomba de alimentacién de sebo.

5.2.7 Trituradora de sélido prensado

Luego de la etapa de prensado y secado de los solidos que acompafiaban el sebo, la torta es enviada a
una trituradora, que reduce el tamafio de las particulas de harina una vez que ha sido extraida la grasa
retenida puesto que se propone comercializar el expeller como subproducto del proceso.

El equipo ofrecido por la empresa Haarslev cuenta con una plataforma sobre la cual se coloca un
molino de martillos y un ventilador extractor que hace circular el aire por el sistema y mantiene fresco el
producto a la vez que evacua el polvo formado hacia un filtro. Cuenta con limpieza automatica y funciona a
baja temperatura.

En la Figura 5.7 se presenta un esquema del equipo. Particularmente se toma como parametro de
seleccion la produccion de expeller esperado, que en este caso es de 4,56 ton/h para lo cual es ideal el
modelo HM800 ofrecido por Haarslev en su catalogo.

El motor que acompaiia el equipo HM800 tendra un consumo de entre 73,76 — 147,51 HP.



Figura 5.7 - Equipo HMB800 para triturar torta seca.

5.2.8 Silos para almacenamiento de expeller

Para conocer el tamafo de los silos que almacenaran el expeller antes de su salida de la planta debe
determinarse cuantos dias de stock se contaran para cubrir las necesidades del mercado sin incurrir en
problemas de abastecimiento de los clientes.

Frecuentemente se considera un stock de producto equivalente a 30 dias de produccion cuando no se
cuentan con datos suficientes para mejorar esta estimacion. Sin embargo, si se tiene en cuenta el costo
econdmico asociado al almacenamiento de la materia prima, puesto que se trata de producto que aiin no se
paga, lo cual inmoviliza capital que podria ser utilizado en otras actividades de la empresa, a la vez que se
debe costear el mantenimiento de los espacios de almacenamiento, en términos de iluminacién y mano de
obra. Por todo esto se decide contar con un stock de expeller equivalente a 15 dias de produccion.

Si se producen 4,56 ton/h de expeller, la cantidad correspondiente a 15 dias serd de unas 1.641,6
toneladas de producto.



Figura 5.8 - Silos de almacenamiento de expeller.

5.2.9 Bomba de alimentaciéon de sebo al reactor de hidrélisis

El sebo debe ser alimentado al reactor de hidrdlisis por una bomba de émbolo de alta presion,
conocida como ‘“high pressure plunger pump” de acuerdo al proceso descrito por Barnebey et. al. Este tipo
de bombas son de desplazamiento positivo, por lo que entregaran un caudal constante, independientemente
de las caracteristicas del sistema donde esté instalada, puesto que el caudal de liquido de cada embolada sera
siempre el mismo al trabajar el motor a velocidad constante. Debido a que en este caso se debe bombear el
sebo vacuno a alta presion hacia el reactor de hidrolisis, este tipo de bombas resultan ser las mas adecuadas.

En la Tabla 5.11 se resumen las caracteristicas del fluido que debera ser impulsado por la bomba.

Tabla 5.11 - Condiciones y requerimientos de la corriente que ingresa a la bomba.

Temperatura 130 °C
Caudal mésico 4,426 ton/h
Densidad 0,85 ton/m3
Caudal volumétrico 5,21 m3/h
Presion de descarga 5 MPa

El equipo seleccionado es fabricado por la empresa RONO, de cuyo catalogo se ha seleccionado el
modelo RHP 2-70T. En la Figura 5.9 puede observarse un esquema del equipo.
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Figura 5.9 - Bomba de émbolo de alta presién modelo RHP 2-70T.

La bomba cuenta con un sistema de tres pistones y ha sido disefiada especificamente para transportar
grasas comestibles. Cuenta con un variador de frecuencia que permitird ajustar la velocidad de giro del
motor con el fin de regular el caudal que la bomba entrega, para cumplir con los requisitos del proceso.

Las caracteristicas del equipo seleccionado se presentan en la Tabla 5.12.

Tabla 5.12 - Caracteristicas de la bomba RHP 2-70T.
1,6 - 8,0 m*/h

7 MPa

29,5 HP

5.2.10 Bomba de alimentacién de sebo al reactor de glicerélisis

El sebo debe ser alimentado al reactor de glicer6lisis en las condiciones que se detallan a
continuacion, en la Tabla 5.13, seglin los requerimientos particulares del proceso.

Tabla 5.13 - Condiciones y requerimientos de la corriente que ingresa a la bomba.

130 °C
1,088 ton’/h
0,85 ton/m?

1,28 m*/h

0,1 MPa



En este caso no se poseen datos bibliograficos de las bombas cominmente empleadas en esta parte
del proceso, por lo cual se procedera a su seleccion, analizando en primera instancia cuales son las bombas
que se ajustan a los requerimientos de caudal y presion de operacion a partir de la informacidon que se

observa en la Figura 5.10.
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Figura 5.10 - Grdfica comparativa de diversos tipos de bombas.

Para presiones de 0,1 MPa (10> kN/m? segun el grafico presentado) y para el caudal de operacion de
2,01 m*/h pueden seleccionarse bombas centrifugas o de desplazamiento positivo por igual. Es por esto que
la seleccion del tipo de bomba dependera de las propiedades particulares del fluido a transportar, que se

presentan en la Tabla 5.14.

Tabla 5.14 - Caracteristicas relevantes del fluido a transportar.

Viscosidad 3,19 cp a 130 °C

Sin presencia de sélidos abrasivos

Propiedades lubricantes

Puesto que se trata de un fluido viscoso, con propiedades lubricantes y sin contenido de solidos
abrasivos se determina que la bomba mas conveniente sera de desplazamiento positivo. Particularmente, las
bombas rotativas de engranajes, fabricadas por la empresa Drotec se ajustan muy bien para el transporte de

liquidos viscosos, limpios y con poder lubricante.
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Se ha seleccionado del catdlogo de Drotec el modelo GP25-35, una bomba compuesta por dos
engranajes, uno conductor y otro conducido, que proveen un flujo constante sin pulsaciones. Ademas, cuenta
con caracteristicas autocebantes, por lo que no es necesario colocar valvulas de retencion aguas arriba del
equipo. En la Figura 5.11 se presenta un esquema de la bomba seleccionada, con algunas de sus

caracteristicas.

Ejes sobredimensionados,
rectificados y tratados

Cierre con empaguetadura
0 sello mecanico

Caojinetes: bujes de bronce,
carbomn, plasticos de ingenieria
o redamientos para alta presién

Vilvula de alivie
incorporada opcional

Cuerpo y tapas de bomba
de amplios :spewesl

Conexiones
bridadas
o roscadas

Engranajes de precision
de acero tratado simple
o doble helicoidal

Figura 5.1 - Esquema de la bomba seleccionada con sus caracteristicas principales.

En la Tabla 5.15 se incluyen las caracteristicas particulares del modelo GP25-35.

Tabla 5.15 - Caracteristicas de la bomba GP25-35.

Velocidad de rotacién
Presién de descarga
Caudal volumétrico

Potencia recomendada

Material

Rango de temperatura

1000 rpm
0,5 MPa 1 MPa 1,5 MPa
1,40 m*/h 1,35 m3/h 1,30 m3/h
0,75 - 1,5 kW

Acero Inoxidable AISI 316

-50 - 250 °C

A su vez, la bomba permite operar a una velocidad de rotacion de 1500 rpm, alcanzando caudales
mayores para las presiones de descarga detalladas en la Tabla 5.15, aunque con un mayor consumo de
potencia. Esto permitiria modificar en cierto rango caudal entregado por la bomba en caso de que fuese

necesario incrementar el nivel de produccion.



5.2.11 Bomba de alimentacién de agua a torre Colgate Emery

El agua que se alimenta a la torre donde se lleva a cabo el proceso de hidrélisis debera ser bombeada,
al igual que el sebo, por medio de una bomba de émbolo de alta presion o “high pressure plunger pump”.
Por las caracteristicas del fluido a transportar se bombea a una presion de descarga de 5 MPa, como indica el
proceso, y la temperatura de la corriente queda establecida por las condiciones de la mezcla de agua que
ingresa al reactor, igual a 94 °C.

La empresa Cat Pumps ofrece una amplia variedad de bombas tipo émbolo de alta presion que
pueden alcanzar temperaturas maximas de 95 °C. Tomando esto en cuenta, el caudal molar de agua liquida
que se alimenta al reactor es de 1.911,6 kg/h (de acuerdo a los requerimientos de agua calculados en la
Seccidn 3.2.3.3), que se corresponde con unos 1,98 m*/h si se asume que la densidad del agua es de 962,31
kg/m® a 94 °C y presion atmosférica.

Se ha seleccionado la bomba provista por Cat Pumps, modelo 1541.44101 (acero inoxidable), cuyo
esquema se presenta en la Figura 5.12.

Figura 5.12 - Bomba tipo plunger pump modelo 1541.44101.

La maxima presion de descarga alcanza los 7 MPa, con un caudal volumétrico de 10,2 m*/h. Sus
piezas estan construidas de acero inoxidable 316.
Para calcular la potencia consumida por la bomba se emplea la siguiente Ecuacion 5.6.

Potyidviviica = OH « Quatumereica - Pagua 8 Ecuacién 5.6

El valor de “AH” se determina como la diferencia entre la presion de descarga y la presion de
succion, expresada en metros de columna de agua (500 m), y “g” hace referencia a la aceleracion de la
gravedad. La potencia hidraulica asi calculada, da igual a 2.646,35 W.



Para calcular la potencia consumida por la bomba se debe afectar la potencia hidraulica por la
eficiencia del equipo. Ante la falta de curvas que permitan estimar el valor de eficiencia adecuado se asume
que sera del 50%.

t
hidraulica

ot = Ecuacién 5.7
absorbida n

Mediante la Ecuacion 5.7, resulta un valor para la potencia absorbida por la bomba de 5.292,71 W.

5.2.12 Disefio del sistema de vacio

La columna de destilacion del proceso de purificacion de &cidos grasos trabaja en condiciones de
vacio (1 kPa). A partir de la Tabla 4.16, se determin6 que para alcanzar dicho valor de presion es necesaria
la instalacion de un sistema de vacio que conste de tres eyectores, los cuales emplean vapor de agua como
fluido motriz. Para poder definir el caudal de vapor necesario, si es conveniente la utilizacion de
condensadores intermedios y el caudal de agua de refrigeracion que requieren, se debe llevar a cabo un
analisis que permita el disefio adecuado del sistema de eyeccion. Los puntos mas importantes a ser
considerados son:

= Caudales de fluidos involucrados
» Fluido de succion:
=¥ Caudal de succion, Wo (kg/h)
=?» Presion de succion, p, (presion absoluta) (bar)
=» Temperatura, To (°C)
=¥ Presion de descarga, p (presion absoluta) bar
» Fluido motriz
=» Presion, p, (presion absoluta) (bar)
=» Temperatura (°C)
» Fluido de refrigeracion
=?» Temperatura (°C)
=¥ Presion disponible (bar)
= Configuracion del sistema

= Tipo de condensacion

= Materiales de construccion



Para poder definir el caudal de vapor necesario y la configuracion del sistema de eyeccion se debe
determinar el caudal de gases a ser removidos del equipo, en este caso la columna de destilacion. El gas
principal a succionar es el aire, el cual se filtra al proceso desde la atmosfera a través de pequefias aperturas.
Cuanto menor sea la presion del sistema por debajo de la atmosférica, dichos orificios presentaran un
comportamiento similar a conductos de relacion largo/diametro relativamente grandes.

De acuerdo a lo estipulado por Walas en su libro (1), la velocidad de filtracién de aire en equipos
comerciales puede calcularse mediante la Ecuacién 5.8.

-
me = ;(-.V*'S Ecuacién 5.8

Siendo W, caudal del aire en Ib/h, V el volumen del sistema en ft’ y el coeficiente k es una funcion
de la presion del proceso de acuerdo a la Tabla 5.16 a continuacion.

Tabla 5.16 - Coeficiente para la velocidad de filtracién de aire en equipos. (1)

Menores a 1 0,0254

1-3 0,0508

3-20 0,0825
20-90 0,146
Mayores a 90 0,194

Dado que el vacio a realizar es de 1kPa, es decir 7,5 Torr, el valor utilizado para el coeficiente k, es
de 0,0825.

Para un disefio conservador, el calculo del caudal masico debe ser suplementado por valores de
infiltraciones de acuerdo al equipo del proceso. Walas recomienda sumar 1 lIb/h (1) en equipos con sellos
mecanicos que trabajan con alto vacio. Ademas, se debe aplicar un factor de correccion de temperatura, de
acuerdo al valor de temperatura del equipo. Para el aire este factor se obtiene mediante la Ecuacion 5.9.

S =1-0,00024.(T -70) Ecuacién 5.9

Siendo “T” la temperatura de la columna de destilacion en °F. De esta manera, el caudal masico de aire a
succionar se calcula a partir de la Ecuacion 5.10.



W..= k_V‘?".E ﬁ.. Ecuacién 5.10

En la Tabla 5.17 se pueden observar los valores de cada variable y el resultado del caudal de aire que
debe ser retirado de la columna.

Tabla 517 - Valores de variables para la Ecuacién 5.10.
Variable
k

T (°F)

Waire (lb/h)

Una vez establecido el valor de caudal a succionar, se debe evaluar si entre las etapas de eyeccion es
conveniente la utilizacion de condensadores. Para ello, se debe tener en cuenta que el agua proveniente de la
torre de enfriamiento a utilizar en los intercambiadores tiene un valor de temperatura de 24,5 °C y que la
temperatura del vapor a condensar debe ser mayor a dicho valor para que sea recomendable la instalacion de
los mismos.

Las presiones de salida de cada eyector pueden ser estimadas asumiendo que la relacion de
compresion es la misma en cada etapa, con la succion del primer eyector a la presion de vacio del sistema (1
kPa) y la descarga del ultimo eyector a presion atmosférica. Al tratarse de un sistema multietapas, de
acuerdo a Walas (1) el calculo de dicha relacion se puede expresar de acuerdo a la Ecuacion 5.11.

R=| % Ecuacion 5.11

Donde:
= R: relacion de compresion.
= P, presion de descarga del ultimo eyector (1,01 bar)
= P,: presion de succion (0,01 bar)
= n: numero de eyectores del sistema, en este caso, 3.



Entonces, resulta 4,66 para el sistema de vacio analizado, y si se divide la presion atmosférica por
este valor, se obtiene la presion de salida del eyector 2. Luego, si se continua dividiendo se puede encontrar
la presion de salida de cada etapa. Los valores de temperatura de las etapas 1 y 2 son los correspondientes a
las presiones de dichas etapas, extraidos de tablas de vapor. En la Tabla 5.18 se observan los resultados

obtenidos.
Tabla 5.18 - Presiones y temperaturas de cada etapa del sistema de vacio.

Presion (bar) Temperatura de burbuja (°C)

0] 0,01
1 0,05 45,77
2 0,22 66,98
3 1,01

La temperatura del agua de enfriamiento (24.5°C) se encuentra por debajo de las temperaturas
estimadas del vapor de salida a las presiones de trabajo de las etapas 1 y 2, por lo tanto es recomendado
emplear condensadores intermedios entre el eyector 1 y 2, y entre el 2 y 3. De esta manera, al condensar
parte del caudal que sale del eyector, se necesita menos caudal de vapor (fluido motriz) en el siguiente
eyector, dado que ingresa un menor caudal de succion.

AT A Flijo motriz vapor
c |:> B Corexion de succion
J- % € Agua de enfriamisnto

T f"'l""\. i w"l‘“--
B i -
Po=001bar [|° ﬂi’ ’

I II
P1=0,05 bar T T P3=1,01bar
T1=45,77°C T_‘,q P2 =022 bar ’_&r/
E T2=66,98 °C

cch RN

Figura 5.13 - Esquema de sistema de eyeccién de tres etapas con dos intercondensadores. (2)

Al establecer la configuracion del sistema y conociendo la presion de succion (0,01 bar, o bien 7,5
mmHg), es posible determinar el caudal de vapor necesario utilizando el grafico de la Figura 5.14. En el
mismo Worthington Corp.(1), utilizé una presion de vapor de 100 psig y una temperatura de agua de 85 °F



para fijar los requerimientos de vapor de los eyectores a distintos niveles de presion con el nimero de etapas
y condensadores intermedios apropiados.
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Figura 5.14 - Requerimientos de vapor del sistema de vacio a distintos niveles de presién. (1)

Presion de succion (mmHg absoluta)
=
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J
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I

De esta manera, se establece que se necesitan 7 Ib por cada libra de aire succionado. Este valor debe
multiplicarse por el caudal de aire establecido anteriormente, y ademds debe aplicarse un factor de
correccion de 0,8 (1) dado que se decide emplear vapor de agua a 200 psig, para que la caida de presion en la
valvula reductora no sea tan grande. Teniendo esto en cuenta, el caudal de vapor necesario en el sistema de
vacio resulta 74, 29 kg/h.

Dado que se desconoce el caudal de vapor que ingresa a cada condensador, se decide establecer un
caudal de agua de enfriamiento aproximado a partir del caudal total de vapor que se emplea en el sistema.
Para ello, se tiene en cuenta que a 13,79 bares (200 psig), el vapor presenta una temperatura de 194,33 °C
que se obtiene interpolando de tabla para vapor saturado. A su vez, mediante el mismo procedimiento y para



dichos valores de temperatura y presion, se calcula que la entalpia de vapor saturado es 2787,32 kJ/kg (H,) y
la de liquido es 826,89 kl/kg (H)) (3). Ademas, el agua de refrigeracion tiene una temperatura de 24,5 °C (T))
y su Cp es 4,18 kJ/kg.K. Por tltimo, al regresar a la torre de enfriamiento el agua no debe superar los 40 °C,
por lo que se establece este valor como temperatura de salida (Ty) . El caudal de agua total necesario para los
intercondensadores se calcula con la Ecuacion 5.12.

W opor (H, —H ) =W__..Cp_ (T, -T)) Ecuacién 5.12

iy agna

Entonces, resulta que es necesario un caudal de agua de refrigeracion de 2247,87 kg/h.

Los condensadores a utilizar entre las etapas de eyeccion pueden ser de tipo mezcla o de superficie.
Al utilizar condensadores de mezcla, el fluido de proceso entra en contacto directo con el agua de
enfriamiento. Este tipo de intercambiadores son relativamente insensibles a las incrustaciones y son, por lo
tanto, fiables en su funcionamiento. Sin embargo, no se recomiendan para la extraccion de gases solubles en
agua, dado que al entrar en contacto con el agua fria tiene lugar la formacion de componentes indeseables.
En esos casos, s6lo pueden utilizarse los condensadores de superficie.

Ademas, los condensadores de mezcla son simples en disefio y por ello, méas baratos que los de
superficie. Pueden ser construidos de materiales anti corrosion y, generalmente, requieren menor cantidad de
agua de enfriamiento que los de superficie.

Por otro lado, los condensadores de superficie presentan la ventaja de mantener separado el fluido
del proceso del agua de enfriamiento, y por lo tanto no permiten el contacto o mezcla del condensado con el
agua utilizada. En ellos, el fluido de proceso puede ir por los tubos o la coraza, y el agua por la coraza o los
tubos, respectivamente, permitiendo asi la separacion. Debido a esto, el condensado puede ser recuperado en
un estado puro a la salida del intercambiador.

En el caso particular de este sistema, el fluido que ingresa al condensador es una mezcla de vapor y
aire. El aire presenta una solubilidad baja en agua, especialmente a altas temperaturas y no es necesario
mantener los fluidos separados dado que se trata de aire, agua y vapor de agua. Entonces, teniendo en cuenta
las ventajas que este tipo de intercambiador presenta, se decide que el empleo de condensadores de mezcla
es el mas conveniente en este proceso.

Los eyectores son habitualmente fabricados del mismo material o de uno igualmente resistente que el
que se emplea en la construccion del equipo sobre el cual debe generar vacio (2). Los materiales que se
utilizan con mayor frecuencia son el acero y el acero inoxidable. Dado que el seleccionado para la
construccion de la columna de destilacion fue acero inoxidable de grado AISI 316L, se establece que es
conveniente su utilizacion en el sistema de vacio, tanto en eyectores como en condensadores.
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Por lo tanto, el sistema de vacio seleccionado para este proceso cuenta con las caracteristicas
presentes en la Tabla 5.19.

Tabla 5.19 - Caracteristicas del sistema de vacio por eyeccién del proceso.

Caracteristica Fluido Caudal (kg/h) Temperatura (°C) Presion (bar)

Fluido de succién Aire 13,27 200 0,01
Fluido Motriz Vapor de agua 74,29 194,33 13,79

Fluido refrigerante Agua 2947,87 24,5 1,01

3 eyectores en serie

Configuracién

2 condensadores intermedios de mezcla
Material de
construccién Acero Inoxidable AISI 316L

5.2.13 Valvulas principales

El control de presion, es probablemente la variable mas medida y controlada en la industria. Los
cambios de presion necesarios en distintos puntos de la planta implican la implementacion de equipos o
accesorios adecuados. Tal es el caso de las valvulas reductoras de presion, que tienen su aplicacion tipica en
sistemas donde la presion es elevada. Estas son valvulas de control de fluidos, cuya funcién principal es la
de reducir la presion de entrada al sistema (aguas arriba) a un valor fijo y constante de salida (aguas abajo),
independientemente de las variaciones de presion de entrada o de caudal en la linea.

Figura 5.15 - Diagrama de corte de una valvula reductora de presion. (4)



En la Figura 5.15 se observa un corte de una valvula reductora de presion con sus distintas partes,

donde:

[ 1] restriccion, que facilita la apertura de la valvula

|2] cdmara superior

3] piloto, que comanda la operacion de la valvula

[4] disco con su asiento, que producen el cierre de la valvula

| 5] valvula aguja, que acelera o lentifica el cierre de la valvula, restringiendo el flujo de agua hacia la
camara superior (no restringe el flujo en sentido contrario)

6] valvula de seccionamiento manual, ubicada aguas abajo de la valvula, que cuando se cierra,
comanda el cierre de la valvula principal.

La valvula reductora de presion, se cerrard cuando la presion aguas arriba de la véalvula PI sea
transmitida integramente y de forma completa a la cdmara superior [2], esto se puede lograr cerrando la
valvula manual [6] ubicada sobre el circuito de control entre el piloto y P2. Cuando la valvula se encuentra
en operacion, el piloto [3] percibe las variaciones de presion aguas abajo (P2) y actia abriendo o cerrando
herméticamente seglin estas variaciones. El piloto controla la acumulacioén de presion en la cdmara superior
obligando a la valvula principal a modular a una posicion intermedia para mantener el valor de presion P2
establecido y regulado en el piloto.

Este tipo de valvulas pueden utilizarse tanto para gases como para liquidos de proceso, y se aplican
principalmente para vapor de agua. Normalmente, los procesos que requieren vapor, lo necesitan a presiones
mas bajas que la que tiene en la caldera. Un control eficaz exige una valvula automatica que pueda reducir la
presion de manera precisa, fiable y a un costo adecuado para la aplicacion.

Los requerimientos del proceso en andlisis implican grandes variaciones en la presion de trabajo en
cada equipo. Por un lado, el reactor de hidrélisis opera a 50 bares, mientras que las corrientes de salida del
mismo deben ingresar a diversos equipos con presiones de trabajo cercanas a la atmosférica o bien de vacio.

Por otro lado, el vapor producido por la caldera tiene una presion de 48 bares. Sin embargo, en el
evaporador del proceso de purificacion de glicerol, y en los eyectores del sistema de vacio de la columna de
destilacion de 4cidos grasos, es conveniente emplear vapor a una presion menor de acuerdo a los
requerimientos de cada equipo.

Para estas aplicaciones, detalladas en la Tabla 5.20, en las cuales la presion debe reducirse desde 50 y
48 bares respectivamente, se decide emplear una valvula reductora de presion Spirax Sarco Pilot Operated
DP143H (5).
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Tabla 5.20 - Corrientes de proceso que reducen su presion.

Corriente Presion (bar) Temperatura (°C) Caudal

(kg/h)

249,20

Vapor (Caldera al
Evaporador) 48

Vapor (Caldera a
Eyectores) 48 13,79 262,60 194,33 74,29

Acidos (Reactor de
Hidrélisis al Destilador 50 4 260 197 5219,34

Flash 1)

Acidos (Destilador
Flash 1 al Destilador 4 1,50 197 170,10 4692,15

Flash 2)

40 262,60

Glicerol-Agua
(Reactor de Hidrdlisis 50 1,01 260 100,70 3107,66

al Destilador Flash)

Esta vélvula es adecuada para diversos caudales de proceso como vapor, gases o liquidos
industriales, con temperaturas de hasta 350 °C. Estd disefiada para reducir desde presiones muy altas a
presiones muy bajas (rango 0,2 a 60 bares g), independientemente del valor de presion de entrada o
variaciones del caudal, y es ideal para grandes capacidades. Ademads est4 construida de acero inoxidable 316
como se observa en la Figura 5.16. (5)

Figura 5.16 - Vdlvula Spirax Sarco DP143H (5).



5.2.14 Condensador y rehervidor de la columna de destilacién

Tanto el condensador como el rehervidor de la columna de destilacion, disefiada en el Capitulo 4,
requieren del empleo de agua de enfriamiento o vapor vivo, dependiendo el caso, para asegurar que tenga
lugar la transferencia de calor estipulada sin variaciones. Debido a esto ultimo, las corrientes de proceso que
ingresan en estos equipos no serdn tomadas en cuenta para la integracion energética, por lo que es posible
calcular, en este punto, la demanda de corrientes auxiliares de cada equipo sin afectar el analisis Pinch.

Un condensador es un intercambiador de calor latente que convierte el vapor en estado liquido,
también conocido como fase de transicion. Teniendo en cuenta el medio al cual se lo expone para lograr
dicho intercambio, el cual puede ser aire, por medio de ventiladores (aecrocondensadores) o bien, agua, como
en este caso, proveniente de la torre de enfriamiento. De acuerdo al tipo de arreglo, area de intercambio de
calor, y de otras caracteristicas, existen diversos tipos de condensadores como los de tubo y coraza, doble
tubo, compactos, entre otros. Los condensadores de tubo y coraza se pueden clasificar segin su geometria y
lugar donde se condensa el fluido, de la siguiente forma:

= Condensadores horizontales en la coraza: ¢l fluido que va a ser condensado circula por fuera de
los tubos. No se recomienda para la condensacion total. Tienen una alta caida de presion, sin
embargo, la caida de presion puede controlarse utilizando diferentes tipos de carcazas, ademas el
nivel de ensuciamiento se mantiene bajo.

= Condensadores verticales en la coraza: la condensacion ocurre fuera de los tubos. Son poco usados
como condensadores en el tope, en cambio son mayormente empleados como rehervidores. La
coraza puede tener bafles. Como ventajas presenta bajo consumo de agua o fluido refrigerante y su
mantenimiento no requiere detener el proceso.

= Condensadores horizontales en los tubos: la condensacion tiene lugar dentro de los tubos. Algunos
ejemplos son los condensadores de aire y los condensadores-rehervidores horizontales. Por lo
general se disefian en un arreglo de un solo paso de tubos, o tubo en U. Son muy poco usados en
arreglos multipaso. Este tipo de condensador, es util cuando se trata de fluidos, que causan
problemas por ensuciamiento o corrosion.

= Condensadores verticales en los tubos (Flujo ascendente): la condensacion sucede dentro de los
tubos. Es usado en los condensadores parciales, donde pequenas cantidades de vapor ascienden
mientras que el condensado desciende por gravedad. La principal desventaja ocurre cuando la
velocidad del vapor ascendente impide el descenso del condensado.

= Condensadores verticales en los tubos (Flujo descendente): la condensacion ocurre dentro de los
tubos. El coeficiente de transferencia de calor resulta mas elevado que si la condensacion sucediera
fuera de los tubos. Presentan ventajas en el caso de mezclas multicomponentes, si la caida de presion
se encuentra entre los limites establecidos. Este arreglo es popular en la industria quimica.



En este caso se utilizaran intercambiadores de tubo y coraza en posicion horizontal, con
condensacion en la coraza. Si bien estos no se recomiendan para la condensacion total, en equipos de gran
tamafio (como los que se utilizan en las torres de destilacion) se muestra una diferencia significativa entre
uno vertical y uno horizontal con respecto al coeficiente de transferencia de calor. Es decir, debido a que
dicho coeficiente depende del largo del equipo, a mayor longitud, menor capa de condensado, menor
resistencia a la transferencia de calor. Por lo que dicha caracteristica, en este caso, prevalece ante la
desventaja.

Antes de iniciar los calculos para el disefio del condensador, se debe tener el problema referente al
destilado bien definido, es decir, se deben conocer las composiciones de los productos que salen por el tope
y la presion de operacion de la columna. En general, la caida de presion en el condensador es despreciable, y
se trabaja a la misma presion de la torre.

Las composiciones de la corriente de proceso (caudal de 3.560,98 kg/h), que ingresa al condensador
ubicado a la salida de la columna de destilacion, de ahora en mas “Condensador 17, se detallan en la Tabla
5.21.

Tabla 5.21 - Fracciones mdsicas de la corriente de entrada al Condensador 1.

Compuestos Fraccién masica

Acido estedrico 0,2064

Acido oleico 0,4503
Acido palmitico 0,3267
Diglicéridos (DG) 0,0005
Monoglicéridos (MG) 0,0154
Triglicéridos (TG) 0,0007

A partir de los datos antes proporcionados, se extrae de la bibliografia el coeficiente global de
transferencia de calor (U) (6). Teniendo en cuenta los compuestos involucrados se toma el promedio entre
los valores de coeficientes globales sugeridos en bibliografia.

Conociendo el calor a intercambiar en el condensador, que se obtiene de la simulacion de la columna
con el software Unisim, se calcula el caudal de agua de enfriamiento necesario para lograr el cambio de
estado de la corriente de proceso de acuerdo a la Ecuacion 5.13.

Q= magua . Cpagua liguida - AT Ecuacién 513

La diferencia de temperatura involucrada en la ecuacion correspondera a la del agua de enfriamiento
entre la entrada y la salida del equipo.

Para estimar el 4rea requerida se emplean las Ecuaciones 5.14 y 5.15, que se presentan a
continuacion.
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Q=U.4A.DTML Ecuacién 5.14

(T, —t,) — (T, — t3)
T,—t Ecuacién 5.15
In (Tz = tz)

DTML =

El término “DTML” hace referencia a la diferencia media logaritmica entre las corrientes
involucradas en el proceso. “T,” representa la temperatura de ingreso de la corriente a enfriar y “T,” su
temperatura de salida del equipo. “t,” sera la temperatura de ingreso de la corriente de agua de enfriamiento,
mientras “t,” la temperatura de egreso de dicha corriente.

Los datos empleados en la determinacion del area de intercambio requerida por el equipo se
consignan en la Tabla 5.22.

Tabla 5.22 - Datos del Condensador 1.

e oo [
Temperatura de entrada (T;) _ Temperatura de entrada (t,) _

Temperatura de salida (t,) _
Capacidad calorifica (kJ/kg °C) _

Temperatura de salida (Ty)

Coeficiente global de transferencia de calor

Calor intercambiado

DT e



Los rehervidores son intercambiadores de calor que se encuentran conectados a la base de las
columnas de destilacion y proporcionan el calor necesario para que la operacion tenga lugar, calentando el
liquido que se encuentra en el fondo del equipo.

Para destilacion a pequefa escala, como puede ser el caso de plantas piloto, es posible emplear
camisas que cubran el fondo de la torre o bien un intercambiador de calor tubular interno. Sin embargo, en
este ultimo caso, la limpieza del equipo requiere la detencion del proceso de destilacion.

Para operaciones a mayor escala, como es el caso del presente trabajo, se emplean rehervidores
externos que por lo general son intercambiadores de tubo y coraza. A continuacion se listan las diferentes
configuraciones disponibles.

= Rehervidor tipo Kettle: el fluido de calentamiento circula por el interior de los tubos, mientras la
ebullicion ocurre en la coraza. Los equipos poseen un espacio extra en la coraza, conocido como
“domo”, donde se produce la separacion del liquido y el vapor, de modo que este Gltimo retorna a la
torre mientras el liquido en equilibrio sale del rehervidor como producto de fondo.
En la Figura 5.17 se presenta un esquema del equipo mencionado.

Figura 517 - Rehervidor tipo Kettle.

En la Tabla 5.23 se incluye una comparacion de las ventajas y desventajas de este tipo de rehervidor.

Tabla 5.23 - Comparativa de ventajas y desventajas del rehervidor tipo Kettle.

Proporciona otro plato teérico Requiere més tubos y mds espacio
Facil mantenimiento y limpieza Alto costo
Puede trabajar con fluidos de viscosidad No apto para fluidos que puedan
superior a 0,5 cp generar ensuciamiento

Tiende a degradar algunos fluidos por su

Facil de controlar . ; .
alto tiempo de residencia



Se prefiere su utilizacion cuando se opera en presiones de vacio.

Rehervidor tipo termosifon vertical: es el mas utilizado en procesos de destilacion. También se

trata de un intercambiador de tubo y coraza, pero con una configuracion vertical. El fluido de
calefaccion circula por fuera de los tubos, en contracorriente con el fluido a evaporar, que se
transporta por el interior de los tubos. La salida de los tubos retorna a la torre como una mezcla de
liquido y vapor, que se separa en el espacio que existe en el fondo de la columna, por debajo del
ultimo plato.

Presentan dos formas de circulacion:

»

Directa: el liquido del ultimo plato de la torre se envia directamente al rehervidor donde se
vaporiza parcialmente y la mezcla liquido-vapor que retorna a la torre se separa en el fondo
de la columna. El producto de fondo estd constituido por el liquido que se obtiene en el
termosifon, que estd en equilibrio con el vapor generado. El rehervidor se comporta como un
plato tedrico.

Circulacion natural: el liquido del ultimo plato de la torre se mezcla con el liquido
procedente del rehervidor en el fondo de la columna, de manera que tanto el fondo de la
destilacién como el liquido que se recircula al rehervidor estan constituidos por esta mezcla.
Es por esto que este tipo de rehervidores no constituyen un plato teodrico, dado que el
producto de fondo de la columna es una mezcla que no estd en equilibrio con el vapor
generado por el reboiler.

En la Figura 5.18 y 5.19 se presentan los esquemas de los rehervidores mencionados anteriormente.
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Figura 5.18 - Termosifén vertical con circulacién Figura 5.19 - Termosifén vertical con
directa circulacién natural

En la Tabla 5.24 se presenta la comparacion entre las ventajas y desventajas de este tipo de equipos.



Tabla 5.24 - Comparativa de ventajas y desventajas del rehervidor tipo termosifén vertical.

Ventajas Desventajas

Termosiféon vertical directo

Proporciona un plato teérico

Entubado sencillo y compacto Dificil de mantener
No se ensucia facilmente
Menor costo que el Kettle

. . . . Control relativamente complejo
Tiempos de residencia bajos en la zona

de calentamiento

Termosifén vertical de circulacién natural

Buen control No es un plato teérico

Un nivel de liquido demasiado alto puede
Entubado sencillo y compacto causar la reduccién de la capacidad del
reboiler

Se ensucia con facilidad

Menor costo que el Kettle
Dificil mantenimiento

= Rehervidor tipo termosifon horizontal: el fluido de calentamiento circula por el interior de los
tubos mientras que la ebullicion ocurre en la coraza, al igual que en el Kettle. Sin embargo, no posee
espacio extra para la separacion, de manera que retorna a la torre una mezcla de liquido y vapor que
se separa una vez que ingresa a la columna, por debajo del ultimo plato.

En las Figuras 5.20 y 5.21 se incluyen los diagramas del equipo mencionado, donde puede
observarse que los hay de circulacion directa o de circulacion natural, dependiendo del punto en que
se toma el liquido que ingresa al intercambiador.
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Figura 5.20 - Termosifén horizontal con Figura 5.21 - Termosifén horizontal con
circulacién directa circulacién natural



En la Tabla 5.25 se incluyen las ventajas y desventajas de ambos tipos de rehervidores tipo
termosifon horizontal.

Tabla 5.25 - Comparativa de ventajas y desventajas del rehervidor tipo termosifén horizontal.

Termosiféon horizontal directo

Ventajas Desventajas

Proporciona otro plato teérico
No se ensucia facilmente

Facil mantenimiento . |

Requiere control moderado

Menos costoso que el Kettle

Menor caida de presién que los
termosifones verticales

Termosifén horizontal de circulacién natural

Ventajas Desventajas

Facil mantenimiento No es un plato teérico

Mds espacio ocupado y mds tubos

Menos costoso que el Kettle necesarios en relacién al termosifén
vertical
Menor caida de presién que los Se ensucia con mayor facilidad que el
termosifones verticales termosifén vertical

Se emplea especialmente cuando el fluido de calentamiento tiene tendencia al ensuciamiento o bien
cuando se requiere un area de transferencia grande y es dificil lograrlo con un termosifon vertical.

Ahora bien, a la hora de seleccionar el tipo de rehervidor més adecuado, se descarta en principio el
rehervidor tipo Kettle, dado que sus caracteristicas particulares no justifican su mayor costo, en comparacion
con los rehervidores tipo termosifon.

Por otro lado, al analizar las ventajas comparativas entre el rehervidor tipo termosifén horizontal de
circulacion directa frente al vertical se decide seleccionar el primero de estos. Si bien ambos aportan un
plato tedrico y no se ensucian con facilidad, el primero de ellos cuenta con un control mas sencillo, una
menor caida de presion y es de facil mantenimiento. Tomando en cuenta que estas ultimas variables
mencionadas disminuyen los costos operativos, se decide seleccionar un rehervidor horizontal de circulacion
directa.

Con respecto al disefio del mismo, se debe tener en cuenta, en primer instancia las composiciones de
la corriente de proceso involucrada (corriente fria), que cuenta con un caudal de 6.225,65 kg/h, es por eso
que se detalla en la Tabla 5.26 los valores que se extraen del Unisim Design.
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Tabla 5.26 - Fracciones mdsicas de la corriente de entrada al Rehervidor 1.

Compuestos Fraccién masica

Diglicéridos (DG) 0,3742

Monoglicéridos (MG) 0,3698

Triglicéridos (TG) 0,2560

Se calcula la cantidad de vapor a emplear, conociendo el calor a intercambiar (Q) que se obtiene de
la simulacion de las torres de destilacion. a partir de la siguiente Ecuacion 5.16.

# Magua ';I"vaparizuciﬁn Ecuacién 5.16

Luego, con las ecuaciones 5.14 y 5.15 ya presentadas es posible calcular el area necesaria para la
transferencia de calor en el equipo. Teniendo en cuenta que en este caso, “t,” serd la temperatura de ingreso
de la corriente cuya temperatura desea elevarse; y el coeficiente global de transferencia de calor (U) que se
extrae de bibliografia (6), segin los componentes mayoritarios que conforman cada corriente de intercambio.
Los datos empleados en la determinacion de dicha area y los resultados obtenidos se encuentran en la Tabla
5.27.

Tabla 5.27 - Datos del Rehervidor 1.

Corriente fria

Corriente caliente

Caudal 646,48 kg/h Caudal 6225,65 kg/h
Temperatura de entrada (T,) 262,7 °C Temperatura de entrada (1) 2924,7°C
Temperatura de salida (T,) 262,7 °C Temperatura de salida (t,) 2971 °C

Calor latente del vapor 1717 k)/kg Capacidad calorifica (k)/kg °C) 15,58 kJ/kg.C

Coeficiente global de transferencia de calor 525 W/m2K
Calor intercambiado 308,33 kW

Delta de temperatura medio logaritmico 36,77 °C

Area 15,97 m?



5.3 Integracién energética

En la industria, muchos procesos involucran la transferencia de calor. Actualmente la crisis
energética alrededor del mundo ha llevado a buscar en cualquier disefio de proceso industrial la maxima
recuperacion de calor dentro del mismo proceso y la minimizacion de servicios auxiliares.

En este sentido, el andlisis Pinch es un método que permite optimizar la recuperacion energética en
un proceso quimico-industrial, con el objetivo de minimizar la inversion de capital de una red de
intercambio de calor.

El ahorro de servicios auxiliares de calentamiento y/o enfriamiento permite mejorar la economia en
la empresa. Para ello se propone analizar los requerimientos energéticos de las corrientes del proceso, de tal
manera que los intercambios de calor se suministren en su mayor parte por la planta y el consumo de
servicios adicionales sean los minimos requeridos. Esto puede generar un numero adicional de
intercambiadores de calor, sin embargo, el ahorro de los costos energéticos en la mayoria de los casos
compensa los gastos producidos por la compra de equipos (7).

Para el andlisis Pinch se calculan los cambios de entalpia en las corrientes que pasan por los
intercambiadores de calor con los que cuenta tedricamente la planta antes de la integracion energética.

Se debe tener presente que en un intercambiador de calor, una corriente caliente no puede ser
enfriada por debajo de la temperatura de entrada de la corriente fria, asi como tampoco una corriente fria
puede calentarse por arriba de la temperatura de entrada de la corriente caliente.

En la practica, una corriente caliente s6lo puede ser enfriada a una temperatura definida por el
acercamiento minimo de temperaturas del intercambiador. Esto es la minima diferencia térmica en los
perfiles de temperatura de las corrientes para el intercambiador de calor. En el andlisis Pinch, el AT, es
llamado “punto Pinch” o “condicion Pinch”, que define la fuerza motriz minima permitida en un
intercambiador de calor.

Cuando se selecciona el AT,,;, correcto, se fija la posicion relativa de las curvas compuestas. E1 AT, ;,
se observa normalmente en un solo punto, entre las corrientes calientes y frias, por lo tanto en punto Pinch
es unico para cada proceso (8). Al emplear multiples servicios auxiliares, pueden aparecer multiples puntos
Pinch en la red. De todos ellos, s6lo uno es el punto Pinch verdadero, y el resto son puntos pseudo Pinch (9).

5.3.1 Andlisis Pinch

En la Tabla 5.37, se presentan las corrientes del proceso que deben intercambiar calor. Las corrientes
calientes que se simbolizan con la letra “C” son las que deben enfriarse, mientras que las corrientes frias que
se simbolizan con la letra “F” son las corrientes que deben calentarse. En la Figura 5.22 se presenta un
esquema que permite una rapida visualizacion de las corrientes de proceso que seran tomadas en cuenta en
el analisis Pinch y sus respectivas temperaturas se incluyen en la Tabla 5.28.
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Purificacion
de dcidos
grasos

Reactor de
Hidralisis

Purificacion
de glicerol

Reactor de
Glicerolisis

Figura 5.22 - Diagrama que permite identificar las corrientes involucradas en el andlisis Pinch.

En la Tabla 5.28 se detallan las temperaturas de entrada y salida de cada una de las corrientes que se
incluyen en la integracion energética.

Tabla 5.28 - Corrientes de proceso con intercambio de calor.

Temperatura de entrada (°C) | Temperatura de salida (°C) “

Enfriamiento de dcidos
grasos

5.3.1.2 Curvas compuestas

Las curvas compuestas son perfiles de temperatura y entalpia que muestran la disponibilidad de calor
(curva compuesta caliente) y la demanda de éste en el proceso (curva compuesta fria) en un grafico. Para
que exista intercambio de calor, la curva compuesta caliente debe estar por encima de la curva compuesta
fria.
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Para saber como es el comportamiento de las corrientes en conjunto se combinan en rangos dados de
temperatura. Estos rangos son aquellos en donde coinciden varias corrientes calientes o frias. Las corrientes
calientes se combinan para formar la curva compuesta caliente, y las corrientes frias para formar la curva
compuesta fria. En la Tabla 5.29 se muestra como quedan distribuidas las corrientes para los distintos
intervalos de temperatura.

Tabla 5.29 - Rangos de temperatura de corrientes de proceso.

Corrientes calientes

Para construir las curvas compuestas combinadas, se deben seguir los siguientes pasos:

1) dividir todas las corrientes del proceso en frias - a ser calentadas - y calientes - a ser enfriadas -;

2) dividir el problema en rangos de temperatura y calcular la capacidad calorifica de cada grupo de
corrientes en cada rango;

3) construir una curva de temperatura “T” en funcion de la entalpia “H” para corrientes frias y calientes
— en cada intervalo de T, la curva es una recta de pendiente Cp™' —

4) una vez construidas las curvas, se superponen las mismas en un unico grafico, y se desplazan
horizontalmente de modo de que haya un valor minimo determinado de diferencia de temperatura en
el punto de maxima aproximacion entre las curvas.

En la Tabla 5.30, se presentan los datos necesarios para construir las curvas.

Tabla 5.30 - Variables relevantes en el método Pinch.

Caudal méasico (kg/h) Copac'fﬁﬂgckﬂorlﬂcq
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Los valores negativos o positivos del delta de entalpia dependen de la direccion del flujo de calor - si
entra o sale de la corriente -, pero se utilizan de forma positiva para el andlisis. Se realiza el andlisis del
punto Pinch mediante la herramienta Online Pinch Analysis Tool (10), ingresando los valores de temperaturas
de entrada y salida de cada corriente, y el valor de la variacion de entalpia que poseen.

Para el caso de la capacidad calorifica de cada corriente, se utilizo el promedio entre la temperatura
minima y maxima que cada corriente alcanzaba.

Particularmente, en el caso de la corriente “C1”, puesto que parte de ella se encuentra inicialmente
vaporizada, su entalpia se calculd haciendo uso del simulador UniSim Design R390.1. De igual manera se
ha empleado esta herramienta para simplificar los calculos para la corriente C4.

Con la ayuda de un estimador se obtiene el grafico de las curvas compuestas que se presenta en la
Figura 5.23, a partir de los datos que se ingresan de la Tabla 5.30.
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Figura 5.23 - Curva compuesta del andlisis pinch.

En este caso no existe un punto Pinch, puesto que en cualquier punto del grafico la diferencia entre
las temperaturas de cada curva superan la fuerza impulsora minima, establecida en 10 °C. Los
requerimientos de este sistema en particular son de enfriamiento y se deben extraer 1.231,23 kW.



De la Figura 5.23 se pueden delimitar las zonas en las cuales las corrientes calientes y frias del
proceso se superponen o no, lo que indica si es posible relacionarlas y generar intercambio de calor entre las
mismas. Cualquier zona donde no haya una superposicion de las curvas se debe completar con corrientes
auxiliares y los intercambiadores correspondientes. Dichas zonas se delimitan en la Figura 5.24.
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Figura 5.24 - Delimitacién de zonas de interés en el diagrama de entalpia y temperatura.

En la Figura 5.24 es posible observar dos zonas. En la Zona I se encuentra tnicamente la curva
caliente compuesta, por lo que se debe utilizar una corriente auxiliar para enfriar. La Zona II consta de
ambas curvas, lo cual permite poner en contacto las corrientes frias y las calientes para aprovechar asi el
intercambio de calor.

Con la ayuda de los datos de la Tabla 5.30 donde se pueden visualizar los requisitos necesarios para
el calentamiento o el enfriamiento de las corrientes y la Figura 5.24 con sus respectivas zonas se determinan
los equipos de intercambio de calor necesarios.

En las Tablas 5.31, 5.32 y 5.33 se detallan las condiciones de las corrientes de entrada y salida a los
intercambiadores y se estima el 4rea necesaria para la transferencia de calor en cada caso. El calor
intercambiado en los mismos se ha estimado partiendo de la siguiente Ecuacion 5.17.
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@ =m.Cp. AT Ecuacién 5.17

Una vez calculado el calor a intercambiar por las corrientes, puede determinarse el area necesaria
para que tenga lugar la transferencia de calor mediante la Ecuacion 5.14, empleada previamente. El
coeficiente global de transferencia de calor, se estima a partir de los valores propuestos por Cao (6), como el
promedio del intervalo sugerido para los fluidos que intercambian energia.

A su vez, el valor de DTML se calcula a partir de las temperaturas de entrada y salida de las
corrientes que intercambiaran calor de acuerdo a la Ecuacion 5.18. En este caso, “T,” corresponde a la
temperatura de entrada de la corriente caliente, “T,” la temperatura de salida de la misma corriente. “t,” sera
la temperatura de entrada de la corriente fria y “t,” corresponde a su temperatura de salida.

(Ty —2) = (T = ;)

i (7=2)

orml =

Ecuacién 5.18

Los datos relativos a cada intercambiador, incluso su area una vez calculada, son consignados en las

Tablas 5.31, 5.32 y 5.33.

Tabla 5.31 - Intercambiador N° 1 - Variables de proceso.

Intercambiador de calor N° 1

Corriente fria

Temperatura de entrada

Temperatura de salida

et [
TR

m*Cp (kJ/s.°C)
U (W/m2K)

Temperatura de entrada
(°C

)
Temperatura de salida (°C)
m*Cp (k)/s°C)

DMLT Ubicacién

Corriente caliente



CAPITULO 5 - EQUIPOS AUXILIARES E INTEGRACION ENERGETICA

Tabla 5.32 - Intercambiador N° 2 - Variables de proceso.

Intercambiador de calor N° 2

DMLT Ubicacién
Corriente fria Corriente caliente
Temperatura de entrada

Temperatura de entrada
o (°C)
Temperatura de salida Temperatura de salida (°C)
(0

o

o

m*Cp (kJ/s.°C) m*Cp (kJ/s.°C)
mQ

U (W/m2K) Area (m?)

Tabla 5.33 - Intercambiador N° 3 - Variables de proceso.

Intercambiador de calor N° 3
Calor DMLT Ubicacién
Corriente fria Corriente caliente
Temperatura de entrada

Temperatura de entrada
Q) (°C)
Temperatura de salida _ Temperatura de salida (°C)

m*Cp (kJ/s.°C) m*Cp (kJ/s.°C)

Teniendo en cuenta los equipos disefiados se deben agregar dos intercambiadores adicionales que
permitan enfriar la corriente C1 de 106,3°C a 94°C y C3 desde 103,3 °C a 56 °C, por lo que se definen los
paradmetros en la Tabla 5.34 y 5.35 a continuacion.
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Tabla 5.34 - Intercambiador N° 4 - Variables de proceso.

Intercambiador de calor N° 4

Corriente fria Corriente caliente

ID ID

Temperatura de entrada Temperatura de entrada

(*C) (*C)

Temperatura de salida Temperatura de salida (°C)

(*C)

Cp (kJ/kg~C) La corriente caliente sufre un cambio de
estado a 100 °C por tratarse de agua a
m (kg/s) presién atmosférica

U (W/m2K)

Tabla 5.35 - Intercambiador N° 5 - Variables de proceso.

Intercambiador de calor N° 5

Corriente fria Corriente caliente

ID ID

Temperatura de entrada
(*C) Temperatura de entrada

(*C)

Temperatura de salida

(*C)

Cp (kJ/kg.°C)
Temperatura de salida (°C)

m (kg/s)
U (W/m2K) Area (m?)
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5.3.2 Disefio de caldera y torre de enfriamiento
5.3.2.1 Seleccién y disefio de la caldera

Las calderas son maquinas térmicas disefiadas especialmente para generar vapor o agua caliente que
se aprovecha en diferentes procesos. Existen dos tipos de calderas: pirotubulares y acuotubulares.

= Pirotubulares: Tienen un sistema de tuberias que atraviesan tanques de contencion de liquidos.
Estas transportan los humos de combustion a altas temperaturas y, los fluidos, al contacto con los
tubos, se evaporan y forman el vapor saturado. Son calderas utilizadas principalmente en
instalaciones de calefaccion.

=  Acuotubulares: el fluido se desplaza dentro de un sistema de tuberias y puede salir a altas presiones.
Se distinguen por una gran capacidad de generacion de vapor o agua caliente y por ello son las més
utilizadas en centrales termoeléctricas (11).

A partir de la Tabla 5.36 se puede observar las diferencias y similitudes que presentan los tipos de
caldera antes mencionados.

Tabla 5.36 - Comparacién entre calderas acuotubulares y pirotubulares. (12)

Calderas acuotubulares Calderas pirotubulares
[ e [ ——

ReViSiones periédicas --

Capacidad de acumulacién

Calidad del agua

Costes para niveles comparables
de gasto de fabricacién y

calidad

Caracteristicas de la carga
parcial

__
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Las principales ventajas de las calderas acuotubulares (13),(14),(15) sobre las pirotubulares son:

permiten presiones de operacion mayores a 19,6 bar
producen caudales de vapor mayores a 6.800 kg/h
soportan tiros forzados enérgicos

L2 R AR

pueden variar la produccion de vapor facilmente lo que permite pasar de carga normal a sobrecargas
relativamente elevadas

ocupan entre el 10-30% menos lugar que las humotubulares

todas sus partes pueden limpiarse, inspeccionarse y repararse con mas facilidad que en las calderas
de tubos de humo.

L3R

Es por esto que se define por una caldera acuotubular, como se indicd en primera instancia en la
Seccion 3.2.3.3, teniendo ahora en cuenta las caracteristicas que complementan la primera aproximacion a
dicho equipo.

En la caldera acuotubular, el agua que se va a calentar circula por los tubos, que son directamente
expuestos a las llamas, y que en conjunto forman el recinto del hogar. Este posee aberturas para los

quemadores y para la salida de gases de combustion. La caldera presenta, en lineas generales, la forma que
se muestra en la Figura 5.25.

C oy TS

(i3

s e

SRS e

s N

Figura 5.25 - Caldera acuotubular.

Para garantizar los requerimientos de vapor del reactor de hidrdlisis, se necesita una caldera que
trabaje a 48 bar de presion. Debido a esto, se requiere un presostato de control que corte el funcionamiento



de la caldera cuando la presion sea menor a 47,9 bar o mayor a 48,1 bar. Ademas, se debe contar con una
termocupla y un termostato para que, la primera sense la temperatura del vapor, y en caso de que sea mayor
a 262,7 °C, envie una sefial al termostato para que detenga su funcionamiento.

La produccion de la caldera surge de los caudales que se precisan en el proceso, los cuales se detallan
en la Tabla 5.37.

Tabla 5.37 - Equipos del proceso con sus respectivos caudales de vapor vivo.

Reactor de hidrélisis (calculo en Tabla 3.15) 1.742,40
Intercambiadores 0]
Eyectores 74,29
Evaporador (purificacién del glicerol) 2.633,00
Rehervidor 1 (purificacién de Acidos Grasos) 646,48

Al caudal obtenido se le adiciona un 5% como margen de seguridad, por lo que debe ser de 5.350,98
kg/h de vapor vivo.

La alimentacion a la caldera debe ser agua ablandada, para evitar la formacion de sarro e
incrustaciones, lo que facilita el mantenimiento y la limpieza de la misma, y extiende su vida 1til. Luego de
que el vapor sea utilizado por los intercambiadores y haya disminuido su temperatura, la misma se vuelve a
recircular a la caldera para evitar desperdiciarla.

Para poder estimar el consumo energético del equipo (16) se tiene en cuenta la produccion de vapor.
Como se encuentran datos con respecto a potencia consumida en relacion a la produccion en m*/h para
equipos similares al requerido, se calcula el caudal volumétrico mediante la Ecuacion 5.19 siendo la
densidad del vapor a 262,7 °C igual a 24,97 kg/m*.(3)

7 vaper Ecuacién 5.19
Qmpa’ -

Por lo tanto, se obtiene un caudal volumétrico de 214,29 m*/h, lo que equivale a un consumo de gas
de 1.993.453,91 kcal/h. A partir del mismo se puede determinar el consumo de gas que presenta la caldera.
Teniendo en cuenta el poder calorifico del gas natural, el cual es 8540 kcal/m?, se determina a continuacion
el caudal de gas mediante la Ecuacion 5.20.

consumo de gas
poder calorifico gas natural

CaudalGAS = Ecuacién 5.20




Se requiere 233,43 m’/h de gas natural para la caldera.

Por otro lado, si bien se utiliza agua ablandada, es posible que ciertas impurezas ingresen con la
misma a la caldera. A medida que el agua se evapora, estas sustancias se depositan en la zona de
calentamiento, formando sedimentos que dificultan la transferencia de calor. Dichos sélidos promueven la
formacion de espuma lo que genera problemas técnicos a la hora de operar este tipo de equipos.

Para reducir los niveles de s6lidos disueltos en suspension y totales a limites aceptables, el agua se
descarga periddicamente. A este proceso se lo denomina purga. Su uso insuficiente puede conducir al
arrastre de agua al vapor, y el excesivo desperdicio de energia, agua y por lo tanto, dinero. Entonces, es
necesario hallar la tasa de purga Optima, que se encuentra determinada por varios factores, como tipo de
caldera, presion de operacion y calidad de agua. Las tasas de purga generalmente oscilan entre el 4% y 8%
del caudal de agua de alimentacion de la caldera, por lo que se elige utilizar para las calderas seleccionadas
un valor medio, es decir 6% del vapor generado (13) . Se obtiene entonces, una purga de 321,06 kg/h.

El agua empleada para refrigerar las corrientes de proceso cuya temperatura se busca disminuir sera
provista por una torre de enfriamiento. Estos son equipos que se utilizan para enfriar agua en grandes
volumenes porque son el medio mas econdmico para hacerlo si se comparan con otros equipos como los
intercambiadores de calor, donde el enfriamiento ocurre a través de una pared. La temperatura limite de
enfriamiento del agua es la temperatura de bulbo humedo del aire a la entrada de la torre. (17)

En lineas generales el agua se introduce por el domo de la torre por medio de vertederos o por
boquillas para distribuirla en la mayor superficie posible. El enfriamiento ocurre cuando el agua, al caer a
través de la torre, se pone en contacto directo con una corriente de aire que fluye a contracorriente o a flujo
cruzado. Esta debe tener una temperatura de bulbo hiimedo inferior a la temperatura del agua caliente. En
estas condiciones, el agua se enfria por transferencia de masa, por transferencia de calor sensible y latente
del agua al aire, lo que origina que la temperatura del aire y su humedad aumenten, mientras la temperatura
del agua desciende.

Las torres se clasifican principalmente en dos tipos:
Torres de circulacion natural: pueden ser atmosféricas o de tiro natural.

¥ Atmosféricas: €l movimiento del aire depende del viento y del efecto aspirador de las
boquillas aspersoras. Se usan en pequenas instalaciones y dependen de los vientos
predominantes para el movimiento del aire. Actualmente estan en desuso.

» Tiro natural: el flujo de aire necesario se obtiene como resultado de la diferencia de
densidades entre el aire mas frio del exterior y el aire himedo del interior de la torre. Utilizan
chimeneas de gran altura para lograr el tiro deseado. Son capaces de enfriar grandes caudales
de agua.



Torres de tiro mecanico: torres compactas, con una seccion transversal y una altura de bombeo
pequefias en comparacion con las torres de tiro natural. En ellas se puede controlar de forma precisa
la temperatura del agua de salida, y se pueden lograr valores de acercamiento muy pequefios.

¥ Tiro forzado: el aire se fuerza por un ventilador situado en el fondo de la torre y se descarga
por la parte superior. Se suelen operar a contracorriente. Son mas eficientes que las torres de
tiro inducido, puesto que la presion dindmica convertida a estatica realiza un trabajo 1til.
Ademas, el aire que se mueve es frio de mayor densidad, por lo que tendrd una duracion
mayor que en el caso de tiro inducido, ya que el ventilador trabaja con aire frio y no saturado,
menos corrosivo que el aire caliente y saturado de la salida. Sin embargo, estas torres estan
sujetas particularmente a la recirculacion del aire caliente y himedo que es descargado,
dentro de la toma del ventilador, debido a la baja velocidad de descarga.

¥ Tiro inducido: el aire se succiona a través de la torre mediante un ventilador situado en la
parte superior de la torre. En este caso, no hay recirculacion de aire caliente y humedo, y
ademas se permite una distribucion interna mas uniforme del aire. Estas torres pueden ser de
flujo a contracorriente o de flujo cruzado.

=?» Flujo en contracorriente: el aire se mueve verticalmente a través del relleno, de
manera que los flujos de agua y de aire tienen la misma direccion pero sentido
opuesto. De esta manera, el agua mas fria se pone en contacto con el aire mas seco,
lograndose un maximo rendimiento. Sin embargo, la elevada velocidad con la que
entra el aire hace que exista el riesgo de arrastre de suciedad y cuerpos extrafios
dentro de la torre. La resistencia del aire que asciende contra el agua que cae se
traduce en una gran pérdida de presion estatica y en un aumento de la potencia de
ventilacién en comparacion con las torres de flujo cruzado.

=?» Flujo cruzado: el aire entra a los lados de la torre fluyendo horizontalmente a través
del agua que cae. Las corrientes de aire laterales se unen en un pasaje interno y dejan
la torre por el tope. Estas torres requieren mas aire, sin embargo tienen un costo de
operacion mas bajo que las torres a contracorriente; el mantenimiento es menos
complicado debido a la facilidad con la que se pueden inspeccionar los distintos
componentes internos de la torre. Ademas, su altura es menor que las torres de flujo a
contracorriente, ya que la altura total de la torre es practicamente igual a la del
relleno.

En primer lugar, se considera utilizar una torre de tiro mecénico, ya que la misma involucra como
principal mecanismo de transferencia de calor y masa la conveccion forzada, mientras que las torres de tiro
natural s6lo involucran conveccion natural, por lo cual los coeficientes de transferencia seran menores, como
asi también la velocidad con que dicha transferencia ocurre. Dentro de las torres disponibles de tiro
mecanico, se selecciona una de tiro inducido, ya que no existe recirculacion de aire caliente y humedo y
ademads, permite una distribucion interna mas uniforme del aire. Por ultimo, se decide operar en
contracorriente para lograr una mayor eficiencia pese a las mayores caidas de presion que se obtienen, en
comparacion, con el flujo cruzado.



El relleno cumple dos funciones, proporcionar una superficie de intercambio de calor lo més grande
posible entre el agua y el aire, y ademas, retardar el tiempo de caida del agua, asegurando una mayor
duracién del proceso de intercambio de calor, lo que se traduce en un aumento de calor cedido del agua al
aire. El intercambio de calor se produce debido a dos mecanismos, la transmision de calor por conveccion y
la transferencia de vapor desde el agua al aire, con el consiguiente enfriamiento del agua debido a la
evaporacion.

El relleno debe ser de un material de bajo costo y de facil instalacion. Es importante que presente
poca resistencia al paso del aire y que ademas proporcione una distribucion uniforme del agua y del aire.
Ademas, la relacion entre la superficie y el volumen del mismo debe ser lo més grande posible.

Los rellenos se los puede clasificar de tres maneras:

Relleno por salpicadura o goteo: provocan que el agua fluya en forma de cascada a través de varios
niveles sucesivos. Al chocar con cada liston o rejilla el agua se va fraccionando en pequefias gotas,
cuya superficie constituira el area de intercambio de calor. Son mas utilizados en procesos donde el
agua arrastra sedimentos lo cual afecta el funcionamiento de la torre.

Rellenos laminares o de pelicula: distribuyen el agua en una pelicula fina que fluye por su
superficie y por consiguiente ponen una gran superficie de agua en contacto con la corriente de aire
dentro de un volumen dado. Para conseguir dicho objetivo, se realizan grupos de laminas onduladas,
generalmente de PVC o polipropileno, colocadas de forma paralela y a cierta distancia formando
cubos para favorecer su apilado.

Rellenos mixtos

Sin embargo, los dos tipos de relleno utilizados hoy en dia para torres de enfriamiento son los de tipo
salpicadura y tipo laminar. Cualquiera de estos tipos de relleno puede ser usado tanto en configuraciones de
flujo cruzado como de flujo en contracorriente.

Para finalizar, en base a los mencionado, se decide utilizar un relleno tipo laminar de PVC, ya que el
uso de los mismos permite alcanzar una cantidad dada de enfriamiento dentro de una torre mas pequena de
lo que requeriria si se utilizara un relleno por salpicadura. Ademas, el PVC no sufre dafios por corrosion, por
lo que alarga su vida util.



En primer instancia se plantea un esquema de la torre de enfriamiento a disefar, con las corrientes
involucradas, como se observa en la Figura 5.26.

Tarre de
enframients

Lty G, Hoy taq

Figura 5.26 - Esquema torre de enfriamiento.

Luego, se decide realizar un disefio conservador de la torre imponiendo condiciones extremas. Se
considera una temperatura del aire de 30°C (como se indic6 en la Seccion 3.3.3.4, de acuerdo a la ubicacion
de la planta).

El agua se tomara de las napas, y luego de haber sido empleada en el acondicionamiento de las
corrientes de proceso se recircula de nuevo hasta la torre, requiriendo una pequeiia cantidad de agua de
reposicion destinada a compensar posibles pérdidas. Una vez obtenidos los caudales definitivos de agua de
enfriamiento utilizada en los intercambiadores y sus temperaturas de salida respectivas es posible establecer
un balance de energia que resulte de la mezcla de todas las corrientes que retornan a la torre con el fin de
conocer la temperatura de entrada del agua recirculada. Esta ultima ingresa por el tope, circulando en
contracorriente respecto del aire.

El aire ingresa por debajo, a una temperatura de 30°C. Para este Gltimo valor la temperatura del
bulbo humedo del aire - obtenida de la carta psicrométrica asumiendo que la humedad relativa del aire es del
50% - es de 22°C, que es un valor relativamente elevado para un disefio conservador. Esta es la temperatura
minima a la cual puede enfriarse cualquier corriente caliente. Se considerd también una humedad del aire
entrante de 50% - al igual que la temperatura se considera de acuerdo a la ubicacién de la planta, para el
caso mas conservador, en los meses de Enero y Febrero -.

Se presentan a continuacion, en la Tabla 5.38, los caudales de agua de enfriamiento que utilizan los
equipos auxiliares, que serd el mismo agua que ingresa a la torre para ser recirculada. Se considera una
temperatura promedio, entre las diferentes salidas de los intercambiadores, como la temperatura que ingresa
a la torre.



CAPITULO 5 - EQUIPOS AUXILIARES E INTEGRACION ENERGETICA

Tabla 5.38 - Caudales de agua como corrientes auxiliares en los intercambiadores.

Intercambiador Caudal de corriente auxiliar (kg/h)

Condensador 1

Condensadores en el sistema de vacio

Corriente auxiliar de enfriamiento

Caudal total

Debe utilizarse el siguiente balance de energia en la torre y el diagrama psicrométrico de la mezcla
aire-vapor de agua - a 1 bar -, como se muestra en la siguiente Ecuacion 5.21.

L. CpL . (th - tLl) = GS' (HGZ - HGl) Ecuacién 5.21

Para la realizacion del disefio de la torre de enfriamiento, se deben tener en cuenta los pardmetros

que se calculan a continuacién en la Tabla 5.39.
Tabla 5.39 - Pardmetros para el diseiio de la torre de enfriamiento.

Pardmetro Detalle




De esta manera, a partir de los datos que se muestran en la Tabla 5.37 se determina que el caudal de
gas Gg minimo es de 17,58 kg/s. No obstante, se busca operar la torre con un caudal de gas 1,5 veces el
minimo, por lo que se calcula de acuerdo a la Ecuacion 5.22.

GE‘ = 115-65 v Ecuacion 5.22

El caudal de gas (Gg) resulta en 26,37 kg/s.
Con este caudal de aire se recalcula Hg,, mediante la Ecuacién 5.21, y se obtiene 127,9 kJ/kg aire.

Para definir la altura de la torre, es necesario calcular la cantidad de unidades de transferencia
requeridas (Npog) y la altura de una unidad de transferencia (H;og). La Ecuacién 5.23 se emplea para
determinar 10s N .

He, dH ..
2 &
NTD:} = Ecuaciéon 5.23

Hg, (_HG,.- _HG)

En este caso, el valor de Nyog se determina graficamente. En primera instancia se traza la recta de
operacion con los puntos correspondientes, (t;;, Hg,) por un lado, y por el otro (t.,, Hg,). Luego se trazan
rectas verticales desde la curva de equilibrio y la recta de operacion, donde se marcan los puntos en la mitad
de dichas rectas verticales y se traza la linea auxiliar de puntos medios.

Para finalizar se parte del punto (t;,, Hg,) y se traza una linea horizontal desde la recta de operacion
hasta la linea auxiliar, y se traslada con la misma longitud hacia el lado de la curva de equilibrio, y luego se
baja hacia la recta de operacion, formando de esta manera los “escalones”. Se repite el procedimiento,
extrapolando la recta de operacion en caso de que sea necesario, hasta alcanzar en el punto (t. ,Hg,).De esta
manera se obtienen la cantidad de unidades de transferencia requeridas, resultando un Nyog de 5.

Por otro lado, la altura de una unidad de transferencia se define de acuerdo a la Ecuacion 5.24.

r 5 /’{ﬁ .'

|'|'.|l!|'= &

M Ecuacion 5.24

MRLL L)

Comercialmente, las torres de enfriamiento son de seccion cuadrada donde, en general, el ancho de la
misma es la mitad de la altura. Si bien, el valor de Ky.a depende tipicamente del tipo y ordenamiento del
relleno, Alean et at. (18) obtienen de simulaciones un valor de Ky.a de 1,4 kg/m’.s, el cual esta dentro de lo
estimado segun curvas de rellenos comerciales. Con estos parametros definidos, la altura de una unidad de
transferencia (Hpog) es de 1,68 m.



Luego, la altura de la primera torre de enfriamiento se calcula mediante la Ecuacion 5.25.

L=N_.H_ . Ecuacién 5.25

La altura de la torre resulta en 8,38 metros. Considerando un margen de seguridad frente a posibles
aumentos de temperatura, se decide utilizar una torre de 9 metros.

Por ultimo, se calcula el agua de reposicion suponiendo un 10% por pérdidas por arrastre. Las
humedades absolutas se obtienen de la carta psicrométrica, para la salida del aire (Y,') es de 0,074 kg vapor
de agua/kg aire seco y para la entrada (Y,") es de 0,042 kg vapor de agua/kg aire seco.

Por lo tanto, el agua de reposicion necesaria se obtiene de acuerdo a la Ecuacion 5.26.

Lien=11G.(¥,-T;) | Ecuacién 526

El caudal necesario de agua de reposicion resulta de 3.340,91 kg/h.

Por otra parte, se determina la potencia que requiere el ventilador de dicha torre. En primer instancia
se debe determinar el volumen de aire que se debe manejar, teniendo en cuenta que el volumen especifico
que depende de las temperaturas de la torre, se toma 0,9051 m*/kg a partir de la Ecuacion 5.27.

G =G,V | Ecuacién 5.27

Siendo:

= G: volumen de aire manejado por el ventilador (m?/s)
= Gs: flujo masico de aire (kg/s)
= Ves: volumen especifico del aire (m*/kg)

Entonces, el volumen de aire es de 23,86 m%/s.

Teniendo el volumen de aire manejado, se puede calcular la velocidad a la que este se debe mover
por la torre, la cual depende del area transversal de la torre. Dicha area como se indicd anteriormente, se
considera que el ancho es la mitad de la altura, es decir 4,5 m, siendo esta, una torre de seccion cuadrada, el
area es de 20,25 m?. De esta manera se determina la velocidad del aire de acuerdo a la Ecuacion 5.28.

G

V=— Ecuacién 5.28
s




Siendo:

= v: velocidad del aire que se mueve por la torre (m/s)
= as: area de la seccion transversal (m?)

La velocidad del aire resulta en 1,18 m/s, y considerando la aceleracion de la gravedad como 9,81
m/s?, se determina la presion estatica (en m de agua) mediante la Ecuacion 5.29.

P:g = —— | Ecuacién 5.29

Siendo:
= g aceleracion de la gravedad en m/s?

Para finalizar, teniendo la presion estatica de 0,28 metros de agua, se puede calcular la potencia del
ventilador de acuerdo a la Ecuacion 5.30.

Pot =13,142. P, .G | Ecuacién 5.30

Entonces, la potencia del ventilador es de 88,81 HP.
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6.1 Introduccién

El objetivo principal del presente proyecto estd basado en el aprovechamiento de un subproducto de
la industria cérnica, que de no reutilizarse seria considerado desperdicio. Si bien esto trae un beneficio desde
el punto de vista medioambiental, debe realizarse un analisis econdmico para definir la viabilidad del
proyecto.

A partir de los procesos y equipos disefiados anteriormente para el correcto funcionamiento de la
planta, se puede llevar a cabo un analisis estimativo de costos de inversion y operacion. También se
determina, mediante el andlisis correspondiente, la rentabilidad del proyecto y se establece un cronograma
que permite fijar los tiempos de ejecucion de las distintas fases del mismo.

6.2 Estimacion del costo de inversién (CapEx)

En esta seccion se evaluard la inversion que deberd afrontarse para poner la planta en operacion. Esta
informacion sera fundamental a la hora de analizar la rentabilidad del proyecto y analizar su factibilidad. Se
analizara el valor del terreno sobre el cual se instalara la planta, el costo de los equipos involucrados en el
proceso, las caracteristicas de este ultimo y el capital necesario para mantener la planta en operacioén hasta
percibir ingresos por ventas.

Asi, la inversion total requerida para afrontar el proyecto se compone de dos partes:

= Inversion fija total (Iz): 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.

= Inversion en capital de trabajo (Iy): también Illamado "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-econoémicos. 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 (I) se define como la suma de las dos partes antes mencionadas:

J.TT = IFT _|_er_ Ecuacion 6.1

La inversion fija total se obtiene de la suma del terreno y la inversion fija:



fﬂ- ZIF +lerreno Ecuacion 6.2

Para estimar la inversion fija de un proyecto existen distintos métodos, que varian desde una
aproximacion rapida y simplificada hasta un célculo detallado y preparado con exactitud a partir de un
diagrama de flujo.

En este caso, se utiliza el método de Chilton (1949), denominado “M¢étodo de los Factores™, con el
cual se puede extrapolar la inversion fija de un sistema completo a partir del precio de los equipos
principales del proceso instalados y, de esta forma, estimar la inversion fija con un error del 10-15%. Esta
estimacion dependera del precio de los equipos principales de la planta incluyendo su instalacion y de una
serie de factores experimentales que resumen las caracteristicas de la planta de procesos a instalar. Ciertos
factores contribuyen al céalculo de la componente directa de la inversion fija, cuyo valor tendrd una mayor
dependencia con el volumen de produccion estipulado, a diferencia de la componente indirecta.

El calculo se realiza mediante la siguiente ecuacion:

IF=IE,(]+Zﬁ],(]+Zﬁr_} Ecuacién 6.3

Donde:
= ]p = inversion fija (sin terreno) del sistema completo.
= Iy = valor de los equipos principales instalados.

= f; = factores de multiplicacion para la estimacion de los componentes de la inversion directa, como
cafierias, instrumentacion, construcciones.

= f{,; = factores de multiplicacion para la estimacion de los componentes de la inversion indirecta como
ingenieria y supervision, contingencias.

6.2.1 Terreno

El espacio en el cual tiene lugar el emplazamiento de la planta productiva, constituye uno de los
valores principales de la inversion inicial. Para poder realizar una estimacion de dicho valor, se deben tener
en cuenta dos factores:

= superficie total de la planta
= costo de un lote en el parque industrial

La planta productiva abarca una determinada superficie que se establece a partir del 4area necesaria
para diversas actividades, siendo la principal la de proceso. Una aproximacion al valor total de ésta Gltima,
implica conocer el espacio que ocupan los equipos involucrados en la produccion. Para poder determinar
dicha area, se utiliza el método de Guerchet (1) o de las superficies parciales que permite establecer las
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superficies que ocupan los diferentes equipos o areas de trabajo. Esta técnica de calculo define la superficie
total necesaria de cada equipo como la suma de tres superficies parciales:

= Superficie estatica (Ss) : area efectiva ocupada por el equipo o puesto de trabajo.

Ss = (Largo). (Ancho)

Ecuacion 64

= Superficie de gravitacion (Sg): area necesaria para la circulacion del operador alrededor del equipo,
incluyendo el area ocupada por las materias primas y piezas en proceso necesarias en ese puesto de
trabajo.

Sg = Se.N

Ecuacién 6.5

Donde “N” representa el nimero de lados por los cuales se accede al equipo.

= Superficie de evolucion (Se): area necesaria para los desplazamientos del personal, materiales y
actividades de mantenimiento.

Se = k.(Ss + Sg)

Ecuacién 6.6

El valor de k varia entre 0,5 y 3, y hace referencia a la altura promedio de personas u objetos, como
por ejemplo un montacarga, que se desplazan en el area alrededor del equipo. Para la industria en general
este valor se encuentra entre 2 y 3, por lo cual se decide aplicar un valor promedio de 2,5 (1).

Figura 6.1- Superficies de un equipo de acuerdo al método de Guerchet. (1)
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Por lo tanto, el area total queda determinada por la suma de cada superficie mencionada, es decir:

St = Ss + Sg + Se

Ecuacién 6.7

Tabla 6.1- Superficies para cada equipo segin el método de Guerchet.

IS T YT AT T
90,00 90,00 100 140,00

6,17 6,17 30,85 43,19
47,40 47,40 937 331,80

8,27 8,27 4,35 57,89
16,25 16,25 81,25 113,75

1,54 3,08 11,55 16,17

1Arolisis
10,89 9178 81,68 114,35
7.29 7.29 36,45 51,03




De acuerdo a los valores presentes en la Tabla 6.1, la suma de las superficies totales de los equipos
resulta de 1.610,18 m”. Sin embargo, este valor no tiene en cuenta las instalaciones eléctricas, ni las areas
destinadas a oficinas, laboratorios, comedor, vestuarios, estacionamiento, zona de carga y descarga,
almacenamiento y depdsitos, drea de mantenimiento, entre otras. Por lo cual, se considera conveniente
emplear una superficie total de aproximadamente 4 hectareas.

En base a lo establecido anteriormente, la planta se ubica en el Parque Industrial Pilar. En este lugar,
los precios de los lotes de dimensiones aproximadas a la mencionada en la seccion anterior, tienen un valor
de US $60 el metro cuadrado (2). Para poder realizar un calculo estimativo del costo del lote, se multiplica
dicho valor por una superficie de 4 hectareas.

Entonces, la inversion a realizar en el terreno resulta de:

Inversion en el terreno: US $2.400.000

6.2.2 Equipamiento

Los distintos equipos que son necesarios en el proceso productivo presentan una gran variedad en
dimensiones, materiales, y condiciones operativas como la temperatura y presion a la cual trabajan. Estos
factores determinan una diversidad en los costos de los mismos, por lo tanto para realizar una estimacion
inicial de la inversion se recurre a correlaciones o estimadores de costos en linea. A continuacion, se detalla
el procedimiento utilizado en cada equipo.

Para el costo de este equipo se utilizé el software de estimacion de costos desarrollado por McGraw
Hill Higher Education (3), ingresando un caudal mésico de mucanga de 5,55 kg/s que corresponde al
parametro necesario para efectuar la instalacion. Se seleccion6 el equipo “Roll Crusher” que, dentro de los
disponibles, es aquel que mas se asemeja al equipo propuesto. El costo estimado es de US $30.709,00.

A partir de las correlaciones propuestas, las cuales se extraen del Capitulo 21 del Chemical Process
Equipment: Selection and Design (4), se pueden determinar los valores de los intercambiadores de calor del
proceso. Para los condensadores y el rehervidor se utilizaron también intercambiadores de tubo y coraza
para estimar su costo. Si bien esto consiste en una aproximacion, ambos equipos son similares a este tipo de
intercambiadores, por lo que se considera una buena aproximacion al valor real. Dichos equipos fueron
diseniados en la Seccion 5.3.2.3, por lo que se tienen en cuenta los parametros establecidos con respecto a las
presiones involucradas y materiales. Se obtienen los valores que se detallan en la Tabla 6.2.



Tabla 6.2- Costos de los intercambiadores de calor, rehervidor y condensadores del proceso.

Intercambiador Valor (US$)

Intercambiador N° 1 2.255,61
Intercambiador N° 2 1.620,56
Intercambiador N° 3 6.272,89
Intercambiador N° 4 6.531,49
Intercambiador N° 5 3.415,07
Rehervidor 1 9.117,88
Condensador 1 5.656,24

El costo total es de US $34.869,74.

Para determinar el valor del reactor de hidrolisis, se utiliza las correlaciones propuestas para vessels,
detalladas en el libro Chemical Process Equipment: Selection and Design (4), teniendo en cuenta el didmetro
de 1 my la altura de 23,5 m del reactor disefiado en la Seccion 3.1.2.

El costo del reactor de hidrolisis con las caracteristicas establecidas es de US $50.885,50.

En el proceso se pueden encontrar tres destiladores flash, dos en la corriente de acidos que sale por el
tope del reactor de hidrélisis y otro en la corriente de agua-glicerol que se evacta por el fondo del mismo
reactor. Para estimar sus valores se utilizo la correlacion para “vertical vessels” que presenta Walas en el
libro ya mencionado (4). Para los destiladores de acidos, ingresando con un diametro de 0,61 m y un largo de
3,35 m, se obtiene un valor de US $22.391,14 por cada uno, lo que representa un total de US $44.782,28.

Para el destilador de la corriente de agua-glicerol, partiendo de un didametro de 0,76 m y un largo de
2,67 m, se determina un costo de US $23.854,97.

La columna de destilacion que se emplea para separar acidos grasos de los distintos glicéridos, tiene
un didmetro de 1,37 m y una altura de 10,50 m. Estos valores se ingresan como datos en el estimador de
costos de McGraw Hill ya mencionado (3). Seleccionando ademas, acero inoxidable como material del
equipo, el costo del mismo resulta en US $132.813,00.

Para garantizar una presion de 1 kPa en la columna de destilacion, se utiliza un sistema de vacio
compuesto por tres eyectores y dos condensadores de mezcla. Su costo total surge de la correlacion
presentada por Walas (4), teniendo en cuenta un caudal de succion de aire de 13,27 kg/h, y acero inoxidable
el material empleado. De esta forma se estima un costo de US $97.102,24.



La separacion de la mezcla de acidos en acido oléico por un lado y estearico y palmitico por el otro,
se lleva a cabo a partir de la cristalizacion. Para ello se emplea un equipo de didmetro 2 m y altura 3 m, y su
costo se estima mediante la pagina Matches (5), utilizando acero inoxidable como material. El valor resulta
en US $150.800,00.

En este apartado se consignan los valores del filtro prensa, empleado en la separacion de las fases
oleina y estearina, que se encuentra luego del cristalizador.

Para estimar el costo del filtro prensa tipo membrana se emplea la pagina Matches (5), que
unicamente ofrece la posibilidad de estimar el valor para filtros de placas y marcos y no coincide
exactamente con las caracteristicas del equipo que se ha propuesto en el presente trabajo. Sin embargo, este
valor se considerara una buena aproximacion inicial para establecer el costo del equipo.

De esta manera, a partir del area del filtro que en este caso equivale a 120 m?, empleando marcos de
acero al carbono, el costo del equipo alcanza los US $228.300,00.

Para concentrar la corriente de glicerol-agua, en un 90% de glicerol, (necesario para su empleo en el
reactor de glicerdlisis), se utiliza un evaporador de simple efecto. El area de intercambio de calor
determinada para este equipo es de 45,9 m?* , valor con el cual se ingresa al estimador de costos de McGraw
Hill (3). Seleccionando el material como acero inoxidable, se puede establecer el costo en US $283.303,00.

El costo del reactor de glicerélisis surge de aplicar la correlacion adecuada extraida del libro de
Walas (4). Para ello se utiliza el didmetro de 1 m y la altura de 1,51 m para cada reactor tipo tanque agitado
(cuatro en total), teniendo en cuenta que se trata de 4 reactores en serie como fue disefiado en la Seccion
3.3.2.1.

De esta manera, el costo de los cuatro reactores de glicerolisis con las caracteristicas establecidas es
de US $37.835,90.

Los reactores de glicerolisis emplean en su interior un sistema de agitacion constituido por turbinas
de palas curvas de acero inoxidable 316. Siendo la velocidad de 243,3 rpm y el gasto energético de 1,77 kW
para cada uno de ellos, en el estimador de costos de McGraw Hill (3) se establece el valor de este sistema en
US $10.123,00.

Para calcular el costo de estos equipos se empled la pagina Matches (5), un portal interactivo que
permite establecer el valor de las bombas de desplazamiento positivo que se emplean en el proceso a partir
del caudal que éstas deben manejar, segun su tipo y el material con el que han sido construidas.

En la Tabla 6.3 se detallan los parametros ingresados y el costo estimado.



Tabla 6.3- Costo de las principales bombas del proceso.

Bomba de alimentacién
de sebo para Centrifuga Acero inoxidable 6,27 14.000,00
almacenamiento

Bomba de a|ir:nen”rgc5i6n D?§p|azamiepfq Acero inoxidable 5,21 25.800,00
de sebo a hidrélisis positivo - De pistén

Bomba de alimentacion - I e Ll R TSR N 1,98 15.300,00
de agua a hidrélisis positivo - De piston

Desplazamiento
positivo - De Acero inoxidable 1,28 5.100,00
engranajes

Bomba de alimentacién
de sebo a glicerdlisis

Para el costo de la caldera, se utilizo el software de estimacion de costos de la pagina Matches (5).
Para obtener el valor fue necesario el caudal de vapor generado igual a 5.350,98 kg/h.
El costo de la caldera de las caracteristicas establecidas es de US $733.900,00.

La torre de enfriamiento tiene la funcion de crear un ciclo de agua que sirva como enfriamiento para
los intercambiadores de calor. Teniendo en cuenta los valores determinados en la Seccion 5.3.3.2.3 con
respecto a las temperaturas de entrada y salida de la misma (t;; 24,5 °C y t,, 40°C) se determina la densidad a
una temperatura promedio, 995,1 kg/m’. Junto con el caudal de agua necesaria para el proceso (93.794,04
kg/h), se obtiene dicho caudal en unidades de volumen 94,25 m*/h (414,97 gal/min). Con dicho valor y la
Tabla 6.4, se obtiene el costo de la misma.

Tabla 6.4- Costo de torres de enfriamiento e instalacién. (6)

Caudal de agua Costo de compra del Costo de instalacion
(gal/min) equipo (US$) (US$)

150 4.000 60.200
300 6.500 65.000
600 11.400 70.500
1.000 18.000 81.700
2.000 34.400 106.100
3.000 50.900 134.200
4.000 67.100 158.800
5.000 83.200 180.400
6.000 99.200 211.100




El costo de una torre de enfriamiento de las caracteristicas establecidas es de US $70.500,00,
teniendo en cuenta la instalacion.

A continuacion se determina el costo total del equipamiento, teniendo en cuenta que algunos de los
valores anteriores deben ser corregidos, por un lado por el costo de instalacion, y por otro lado, por los afios
de diferencia entre el valor hallado y el afio del proyecto. En la Tabla 6.5 se encuentran detallados cada uno
de estos valores.

En cuanto a la instalacién, dado que cada uno de los equipos anteriormente descriptos posee una
instalacion con diferente grado de complejidad, se planted un multiplicador diferente para cada familia de
equipos, obtenidos de un anexo del capitulo 21 del libro de Walas (4). Este multiplicador varia desde un 20%
hasta un 100% para las bombas, excluyéndose de este método aquellos equipos cuya instalacion ya fue
considerada.

Con respecto al tiempo, en el caso en que la informacion sobre el precio de los equipos o de plantas
similares corresponda a periodos anteriores, se deben hacer modificaciones debido al cambio de las
condiciones econdmicas a través del tiempo. Esta actualizacion puede realizarse mediante el uso de los
indices de costos.

Un indice de costos consiste en un nimero adimensional que muestra la relacion entre el precio de
un bien en un tiempo dado y el precio del mismo bien en un tiempo llamado "base". Si se conoce el precio
pasado en una fecha determinada, el precio presente se puede calcular mediante la Ecuacion 6.8.

) ) ] ] [ nglice o plempn preseite
Valor a tiempe presente = Vidor a tiempa baxe . — = | Ecuacién 6.8
Fareliee i foevmpows birge

Existen publicaciones internacionales, como las que se muestran en la revista Chemical Engineering,
que muestran regularmente varios indicadores econdmicos. En el caso de ser necesario estimar el costo de
equipos a tiempo presente, debe utilizarse el Indice para equipos de Procesos (Marshall & Swift Equipment
Cost Index). Para este caso se considera el indice del afio 2019 (7).



Tabla 6.5- Resumen de los costos totales de los equipos del proceso ).

Trituracién de mucanga 30.709,00 395,6 (2002) 757,5 76.442,59

Digestor <ontinuo para 50.000,00 13 El precio esté actualizado. (8)  65.000,00
coccion de mucanga

Intercambiadores 34.869,74 19 347,5 (1985) 677,3 129.130,42
Reactor de hidrélisis 50.885,50 17 347,5 (1985) 757,5 188.569,22

Destiladores flash acidos 44.782,28 1,4 347,5 (1985) 757,5 136.666,49

Destilador flash 23.854,97 1,4 347,5 (1985) 757.,5 72.800,56

glicerol-agua

132.813,00 2,1 395,6 (2002) 757,5 534.055,31
97.102,24 17 264,7 (1979) 757,5 472.396,71
150.800,00 19 703,7 (2014) 757,5 308.425,23

Filtro prensa de 228.300,00 14 668 (2014) 757,5 36244334
membrana

Evaporador simple efecto 283.303,00 15 395,6 (2002) 757,5 481.890,77
Reactor de glicerslisis 37.835,90 15 347,5 (1985) 757,5 123.715,23
10.123,00 1,2 395,6 (2002) 757,5 23.260,38

O'f: ’:‘e'j’o‘l iz :’O!":ﬁ:;::'::r 14.000,00 1,4 939,3 (2014) 1060,6 29131,12
B°(§"e'°:’eg§ S'LT derr:':ri]s(i:;én 25.800,00 1.4 939,3 (2014) 1060,6 40.784,49
Bo d'zb;gﬂz z'm‘j:‘;ﬁ';':" 15.300,00 1.4 939,3 (2014) 1060,6 24186,15

Bomba de alimentacién 5.100,00 14 939,3 (2014) 1060,6 8.062,05
de sebo a glicerslisis
msoco 15 st 7ms  miorems

Torre de enfriamiento El precio
70.500,00 incluye 395,6 (2002) 757,5 134.994,31
instalacion

Total de equipos (US$) 5.312.876,20

Para contemplar el costo de fletes e importacion de los equipos se asume que todos ellos son
adquiridos en el exterior y se aplica un 30% (9) sobre el valor total de los equipos. Finalmente, la inversion
en equipos (Iy) resulta igual a US $6.096.739,06.



6.2.3 Estimacion de la Inversién Fija

De manera de poder estimar la inversion fija, se emplea el método de estimacion por factores
explicado anteriormente. La inversion fija se divide en componentes directos e indirectos. Cada uno de estos
rubros debe estimarse por separado y su magnitud variard considerablemente segun la naturaleza del
proyecto. Los mismos se obtienen de la Tabla 6.6.

Tabla 6.6- Método de estimacion de la inversién fija por factores. (9)

Valor del Equipo Instalado de Proceso le

Factores experimentales como fracciéon de Ig

Proceso de sélidos 0,07-0,10
Proceso mixto 0,10-0,30
Proceso de fluidos 0,30-0,60

Control poco automatizado 0,02-0,05
Control parcialmente automatizado 0,05-0,10
Control complejo, centralizado 0,10-0,15

Construccién abierta 0,05-0,20
Construccidon semiabierta 0,20-0,60
Construccidon cerrada 0,60-1,00

Escasa adicién a las existentes 0,00-0,05
Adicién considerable a las existentes 0,05-0,25
Plantas de servicios totalmente nuevas 0,25-1,00

Inversiéon directa

Entre las unidades de servicios 0,00-0,05
Ente unidades de proceso separadas 0,05-0,15
Entre unidades de proceso dispersas 0,15-0,25




Factores experimentales como fraccién de la inversion directa

Ingenieria inmediata 0,20-0,35

Ingenieria compleja 0,35-0,50

Unidad comercial grande 0,00-0,05
Unidad comercial pequefia 0,05-0,15
Unidad experimental 0,15-0,35

De la compaiiia 0,10-0,20
Variaciones imprevistas 0,20-0,30
Procesos exploratorios 0,30-0,50

Factor de inversién indirecta fi=2f,+1

Inversién fija

Los factores de Inversion Directa (f;) se definen en la Tabla 6.7 que se presenta a continuacion.

Tuberias de Proceso 0,3

Instrumentacién 0,1

Edificios de

fabricacion 0,4
Plantas de servicios (o}
Conexiones entre ol

unidades

Suma de los factores de

inversion directa

Tabla 6.7- Factores de inversion directa.

Si bien en las primeras etapas del proceso relacionadas al acondicionamiento del
sebo se transportan sélidos, se cuenta con una presencia predominante de fluidos -
tanto liquidos como vapores - en el resto de los procesos involucrados en la
transformacién de la materia prima. Por esto se considera un proceso mixto con
mayor proporcién de fluidos que sélidos a transportar.

El proceso cuenta con ciertas etapas en las cuales el control de temperatura, presion
y caudal son cruciales tanto desde el punto de vista operativo como desde la
seguridad del proceso. Por esto se propone adoptar un control complejo. Se asume
que bastard con tomar el extremo inferior del rango propuesto en la Tabla 6.6.

Dentro de este factor se contempla la necesidad de construcciones abiertas o
cerradas tanto para las diferentes etapas del proceso como para el sector de oficinas
y talleres de mantenimiento. Algunos equipos podrdn ubicarse al aire libre, con lo
cual se opta por una construccién semiabierta.

Los servicios requeridos para el proceso se tomardn de las redes de distribucion que
se encuentran en el parque industrial donde se instalara la planta, por lo que este
factor es igual a cero.

Serd necesario conectar las diferentes sub-plantas que integran el proceso, puesto
que las diferentes unidades se encontrardn separadas. Por esto se decide tomar el
promedio del intervalo sugerido en la Tabla 6.6 para este tipo de conexiones entre
unidades.



A partir de estos factores es posible obtener el costo de la inversion directa mediante la Ecuacion 6.9.

Id = IE' (1 + Zfi) Ecuacién 6.9

La inversion directa (1) resulta igual a US $13.122.804,21.

Con respecto a los factores de inversion indirecta (f;), se definen en la siguiente Tabla 6.8.

Tabla 6.8- Factores de inversiéon indirecta.

Este factor resume los gastos destinados a la administracién y direccién
del proyecto, al trabajo de ingenieria en general, confeccién de planos,
servicios temporarios y equipos empleados en la construccién. Debido a
que los requerimientos del procesos en sus distintas etapas son muy
diversos y al hecho de que la planta se debe montar desde cero se asume
que la ingenieria es compleja.

Ingenieria y
construccion

0,425

Se cuenta con equipos de gran tamafio asociados principalmente a la
produccién de dcidos grasos y puesto que el volumen de produccién es
importante, comparado con el resto de las industrias del pais, se asume
que se trata de una unidad comercial grande.

Contingencias 095 En este rubro se consideran los acontecimientos imprevistos que puedan
9 ! generar un gasto adicional.

Suma de los factores de

Factores de tamaiio 0,05

inversion indirecta

A partir de estos factores es posible obtener el valor de la inversion fija segin la Ecuacion 6.10:

IF = Id' (1 + Efli) Ecuacién 6.10

La inversion fija (Ir) resulta en US $22.636.837,27.

Sumando el valor del costo del terreno se obtiene la inversion fija total de acuerdo a la Ecuacion
6.11.

IFT = IF + terreno Ecuacion 6.11

Se obtiene entonces un valor de inversion fija total (Izr) de US $25.036.837,27.



6.2.4 Capital de trabajo e inversiéon total

En este componente de la inversion total se incluyen aquellos gastos en los que debe incurrir la
empresa desde que la planta se encuentra en condiciones de comenzar a producir hasta que comienza a
percibir ingresos por ventas. Los principales rubros que lo componen son:

= Existencias de materia prima, repuestos, productos semi-elaborados y terminados.

= Efectivo disponible para afrontar la operacion de la planta en términos de salarios, materia prima y
servicios.

= (Créditos a compradores, considerados como cuentas a cobrar.
= Créditos de proveedores - debe restarse a los valores anteriores -.

Si se busca que la estimacion sea lo mas conservadora posible es conveniente no considerar los
créditos a proveedores y no contar con este dinero a la hora de determinar el capital necesario para afrontar
el proyecto.

El monto de dinero que debe invertirse en capital de trabajo se puede estimar como el costo mensual
de producciodn sin depreciacion por el numero de meses que se otorguen créditos a clientes. En este caso el
costo mensual de produccion sin depreciacion es de US $689.269,05/mes, que se obtiene en la Seccion 6.3.3
a continuacidn, mientras se asume que se otorgaran 3 meses de crédito a clientes. El capital de trabajo (Iy)
resulta igual a US $2.067.807,15.

A partir de este valor y conociendo la inversion fija total necesaria para la planta de procesos se
estima finalmente la inversion total a partir de la Ecuacion 6.12.

I =1

r T + IW Ecuacién 6.12

Entonces, se obtiene que la inversion total (I1) es de US $27.104.644,42.

6.3 Estimacién del costo de operacién (OpEx)

Los costos de produccion son aquellos destinados a mantener la planta trabajando al nivel de
produccion estipulado y pueden dividirse en dos categorias, a saber: los costos fijos, que son independientes
de la produccion, y los costos variables, que son proporcionales a la produccion. A continuacion se analizara
cada uno de ellos.

6.3.1 Costos fijos

La mayoria de los bienes va perdiendo valor a medida que crece la antigiiedad. El costo de
depreciacion representa esta disminucion de valor. Se elige el método de la linea recta, dado que es el
método utilizado por el gobierno argentino para los impuestos. Se considera un valor residual equivalente al
10% de la inversion fija de la planta. Por otro lado, se estima que la vida util del proyecto serd de 20 afos.



C = % (IF - L) Ecuacién 6.13

Siendo:
= Cp: costo anual de depreciacion.
= n: numero de afios de vida util.
= L. valor residual al final de la vida util de un bien.
= I inversion fija sin considerar el terreno.

El costo de depreciacion anual resulta igual a US $1.018.657,68/aiio.

Los impuestos corresponden a impuestos fijos a la propiedad. Se estima como entre el 0,5% y el 1%
de la inversion fija. Usualmente las empresas que se establecen en parques industriales en la provincia de
Buenos Aires suelen contar con ventajas impositivas, por lo cual este rubro se considerard como el 0,5% de
la inversion fija. El costo de seguros incluye seguros sobre la propiedad (incendio, robo parcial o total), para
el personal y para las mercaderias (pérdidas parciales o totales), dias caidos, entre otros. Se estima como un
1% de la inversion fija.

Costo de seguros e impuestos = 0,015.1 Ecuacién 6.14

El costo anual de seguros e impuestos sera equivalente a US $339.552,56/afio.

El proyecto se financia tinicamente con capital propio, por lo que no posee costos de financiacion.

Incluye los salarios y gastos generales de oficinas de ventas, los salarios, comisiones y gastos de
viaje para empleados del departamento ventas, los gastos de embarque y transporte, los gastos extras
asociados con las ventas, los servicios técnicos de venta y la participacion en ferias, entre otros. Se estima
entre el 1% y el 5% de las ventas anuales, con la planta operando al 100% de su capacidad. Puesto que en
este caso se ofrece una gama de productos acotada que no requiere de servicio técnico por parte de la
empresa una vez comercializado el producto se asume que este rubro corresponde al 1,5% de las ventas
anuales.



Costo de ventas vy distribucion = 0,015 . V5 Ecuacién 6.15

En la Seccion 6.4.1 que se encuentra a continuacion se detallan los ingresos anuales por ventas, que
hacen que los costos de venta y distribucion sean iguales a US $752.661,41/afio.

Este componente del costo de produccion incluye todos los gastos de la administracion de la
empresa, como los salarios del personal administrativo, asesoria legal, servicio médico, auditorias. Ademas,
contempla los gastos de direccion de la empresa. Se estima entre el 20% y el 40%. Para este caso puntual se
calcula como un 20% del costo de mano de obra directa para la empresa operando al 100% de su capacidad.

Costoz de administracién y direccion = 0,3 . Cyp Ecuacién 6.16

En la Seccion 6.3.2.3 se detallan los costos de mano de obra directa, a partir de los cuales se estima
que los costos de administracion y direccion alcanzan los US $95.875,80/aiio.

Los gastos de investigacion y desarrollo incluyen salarios generales y salarios del personal
directamente relacionado con este tipo de tarea, los gastos fijos y de operacion de toda la maquinaria y
equipos utilizados, el costo de materiales y suministros, gastos generales directos y costos varios.
Habitualmente se estima entre el 0% y el 5% de los ingresos anuales por ventas, para el 100% de la
capacidad de disefio. En este caso se calcula como un 0,5% del valor de los ingresos por ventas anuales,
dado que se propone continuar desarrollando el producto a lo largo de la vida 1til del proyecto.

Costos de investigacion v desarrolle = 0,01 . V¢ Ecuacion 6.17

En la Seccion 6.4.1 que se encuentra a continuacion se detallan los ingresos anuales por ventas, que
hacen que los costos de investigacion y desarrollo sean iguales a US $501.774,27/aiio.



6.3.2 Costos variables

La mucanga es un subproducto de la carne vacuna, que de no ser reutilizado seria considerado como
desperdicio. Debido a esto, la materia prima de este proyecto tiene un precio relativamente bajo, y queda
determinado de acuerdo a la empresa carnica de la cual se adquiera. En promedio, se obtiene que el precio
no supera los US $0,024 por kilo de mucanga al 2 de Noviembre de 2020 (10).

Por otro lado, se necesitan como materia prima agua y glicerol para operar en cada uno de los dos
reactores del proyecto. Mientras que el agua se obtiene del suministro de red, y por ende su costo es
calculado en la seccion correspondiente a los servicios, el glicerol es un subproducto del proceso y por lo
tanto no se debe realizar una inversion para adquirirlo.

Finalmente, es necesaria una determinada cantidad de hidréxido de calcio para emplear como
catalizador en el reactor de glicerdlisis. Sin embargo, esta cantidad es reducida debido a que constituye el
1% de los reactivos en dicho reactor. A su vez, su precio es de US $0,43 por kilo de hidroxido de sodio al 2
de Noviembre de 2020 (11).

Las cantidades y costos de las materias primas mencionadas se encuentran detallados en la Tabla 6.9.

Tabla 6.9- Cantidad y costos de las materias primas necesarias en el proceso.

Cantidad (kg/h) | Cantidad (tn/afio) | Precio (US$/ton) %%Sé%/z:l:;l

Mucq nga 20.000,00 158.400,00 3.801.600,00

Hidréxido de Calcio 13,47 106,67 430 45.868,1

El costo anual de materia prima, teniendo en cuenta 330 dias operativos, resulta igual a US
$3.847.468,1.

Para determinar el tipo de envases que se requieren se debe tener presente la presentacion del
producto. Tanto la mezcla de acido estearico y palmitico como la de mono y diglicéridos se comercializa en
escamas, en “big bags” de 600 kg, cuyo costo es de 3,50 USS$ por bolsa (12). El expeller decide venderse a
granel, por su mayor volumen de produccidn, con lo cual el costo de envases serd nulo. El acido oleico se
presenta en estado liquido, en tambores de 200 L, cuyo valor es de 5,00 US$ por unidad (13). Conociendo el
volumen anual generado de cada uno de estos productos es posible establecer el costo anual de envases, de
acuerdo a las Ecuaciones 6.18 y 6.19.

Bosts di dniaies perd linildos = T aateeises . LUTLD fhtominy 24 k 33ﬂdm Ecuacié
T s ' : Picrdooteirs  Volumen de tambor "~ dia ' it fier cuacion 618
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Donde “W;” representa el caudal masico de cada producto en kg/h, la densidad del 4acido oleico “p
debe expresarse en kg/L. Los valores empleados se detallan en la Tabla 6.10.

Tabla 6.10 - Pardmetros necesarios para la estimacién del costo de envases.
W mezcla de acidos 1.824,75 kg/h
W mezcla de glicéridos 1.346,80 kg/h
W aeido oleica 1.534,00 kg/h

p 4cido oleico 0,89 I(g/L

El costo anual de envases es igual a US $487.797,52/aiio.

Los costos de mano de obra incluyen los sueldos de los empleados cuyos esfuerzos estan
directamente asociados al producto elaborado. Donde las dos variables a tener en cuenta son el costo de la
hora - hombre y el nimero de horas - hombre requeridas por el procesos. A partir del método de Henry
Wessel se determina la cantidad de operarios en la planta. Dicho método establece relaciones exponenciales
entre las etapas identificables en el proceso y la produccion. La Ecuacion 6.20 representa las siguientes
relaciones.

I : 0,24 i
Requerimiento = W . Capacidad = . N°de etapas del proceso Ecuacién 6.20

Donde W depende del tipo de proceso, para el caso de multiples unidades pequefias, para aumentar la
capacidad u operaciones totalmente discontinuas, W adopta el valor de 23. Para condiciones medias y que
opera con solidos, el valor de W es 17; y para el caso de equipos grandes, automatizados o plantas que solo
procesan fluidos, el valor de W es 10 (valor que se considera en este caso).

Con respecto a la capacidad de la planta la cual se determin6 en la Seccion 2.4, la misma es de
134,37 ton/dia (considerando que la misma trabaja al 100% de produccion).

En cuanto al numero de etapas, se considera 1 etapa para el recibimiento de materia prima, 1 etapa
para todo el acondicionamiento de materia prima, 2 etapas para los sistemas de reactores, 2 etapas para el
sistema de separacion/obtencion de productos, 1 etapa para el tratamiento del glicerol y 1 etapa para el
despacho y almacenamiento de los productos, resultando un total de 8 etapas de proceso. Reemplazando los
valores de estos parametros en la Ecuacion 6.14, se obtiene un requerimiento de 260,73 horas-hombre/dia.

Dado que la jornada laboral estipulada es de 8 horas diarias, se presume entonces que se requiere un
total de 33 empleados, distribuidos en 3 turnos, lo que resulta 11 empleados por turno. Planificando que cada



operario tiene un dia y medio a la semana de franco, por lo cual los franqueros seran 10. Dando un total de
43 empleados.

Segun el Convenio Colectivo de Trabajo de la Federacion Argentina de Trabajadores de Industrias
Quimicas y Petroquimicas de agosto del 2019, se determinaron los salarios basicos de los operarios (14), el
cual tiene un valor de 138.903 $/mes (192,92 $/h). A este valor se le aplican las cargas sociales, se
encuentran entre un 30% y un 45%, consideradas en este caso como un 35% del sueldo basico. Luego, se
consideran un total de 13 sueldos al afo, considerando el aguinaldo de los empleados. Después de todo este

proceso, se calcula el monto anual correspondiente a sueldos de los operarios, lo cual se muestra en la Tabla
6.11:

Tabla 6.11- Costos correspondientes a la mano de obra y supervision.

Costo hora - hombre 192,92 $/hh 2,30 US$/hh

Costo hora hombre 260,44 $/hh 3,12 US$/hh

(con 35% de cargas sociales)

Costo por dia 67.558,10 $/dia 809,10 US$/dia

Costo anual mano de obra directa - o
(365 dias al afio + aguinaldo) 26.685.450 $/afio 319.586 US$/afio

En cuanto a los costos de supervision, comprende los salarios del personal responsable de la
supervision directa de las distintas operaciones. Los mismos se estiman entre un 10% y un 25% del costo de
mano de obra, en este caso se considera un 20%. El costo anual de supervision es igual a US
$63.917,20/afio.

Entonces, el costo total de mano de obra y supervision resulta en US $383.503,20.

En este apartado se debe estimar el costo de aquellos servicios necesarios para la produccion del bien
ofrecido y quedaran establecidos por los requerimientos particulares del proceso. Se contemplan servicios
como energia eléctrica, gas natural, agua, vapor, aire comprimido.

Sera necesario establecer el consumo requerido de cada servicio por parte de los equipos que
conforman la planta y, del cuadro tarifario que se encuentre en vigencia para la zona en la que se instala la
planta, el valor de cada uno de los servicios necesarios.

Por lo general, para establecer el consumo total deben tenerse en cuenta tanto el consumo especifico
- cuando se trabaja a la capacidad estipulada - como el consumo pico (cuando la planta opera a su maxima
capacidad). Sin embargo, para establecer una primera aproximacion se calculara el consumo de los equipos
cuando la planta se encuentre en régimen normal de operacion.

En este punto se considera la energia eléctrica demandada por los equipos que tienen influencia en el
proceso productivo y la iluminacion de los espacios donde estos se encuentran. En la Tabla 6.12 se detalla el
consumo de los equipos presentes en la planta y el total resultante. La iluminacion del proceso se ha
calculado como el 10% de la energia total consumida por la maquinaria que interviene en ¢l (15). Para
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estimar el consumo anual se debe considerar que la planta opera 330 dias al afio. Se considera la cotizacion
del dolar compra oficial del Banco de la Nacion Argentina igual a 83,5 $/USS.

Tabla 6.12- Consumo eléctrico de equipos.

Equipo Consumo [kW]

Tornillo sinfin 7,18
Trituradora de mucanga 74,57
Prensa de extraccién de sebo 200

Bomba de alimentacién de sebo para 4
almacenamiento

Trituradora de sélido prensado 55

Bomba de alimentacién de sebo al
R 29
reactor de hidrdlisis

Bomba de alimentacién de agua al
ol 5,29
reactor de hidroélisis

Bomba de alimentacién de sebo al

reactor de glicerélisis L2
Agitador del reactor de glicerslisis 7,07
Ventilador de torre de enfriamiento 66,23
7,97 $/kWh (16) 0,095 US$/kWh
T | T

Se deben tener en cuenta dos aspectos importantes con respecto al agua que se utiliza en la planta,
por un lado el agua que se precisa incorporar en la puesta en marcha de la misma, es decir, inicamente en el
primer afio, ya que una vez que ingresa, comienza a formar parte de un circuito cerrado dentro del proceso.
Y por otro lado, el costo que se genera a nivel mensual debido al agua que se toma de la red.

En el caso del vapor se suministra agua a la caldera para la generacion de vapor que se destina
principalmente a los eyectores, al reactor de hidrolisis, al rehervidor de la torre de destilacion y al
evaporador. Se estima que dicha cantidad es igual a la cantidad de vapor requerido (214,29 m*/h) mas un
1,5% como margen de error, por lo tanto son necesarios 3,21 m*/h adicionales. El vapor sera recuperado por
condensacion y se reutilizard como agua de alimentacion de la caldera. La reposicion de la caldera es
funcion de las pérdidas de vapor/condensado, el cual se considera como un 20% del caudal de vapor a




producir (43,50 m’/h), y de la purga que se realice, es de un 6%, 13,05 m*/h. Dichos valores se determinan
en la Seccion 5.3.3.1.

Con respecto a la torre de enfriamiento se dan las mismas caracteristicas que la caldera, por un lado
se encuentra el agua que se precisa por Unica vez en la puesta en marcha y por otro lado, la que genera el
consumo de la misma. El agua que se requiere en primera instancia (considerando una densidad de 1000
kg/m®) es de 93,79 m*/h. En cuanto al agua de reposicion el caudal requerido es de 3,34 m*/h. Dichos valores
se determinan en la Seccidn 5.3.3.2.3.

Ademas se debe considerar el caudal que requiere por unica vez el reactor de hidrolisis, equivalente a
1911,60 kg/h. Considerando una densidad de 1000 kg/m® resulta igual a 1,91 m*/h.

En resumen, se presentan en la Tabla 6.13 los valores antes mencionados, junto con el costo total de
agua, que se requiere en la planta. El valor del metro cubico se establecid teniendo en cuenta la ubicacion de
la planta, es decir, el Parque Industrial de Pilar, que depende de ABSA (Aguas Bonaerenses S.A) y la
cantidad requerida de m*/afio (se considera 24h/dia, 330 dias/afio), el cual tiene un valor de 11,10 $/m> (17).
A su vez, para los usuarios con consumos intensivos que superen los 1000 m® se debe aplicar un coeficiente
de consumo igual a 2. Se considera el dolar compra oficial (83,5 $/US$) del Banco de la Nacion Argentina
(18).

Tabla 6.13- Caudales de agua que se requieren en la planta y su costo total.

Detalle Para el primer afio Para los afios siguientes
(m3/h) (m3/h)

Caudal de vapor para el 217,50 )
Caldera proceso
Purga y pérdidas 56,55 56,55

Torre de Caudal de agua del proceso 93,79
enfriamiento

Pérdidas 3,34 3,34

Reactor de hidrdlisis 1,91
Total de caudales (m3/h) 373,09 59,89

Consumo total (m3*/afio) 2.954.872,80 474.328,80
Costo del servicio (US$/m?) 0,27 0,27
Costo anual (US$/afio) 797.815,66 128.068,78

Se considera que el mayor consumo de gas natural esta dado por la caldera, el cual se determiné en la
Seccidon 5.3.3.1, con un valor de 233,43 m’/h el consumo es alto, con los cual la planta entra en la categoria
de Grandes Usuarios segun la legislacion vigente, el cual se define como usuario “ID”. Este tipo de usuarios
tiene una contratacion directa con las empresas transportistas de gas. En este caso, debido a que la ubicacioén
de la planta depende de MetroGAS, el valor de metro cubico es de 10,14 $/m?(19). Se presentan en la Tabla
6.14 los valores antes mencionados, junto con el consumo anual de gas.



Tabla 6.14- Consumo y costos de gas de la planta.

Incluye los costos de materiales, mano de obra y supervision, empleados en todas las tareas relativas
a la reparacion, revision y mantenimiento de equipos y edificios. Se estima entre un 2% y un 11% de la
inversion fija. Como criterio para la estimacion pueden emplearse los valores consignados en la Tabla 6.15.

Tabla 6.15- Costo de mantenimiento como porcentaje de la inversion fija.

Proceso intermedio con
. 2-4 3-5 5-9
condiciones normales

Procesos complejo, con
corrosiéon considerable y 3-5 4-6 7-1
alta instrumentacién

A partir de estos valores, teniendo en cuenta que algunos equipos que forman parte del proceso
operan con vapor a 50 bar de presion y requerirdn mantenimiento € inspeccion intensivos para evitar o
subsanar cualquier falla se asume que se trata de un proceso complejo y que el costo anual de mantenimiento
sera el 3% de la inversion en equipos.

Coste de mantenimisnte = 0,03 ./g Ecuaciéon 6.21

De este modo, conociendo la inversion fija necesaria para llevar a cabo el proyecto, el costo de
mantenimiento resulta igual a US $182.902,17/afo.

Incluye los materiales usados por la planta industrial, excluyendo los costos que ya fueron
considerados en los rubros correspondientes a materia prima, materiales de reparacion o embalaje. A modo
de ejemplo, se incluyen este rubro los aceites lubricantes, material de vidrio, guantes, reactivos, material
para limpieza. Se estima entre un 0,5% y un 1% de la inversion fija. Para este caso se asumird que representa
el 1% de la inversion fija.



Costo de suministros = 0,01. 1

El costo de suministros resulta igual a US $226.368,37/aiio.
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Ecuacién 6.22

Incluye el gasto de los ensayos de laboratorio para el control de las operaciones y el control de la
calidad de los productos. Se estiman entre un 2% y un 20% del costo de mano de obra directa al nivel de
produccion estipulado para cada afio. Puesto que los productos que ofrece la empresa estaran destinados, en
parte, a la industria alimenticia los controles de calidad deberan ser relativamente estrictos, por lo cual se
asume que el costo de laboratorio alcanza el 10% del costo de mano de obra directa.

Casto de laborarorio = 015 . Cyn

El costo de laboratorio es equivalente a US $47.937,

90/ano.

Ecuacién 6.23

No se ha empleado ningun tipo de licencia en el desarrollo del proceso, por lo cual este costo puede

considerarse igual a cero.

6.3.3 Costos de operacion totales

A continuacion se detalla un resumen de los costos de la planta tanto fijos como variables, a partir de
los cuales se determinan los costos de operacion totales que se muestran en la Tabla 6.16 y su distribucion se

observa en la Figura 6.2.

68,51%

Costo variable total

Figura 6.2- Distribucién del costo total de la planta.
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El costo variable representa el 68,51% de los costos totales de la planta, y estd determinado por los
distintos costos previamente mencionados. Como puede observarse en la Figura 6.3, la materia prima es el
factor con mayor influencia en el costo variable siendo un 65,30% del mismo.

Laboratorio 0.81%
Suministros 3,84%. |
Mantenimiento 3,10%_—,

Electricidad 6,22%

Matena prima 65,30%

Figura 6.3- Distribuciéon del costo variable total.

Por otro lado, el costo fijo constituye el 31,49% del costo total de la planta, y su distribucion ve una
marcada influencia por los costos de depreciacion, como puede verse en la Figura 6.4.

Administracion y direccion 3,54%

Impuestos y sequros 12,54%\\

Ventas y distribucion 27,79%

Depreciacidn 37.61%

Figura 6.4- Distribucion del costo fijo total.

Para el calculo de los costos unitarios se analizara en qué proporcion afecta cada uno de los
productos principales a la produccion total de la planta. En este sentido no se tiene en cuenta el expeller que
se obtiene como subproducto en el proceso, porque su costo de venta es bajo y su volumen de produccién
relativamente menor al de los productos principales por lo que se asume que el resultado obtenido no sera
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representativo. El volumen total de produccién para los tres productos principales es de 4705,55 kg/h, la
mezcla de dcidos estedrico y palmitico representa el 38,78% de la produccion total, la mezcla de glicéridos
equivale al 28,62% del total y el 32,60% restante viene dado por el 4cido oleico.

Tabla 6.16- Resumen de costos.

Costos Valor Costos de operacién
totales

Costo fijo total US $2.708.521,72/afio

US $8.600.617,23/afio
Costo variable total US $5.892.095,51/afio

Costo fijo unitario US $72,68/ton
US $230,78/ton

Costo variable unitario US $158,10/ton

En la Figura 6.5 se puede observar de una manera mas directa que peso aporta cada uno de los costos
en la totalidad del proceso. Nuevamente, tanto el costo de la materia prima como el de depreciacion
representan los mayores aportes al costo total, siendo la suma de ambos un 56,57% del total.

Investigacion y desarrollo 5,83% Impuestos y seguros 3,95%
Suministros 2,63% | Administracion y direccion 1,11%
Laboratorio 0,56% i 5T
) - ciacion 11 84%
Mantenimiento 2,13% '- Depreciacion 11,84%

Electricidad 4,26%

A 1 495

. ot Ventas y distribucion 8,75%
Supervision 0,74%"

Envases 5,67%_

Materia prima 44,73%

Figura 6.5- Distribucién detallada del costo total de la planta.

6.4 Rentabilidad

Ya analizados los costos de inversion (CapEx) y de operacion (OpEx), es necesario ahora realizar un
andlisis de rentabilidad del proyecto. Esto equivale a analizar si los ingresos generados superan a los costos
y, en caso de suceder esto, en cuanto tiempo la ganancia logra amortizar la inversion realizada.

Se asumird que la empresa opera, en el primer afo, al 50% de su capacidad de disefio y que este
porcentaje aumenta un 10% cada afo, alcanzando su maxima capacidad en el sexto afio de produccion. El
100% de la capacidad productiva se da cuando la empresa procesa 20.000 kg/h de mucanga.




CAPITULO 6 - ANALISIS ECONOMICO

6.4.1 Ingreso por ventas

En primer lugar, es necesario analizar los precios de venta de cada uno de los productos generados,
de modo de poder cuantificar los ingresos por ventas. En la Tabla 6.17 se incluyen estos valores
acompafiados del caudal de produccion.

Tabla 6.17- Precio de los productos y volumen de produccién.

Acido estedrico en escamas
(41% acido estedrico, 44% dcido palmitico) 845 US$/ton 1824,75 kg/h

Acido oleico (82% de pureza) 930 US$/ton 1.534,00 kg/h

Mezcla de glicéridos
(60% monoglicéridos, 23% diglicéridos) 2.500 US$/ton 1.346,80 kg/h

Expeller (Valor Proteico 40 - 45) 275,4 US$/ton (20) 4.560,00 kg/h

Tomando en cuenta el valor de cada producto y el volumen anual de producciéon es posible
determinar los ingresos por ventas, cuyo valor es de 60.123.492 US$/afio cuando la empresa opera al 100%
de su capacidad, 330 dias al afio, las 24 horas del dia.

6.4.2 Cuadro de fuentes y uso de fondos

En el cuadro que se presenta a continuacion se puede visualizar el flujo de caja de cada afio del
proyecto dependiendo del porcentaje de operacion de la planta en cada uno de ellos. Como se menciond
anteriormente, se estima que el proyecto tendra una vida util de 20 afos.
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6.4.3 Tasa de retorno sobre la inversién original

Para obtener la tasa de retorno sobre la inversion original primero debe calcularse el beneficio neto
anual (considerado como el valor del Beneficio Neto Promedio), de acuerdo a la Ecuacion 6.24 dividido la
inversion total inicial, dando como resultado el porcentaje de la tasa de retorno.

|
BN = —, BN Ecuacion 6.24
I n E ]

Siendo “n” el numero de afios de vida 1til del proyecto.
Dividiendo este ultimo valor por la inversion total inicial (I1) segun la Ecuacion 6.25 da como
resultado el porcentaje de la tasa de retorno.

BN,

Bl = | — Ecuacién 6.25

El valor que se obtiene, entonces, para la tasa de retorno sobre la inversion original (Izo;) es de 0,84.

6.4.4 Valor presente

Se compara los valores presentes de todos los flujos de caja con la inversion original. El valor
presente es igual a la diferencia entre la suma del valor presente de los flujos anuales de fondos y la
inversion inicial total.

El valor de “i” serd igual a la tasa de rentabilidad minima aceptable (TRMA), que representa la
minima tasa de interés preasignada para la cual se considerard rentable el proyecto. Si bajo estas
circunstancias el valor presente es positivo, el proyecto se considerara rentable.

Para este tipo de proyectos de alto riesgo, puesto que se trata de instalaciones completamente nuevas
es conveniente asumir una TRMA del 25% como minimo.

FC;

m — I Ecuacion 6.26
l

VP =

El valor presente que se obtiene de la Ecuacion 6.26 es de US $44.380.704,73.



6.4.5 Tasa interna de retorno

La tasa interna de retorno (TIR) se basa en la parte de la inversion que no ha sido recuperada al final
de cada afio, durante la vida util del proyecto. Este valor determina la tasa de interés que se deberia aplicar
anualmente al flujo de caja, para que la inversion original sea igual a cero. Mediante la Ecuacion 6.27 se
obtiene entonces la maxima tasa de interés que podria pagarse para obtener el dinero necesario para
financiar la inversion.

FC
VP = E — & .= Ecuacién 6.27
(14 TIR)Y/ ’

El valor de la tasa interna de retorno que se obtiene es de 57,2%.

6.4.6 Tiempo de repago

El tiempo de repago (ng) representa el minimo periodo tedricamente necesario para poder recuperar
la inversion fija depreciable en forma de flujos de caja del proyecto.

En el caso de este proyecto, como los flujos de caja varian de un afio a otro, se determiné el tiempo
de repago de manera grafica. En las Figuras 6.6 y 6.7 puede observarse el grafico, de donde se concluye que
el tiempo de repago es de 2 afios.
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Figura 6.6- Grafico de tiempo de repago.
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Figura 6.7- Grafico de tiempo de repago ampliado.

6.4.7 Andlisis de rentabilidad

Para analizar la rentabilidad del proyecto se tienen en cuenta el tiempo de repago, la TIR y el valor
presente. Por un lado, el tiempo de repago de 2 afios (es por mucho menor a la mitad de la vida 1til del
proyecto) muestra que el dinero invertido es recuperado rdpidamente, lo cual es un indicador de rentabilidad
para el proyecto. Puesto que el tiempo de repago no considera el valor temporal del dinero es necesario
analizar o bien el valor presente o la TIR. La TIR es mayor que la TRMA (tasa de rentabilidad minima
aceptable, fijada en 25%), lo cual concuerda con un valor presente positivo. Ambos indicadores conducen a
la misma conclusiéon con respecto a la rentabilidad del proyecto, que a la vez coincide con el resultado
arrojado por el método del tiempo de repago.

A partir de estos indicadores se puede afirmar que el proyecto en cuestion tiene una alta
probabilidad de ser rentable.

6.5 Punto de equilibrio

Para determinar el punto de equilibrio, se tiene en cuenta la expresion del Beneficio Neto Antes de
Impuestos (BNAI), la cual se iguala a cero para determinar, en forma analitica,el punto de equilibrio.

BNAIF =V - CT
Ecuaciéon 6.28

0= Fy— ) Npy— CPT




Debido a que se comercializan productos con diferentes precios de venta se calcula un unico valor
para “Py” como el promedio ponderado entre los precios de venta de cada producto individual y de acuerdo
al nivel de produccion de cada uno de ellos. El valor resultante para “Py” es de US $1.346,40.

Dividiendo Ngq por la capacidad de la planta (37.267,96 ton/afio), se obtiene el punto de equilibrio
como porcentaje de operacion. Este punto puede ser encontrado graficamente, como se observa en la Figura
6.8, donde dicho valor coincide con la interseccion entre el costo total (CT) y el ingreso por ventas (Ventas).
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Figura 6.8- Diagrama de punto de equilibrio.

El valor que se obtiene para el punto de equilibrio es de 6,12% de la capacidad productiva, lo que
equivale a 2.279,33 ton/aiio.

6.6 Andlisis de sensibilidad

El analisis de sensibilidad, revela el efecto que tienen las variaciones sobre la rentabilidad en los
pronosticos de las variables relevantes. Es importante visualizar qué variables tienen mayor efecto en el
resultado frente a distintos grados de error, su estimacion permite decidir acerca de la necesidad de realizar
estudios mas exhaustivos de esas variables, para mejorar las estimaciones y reducir el grado de riesgo.

Este andlisis permite evaluar como impacta un cambio en los costos o cualquier otra variable de
relevancia para el proyecto sobre la Tasa Interna de Retorno (TIR) y establecer su robustez en funcién de
ello.

Para ello se analiz6 la variacion de los parametros mas importantes del proceso: el precio de los tres
productos, el precio de la materia prima y el costo de investigaciéon y desarrollo. En la Figura 6.8, se
exponen los resultados, evidencidndose una linea verde que se corresponde con el limite de la variacion de la
TIR que hace que el proyecto no sea rentable, es decir, que la TIR sea menor que la TRMA.
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Figura 6.9- Sensibilidad de la TIR.

A partir de la Figura 6.9 se puede observar que no importa las fluctuaciones que puedan sufrir dichas
variables, el proyecto continua siendo rentable, ya que la TIR se ubica, en todo el rango analizado, por
encima de la TRMA. Ademas se puede extraer, que el proyecto es mas sensible a las variacion del precio de
la mezcla de glicéridos y al precio de la mucanga (materia prima).

Luego de analizar el comportamiento del cambio en la TIR relativa con fluctuaciones de los precios
de venta de los productos y el costo de materia prima (costo principal segun se observa en la Figura 6.5) se
puede determinar que el proyecto es robusto debido a que caidas en el precio de venta de un 50% o aumento
en el costo de materia prima en la misma proporcion ain no alcanzan a llevar el valor de la TIR por debajo
de la TRMA.

Se puede observar que de cualquier manera la TIR es proporcional al precio de venta o al costo de
materia prima debido a que estas variables afectan de igual manera a todos los flujos de caja. Por lo que se
propone analizar una variable en lo que esto no ocurra, como por ejemplo la inversion fija que
principalmente influye en el flujo de caja del primer afio.
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Figura 6.10- Sensibilidad de la TIR con la inversién fija.

Se evidencia que si bien el flujo de caja del primer afio es aquel que se modifica mayoritariamente
ante un cambio en la inversion fija, la variable que se ve principalmente afectada es la inversion total.
Cuando la inversion fija desciende cierto porcentaje la inversion total sufre una caida proporcionalmente
mayor con respecto al caso en que la inversion fija aumenta el mismo porcentaje. Es por esto que el valor de
TIR (de acuerdo a Ecuacion 6.27) debe aumentar proporcionalmente mas ante disminuciones de la inversion
fija para compensar la caida en la inversion total. Esto demuestra que la sensibilidad es mayor frente a
cambios en la inversion fija para valores por debajo del fijado para este proyecto y menor para valores por
encima de ¢él.

6.5 Cronograma

Para garantizar que la gestion del proyecto sea eficaz, se establecen ciertas actividades que se deben
realizar en un tiempo estipulado para poder alcanzar las metas u objetivos de produccidén previamente
definidos. Dichas tareas se clasifican de acuerdo a un orden de prioridad o sucesion, y pueden ser
organizadas en un diagrama.

Como herramienta para organizar las actividades, se utiliza el diagrama de Gantt (21). Este esquema
permite mediante una clara visualizacion de las acciones, planificarlas y programarlas a lo largo de un
periodo determinado. Ademas, da lugar a un seguimiento y control del progreso de cada etapa del proyecto.

Cada tarea detallada se relaciona con otra de acuerdo a su posicion dentro del cronograma, es decir,
pueden llevarse a cabo de manera paralela o bien el inicio de una depende del fin de la anterior. Entre otras
ventajas, este diagrama permite asignar a cada actividad los recursos que necesita y de esta manera se
pueden controlar los costos y el personal requerido.

Para este proyecto en particular que incluye el disefio de equipos y proceso, emplazamiento,
construccion tanto de la planta como de otros sectores necesarios, adquisicion de equipos y materias primas,
capacitacion del personal y puesta en marcha, el cronograma resulta en el presentado en la Tabla 6.19.



Tabla 6.19- Cronograma de ejecucién del proyecto.
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6.6 Conclusiones

En este Capitulo se han analizado todos los costos asociados al proyecto, al igual que los ingresos
que se percibiran a raiz de las ventas de los productos ofrecidos. Con respecto a esto ultimo se ha decidido
no contemplar al expeller que se obtiene como subproducto del proceso de rendering dentro de los ingresos
por ventas y la capacidad de la planta empleada para los calculos se ha determinado en funcion de los
productos principales, a saber: acido estedrico, 4cido oleico y mezcla de glicéridos. Esto se debe a que se
considera que los costos principales del proyecto y la mayor parte de la inversion calculada se destina a la
manufactura de los productos antes mencionados.

Se trata de un proyecto rentable, en el que rdpidamente se logra recuperar la inversion inicial si se
compara la vida 1til con su tiempo de repago, igual a dos afios. Por su parte, la Tasa Interna de Retorno
resulta considerablemente mayor a la Tasa de Rentabilidad Minima Aceptable, lo que indica la conveniencia
del proyecto.

De acuerdo al analisis efectuado se determina que el proyecto es robusto y resiste la variacion de los
costos de materia prima (principal costo productivo) y del precio de venta de los productos en un amplio
rango sin comprometer la rentabilidad.
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Gestién Integral

7.1 Introduccién

A partir de la demanda de los clientes y de la necesidad de poder competir en el mercado, se
establece como objetivo garantizar un producto de calidad. A su vez, este debe ser obtenido mediante
procesos que cuenten con las medidas de seguridad e higiene destinadas a proteger al trabajador, y que
minimicen su impacto negativo sobre el medioambiente. Para cada uno de estos objetivos, existen sistemas
de gestion aislados cuya implementacion permite alcanzar metas, aplicar mejoras y obtener certificaciones
para cada area que, en ultima instancia, proyectan una imagen positiva frente a posibles inversores, los
clientes y proveedores.

Sin embargo, agrupar dichos sistemas en una gestion integral de los mismos, permite a la
organizacion abarcar todos los aspectos bajo un mismo analisis. De esta manera, se facilita la planificacion,
unificando esfuerzos y fomentando la cooperacion entre los distintos sectores de la empresa, lo cual permite
la evaluacion de la eficacia global de la misma, evitando redundancias y exceso de documentacion.

Ademas, se demuestra el compromiso de la institucion con el personal no solo desde la seguridad y
salud ocupacional sino también desde iniciativas que impulsan la participacion que permitan mejoras en el
ambiente de trabajo y en el proceso. También, se establece un compromiso con el medioambiente y la
sociedad al mantenerse dentro de las normativas ambientales vigentes, al aplicar diversas medidas
correctivas sobre el proceso productivo y las distintas actividades de la empresa.

Si bien se considera un sistema integral, para evaluarlo se recurre al analisis de sus partes a partir de
lo estipulado en normas internacionales como lo son la ISO 9001, la ISO 14001 y la OHSAS 18001, que
emplean un proceso metodologico ciclico de mejora continua.

Cabe destacar que el sistema de gestion de la calidad del presente proceso, se plantea para la etapa de
disefio, mientras que tanto el de seguridad y salud como el ambiental son proyectados analizando la planta
en condicidon de operacion. El objetivo es garantizar productos con especificaciones de calidad que apunten
a la excelencia desde el inicio del proyecto y se considera que las mejoras en este aspecto surgirdn de la
comercializacion de los productos y las necesidades de los clientes.

Por otro lado, se determina que es imperante evitar accidentes, cuidar la salud y bienestar de los
empleados y proteger el medio ambiente desde una etapa temprana del establecimiento de la empresa
anticipando eventos imprevistos que pudieran ocurrir durante la operacion diaria. Por lo cual, se establece
que sus respectivos sistemas de gestion deben planificarse orientdndose al funcionamiento especifico de la
planta.



7.2 Sistema de gestién

Las empresas son un sistema complejo que involucra tanto recursos fisicos que pueden ser materias
primas, equipos, tecnologia e infraestructura, asi como el trabajo y coordinacion de todas las personas que se
desempefian en ellas. El objetivo de la interaccion de ambas partes es principalmente la fabricacion y
distribucion de productos determinados. Para lograr esa meta de manera segura, eficiente y con altos
estandares de calidad, se deben establecer directrices y coordinar actividades mediante una organizacion
acorde.

De esta manera, surgen los sistemas de gestion, es decir, una estructura organizada que mediante la
planificacion de las actividades, las responsabilidades, las practicas, los procedimientos, los procesos y los
recursos permite desarrollar, implantar, llevar a cabo, revisar y mantener al dia las politicas de las empresas.

Estos sistemas son una herramienta fundamental para controlar el desempefio de las empresas y
garantizar que el proceso cumple con las pautas determinadas en normas internacionales. Adoptar un
sistema de gestion permite optimizar el empleo de los recursos disponibles, mejorar la organizacion y el
rendimiento, y reducir costos.

En la gran mayoria de las empresas se emplean sistemas de acuerdo a diversas disciplinas siendo los
principales los relacionados con la calidad, el medio ambiente y la seguridad y prevencion de riesgos
laborales, sin embargo existen otros como los de gestion de la seguridad de la informacion o los de gestion
del conocimiento.

Dichos sistemas interactiian unos con otros, lo que hace posible unificarlos en lo que se conoce como
sistema de gestion integral, de mayor simplicidad y eficacia, maximizando la calidad, la rentabilidad y la
productividad. Este sistema es un enfoque global, aun cuando se deba analizar a partir de las partes que lo
componen, permite comprender mejor la naturaleza de los problemas y disminuir la dificultad del analisis.

7.2.1 Estructura de la documentacion

Todo sistema de gestion se desarrolla adecuadamente mediante la documentacion correspondiente.
Esta permite supervisar el comportamiento de la organizacidn, generar informacion que lo acredite, alcanzar
objetivos y mantener actualizada la gestion del desempeio, en busca de la mejora continua. De acuerdo a la
estructura piramidal de la Figura 7.1, la documentacion necesaria se clasifica en:



Figura 7.1- Estructura piramidal de la documentacién de un sistema de gestion.

= Manual: a partir de las politicas adoptadas por la empresa, define el proposito general del sistema de
gestion. Para poder llevar a cabo dicho objetivo, describe la estructura organizacional de la empresa,
las relaciones entre las distintas dreas y sus funciones. Describe los procedimientos y el alcance del
sistema de gestion.

= Procedimientos: desarrolla la metodologia de actuacioén para cada uno de los principales puntos de
la norma, tales como la elaboracion y control de la documentacidén, la comunicacion entre
departamentos o la formacion del personal.

= Instrucciones técnicas: surgen de los procedimientos que requieren de mayor especificidad para ser
llevados a cabo, sirviendo como guia para la realizacion de las actividades mas técnicas, como
pueden ser mediciones de emisiones o calibraciones de instrumentos.

= Registros: proporcionan los resultados obtenidos en cada proceso, lo cual permite evaluar si se
alcanzan los objetivos propuestos. Permiten analizar y detectar areas de progreso, asi como potenciar
aquellas donde el desempefio ya sea adecuado.

7.2.2 Ciclo de Mejora Continua

Con el objetivo de optimizar los procesos productivos se aplica en la industria la mejora continua, es
decir, la evolucidn de las actividades de la empresa para que alcancen mayor eficiencia y efectividad. Estas
mejoras se deben aplicar de manera continua dado que constantemente surgen nuevos métodos, equipos o
técnicas que permiten cumplir de forma mas satisfactoria con los requerimientos del mercado, las exigencias
legales o normativas, incrementar la produccién y a su vez obtener una mayor calidad en los productos
finales.

La mejora continua actiia sobre un problema identificado mediante el seguimiento de pasos hasta
encontrar la mejor propuesta de solucion y poder implementarla. Una vez aplicada dicha solucion, deben
medirse diversos pardmetros para evaluar mediante los resultados si realmente se logro el objetivo.



CAPITULO 7 - GESTION INTEGRAL

Los sistemas de gestion siguen este proceso metodologico mediante el ciclo de mejora continua o
circulo de Deming. Su funcién principal consiste en aplicar, sobre una determinada actividad, una accion
ciclica formada por los cuatro pasos fundamentales que se observan en la Figura 7.2 .
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Figura 7.2- Ciclo de mejora continua.

7.2.3 Politicas de la Empresa

Todo sistema de gestion tiene como punto de partida ciertos lineamientos que todas las areas de la
organizacion, y en algunos casos terceros, se comprometen a seguir y su cumplimiento global conduce, no
solo al correcto funcionamiento del proceso, sino también a la obtencion de certificaciones. Estos objetivos
son las politicas que adopta la institucion, es decir las intenciones y direcciones relacionadas con el
desempefio de las areas que abarca el sistema de gestion, deben ser expresadas formalmente y de manera
clara por la alta direccion, ser de libre acceso para todas las partes y ser revisadas periddicamente para su
continua adecuacion.

En el sistema de gestion integral del proceso productivo del presente proyecto, se establecen las
politicas generales que se detallan en la Figura 7.3, a partir de las cuales surgen objetivos especificos para
cada area que son detallados luego en la seccion correspondiente.



CAPITULO 7 - GESTION INTEGRAL

Se debe mejorar continuamente la eficacia del Sistema Integrado fomentando las relaciones y el
compromiso con los miembros de la organizacion, clientes y proveedores.

En bisqueda de satisfacer las necesidades de los clientes v asegurar su confianza, se deben
proveer productos de excelente calidad. Entendiendo las diferencias que cada consumidor
requiere, es importante esforzarse para desarrollar y entregar productos de calidad superior y
de esta manera asegurar la lealtad de los clientes. Al aplicar altos estandares, se garantiza la
reduccion de desperdicios y costos y se impulsa la rentabilidad.

Como meta alargo plazo, se plantea desarrollar un negocio sostenible, para ello se adquieren
medidas de mejora continua sobre la gestion del impacto ambiental de las actividades de la
organizacion. Se promueve el cuidado del medioambiente, se capacita sobre los distintos
problemas ambientales y se difunden buenas practicas.

La seguridad v salud de todas las personas que forman parte de la organizacién es de suma
prioridad, por lo que la empresa se compromete a brindar las condiciones de trabajo adecuadas
para garantizar la integridad de todos sus miembros. Siguiendo las leyes y regulaciones
correspondientes, v mejorando continuamente su desempefio en esta area.

Figura 7.3- Politicas generales del sistema de gestién integral.

En el sistema de gestion integral presentado, las politicas se cumplen aplicando los lineamientos de
tres sistemas internacionales de gestion, el de calidad, el ambiental y el de seguridad e higiene, mediante las
normas ISO9001, ISO14001 y OHSAS 18001, respectivamente. Estos establecen una base para la mejora
del modelo de gestion, orientado a la busqueda de la eficacia, calidad, reduccion del impacto ambiental y
compromiso en la salud y seguridad, y deben ser verificados a través de auditorias periddicas y
autoevaluaciones.

7.2.4 Estructura Organizacional

Cada miembro de la organizacion debe realizar determinadas funciones y asumir ciertas
responsabilidades para garantizar el cumplimiento de las politicas propuestas en el sistema de gestion
adoptado. Dichas responsabilidades dependen de la jerarquia del puesto que ocupa cada integrante. Para el
presente proyecto se plantea la estructura organizacional de la Figura 7.4.
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Figura 7.4- Estructura de la Organizacién.

De esta manera se pueden atribuir de manera general las siguientes funciones en cada puesto:
= Direccion general

» Asumir la responsabilidad maxima en todo lo relativo al Sistema de Gestion Integral.

b Aprobar toda la documentacion que surge del Sistema de Gestion Integral, tales como Manual o
Procedimientos.

» Velar por la difusiéon y cumplimiento de las Politicas de la empresa.

b Disponer los medios adecuados, ya sean econdmicos, materiales o personales, para la consecucion de las
metas.

b Aprobar el Programa Anual de Auditorias y de Capacitacion.

= Gerente general

» Garantizar la actuacion, fiabilidad y coherencia de las distintas 4reas a su cargo.

» Comunicar y trabajar en conjunto con los gerentes de area para aplicar el Sistema de Gestion Integral.

» Comunicar ante la direccion propuestas respecto a nuevas soluciones o mejoras en los procesos o
actividades de los distintos sectores a su cargo.

» Asegurar el cumplimiento de las politicas presentadas en el Sistema de Gestion Integral.



= Gerente de departamento

Controlar las diversas actividades que se desarrollan en el departamento a su cargo.
Identificar y corregir los problemas concernientes a su sector.
Comunicar y transmitir los objetivos especificos de la politica empresarial a cada area.

v v v

Trabajar en conjunto con los distintos jefes de las diversas areas.
= Jefe de area

Programar y gestionar las actividades de su érea.

Controlar y registrar el proceso o tareas a su cargo.

Gestionar al personal y los materiales para garantizar el maximo rendimiento.
Capacitar al personal a cargo.

v v v v w

Cooperar en el desarrollo del Sistema de Gestion Integral.

7.2.5 Capacitacién y toma de conciencia

La capacitacion del personal de la planta de procesos debera ser integral, al igual que el Sistema de
Gestion que se propone. Los trabajadores deberan estar igualmente capacitados en lo relativo a calidad,
medio ambiente y seguridad cuando la tarea que le ha sido asignada asi lo requiera.

Por esto, se propone un programa de capacitacion que sea transversal a todas las ramas de la gestion
integral, dejando a cargo del responsable del Sistema de Gestion Integral (SGI) el contenido y orientacion de
cada capacitacion, para lo que debera trabajar de manera conjunta con el Jefe del area correspondiente.

El objetivo del plan de capacitaciones es brindar a todos los miembros de la Organizacion
conocimientos y actitudes necesarias para su desempefio seguro y eficiente, mantener su calificacion y
desarrollarla. El proceso debe ser permanente y planificado. Se propone para ello seguir con las fases que se
detallan en la Tabla 7.1.



Tabla 7.1 - Fases del programa de capacitacién integral.

Se propone una planeacién semestral de capacitaciones
que resulten de sugerencias arrojadas por el proceso de Jefes de Area
deteccién de necesidades llevado a cabo por el Jefe SGI o Jefe de SGI
los jefes de cada drea.

Detecciéon de
necesidades de
capacitacién

El equipo de SGI realiza una programacién anual de la
capacitacién, definiendo temdticas, intensidad, tiempo de Jefe de SGI
duracién y capacitadores

Planeacién de
capacitacién

Las capacitaciones se realizan en la planta con el

Ejecucion de acuerdo previo de las diferentes dreas de acuerdo al i
.. . N Jefe SGI y Equipo de
actividades de cronograma establecido en la etapa de planificacion. SG|
capacitacién Se debe contar con una lista de asistencia, reporte de la

capacitacién y carteleras del programa de capacitacién.

La verificacién se compone de dos actividades: la
evaluacién pedagégica y el impacto de la capacitacién. )
. . ., Expositores
Se debe realizar una encuesta de satisfaccion para Jefe de SGI
. . Y efe de
analizar el impacto de la capacitacién en el personal .
i o N Jefes de Area
como asi también un formato de evaluacién de
conocimientos para quienes fueron capacitados

Verificacion

7.3 Gestion de la Calidad

La adopcion de un sistema de gestion de la calidad es una decision estratégica para una organizacion
que le puede ayudar a mejorar su desempefio global y proporcionar una base solida para las iniciativas del
desarrollo sostenible. Los beneficios potenciales de implementar un sistema de gestion de la calidad basado
en la norma internacional ISO 9001, para una organizacion, son:

a) La capacidad para proporcionar regularmente productos y servicios que satisfagan los requisitos
del cliente y los legales y reglamentarios aplicables.

b) Facilitar oportunidades de aumentar la satisfaccion del cliente.
c¢) Abordar los riesgos y oportunidades asociados con su contexto y objetivos

d) La capacidad de demostrar la conformidad con requisitos del sistema de gestion de la calidad

especificados.



7.3.1 Marco legal

Se engloba dentro del marco de referencia de la familia de normas ISO 9000, las cuales estan

constituidas por cuatro normas que se detallan en la Tabla 7.2.

UNE-EN-ISO 9000

Sistemas de Gestién

de la Calidad

UNE-EN-ISO 9001

Sistemas de Gestidn

de la Calidad

UNE-EN-ISO 9004

Sistemas de Gestién

de la Calidad

ISO 19011
Directrices para la
Auditoria

Medioambiental y de
la Calidad

Tabla 7.2 - Familia de normas 1ISO 9000.

Define los
fundamentos y
especifica la
terminologia de los
sistemas de Gestion de

la Calidad

Describe los requisitos
que deben cumplir las
organizaciones para
lograr la certificacién

Directrices para
realizar la Gestion de

la Calidad

Directrices para las
auditorias de Sistemas
de Gestién de la
Calidad y de Gestion

medioambiental

Esta norma integra el vocabulario revisado de la ISO
8402:1994, y los conceptos de la ISO 9000:1994. Su
empleo y objetivos son proporcionar a todos los
usuarios las definiciones y el vocabulario empleado
en los sistemas de gestion de la calidad, es decir,
mostrar QUE ES un sistema de Gestién de la calidad.
Sustituye a la norma EN ISO 8402:1994.

Serd aplicable a toda la organizacién que necesita
demostrar su capacidad para suministrar productos
conformes a los requisitos de los clientes; se empleq,
por lo tanto para conseguir la certificacion de
Sistemas de Gestion de la Calidad (SGC) y como
base de acuerdos entre las
organizaciones y sus clientes. Reemplaza a las tres
normas de Aseguramiento de la Calidad (ISO 900],
9002 y 9003) de version afio 1994. El objetivo de esta
norma es aumentar la satisfaccion del cliente.

contractuales

Es la Norma Guia del Sistema de Gestién de la
Calidad, es decir, COMO se debe
realizar la Gestién de la Calidad, mas alld de los
requisitos, con el fin de conseguir la excelencia
organizativa y méximos beneficios para las partes
aplicadas. tanto, es
recomendaciones, que no serd utilizada en el marco
contractual. El texto de esta norma también puede
tomarse como referencia o base en la realizacién de
la Autoevaluacién. El objetivo de esta norma es la
mejora del desempefio de la organizaciéon y la

recomienda

Por lo una norma de

satisfaccion de los clientes y de otras partes
interesadas. Sustituye a la norma UNE-EN-ISO
9004-1:1995.

Establece las reglas generales y proporciona
orientacién para realizar las auditorias de sistemas
de Gestion de la Calidad y de Gestién Ambiental. Su
principal objetivo es mantener y mejorar el Sistema

de Calidad. Sustituye a la norma ISO 10011.



En las mismas se establece (segiin la UNE-EN ISO 9001/2008) como definicion de calidad: “la
totalidad de las funciones y caracteristicas de un producto o servicio que cumplen y satisfacen las
necesidades o requerimientos implicitos o explicitos del mismo”.

Seglin la ASQ (American Society for Quality) la calidad es “el grado en el que un conjunto de
caracteristicas inherentes cumple con los requisitos”. Por esto, independientemente de la definicion que se
prefiera, la calidad siempre se debe entender como el grado en el que el conjunto de caracteristicas cumplen
con los requisitos entendiendo por requisitos, las necesidades o expectativas establecidas, generalmente
implicitas u obligatorias (Norma ISO 9000).

La gestion de la calidad considera los procesos y actividades de la organizacion que ejecuta, que
determinan responsabilidades, objetivos y politicas de calidad a fin de que el proyecto y luego el
funcionamiento de la planta, satisfaga los productos deseados, con las especificaciones propias de los
mismos.

Ademas, el sistema de gestion de calidad se desarrolla por medio de politicas y procedimientos, asi
como con actividades de mejora continua de los procesos llevados a cabo durante todo el proyecto, que
luego contintian en el funcionamiento de la planta.

7.3.2 Principios de gestién de la calidad

Los principios de la gestion de calidad descritos en la Norma ISO 9000 son los siguientes:

3}

Enfoque al cliente

Liderazgo

Compromiso de las personas

Enfoque a procesos

Mejora

Toma de decisiones basada en evidencia

L2 R R R R

Gestion de las relaciones

7.3.3 Enfoque basado en procesos

Se promueve la adopcion de un enfoque a procesos, al desarrollar, implementar y mejorar la eficacia
de un sistema de gestion de calidad, para aumentar la satisfaccion del cliente mediante el cumplimiento de
los requisitos que este impone.

Este enfoque permite a la organizacion controlar las interrelaciones e interdependencias entre los
procesos del sistema, de modo de mejorar su desempefio global. El enfoque a procesos implica la definicion
y gestion sistematica de los procesos y sus interacciones, con el fin de alcanzar los resultados previstos, de
acuerdo con la politica de calidad y la direccion estratégica de la organizacion. La gestion de procesos y el
sistema en su conjunto puede alcanzarse utilizando el ciclo PHVA (Planificar-Hacer-Verificar-Actuar), con
un enfoque global de pensamiento basado en riesgos, dirigido a aprovechar las oportunidades y prevenir
resultados no deseados.

La aplicacion de este enfoque a procesos en un sistema de gestion de calidad permite:



La comprension y el cumplimiento de requisitos coherentemente.
La consideracion de los procesos en términos de valor agregado.
El logro de un desempeio eficaz.

L3R I AR

La mejora de los procesos con base en la evolucion de los datos y la informacion.

De acuerdo a lo estipulado por la norma ISO 9001, el sistema de gestion de la calidad puede
analizarse mediante el ciclo de mejora continua ya mencionado en la Seccién 7.2.2. En la Figura 7.5 se
representan los diferentes capitulos de la de dicha norma con los niumeros de cada uno de ellos entre
paréntesis.
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Figura 7.5- Representacién de la estructura de la norma con el ciclo PHVA.

El pensamiento basado en riesgos es esencial para lograr un sistema de gestion de calidad eficaz.
Dentro del mismo, se incluyen acciones preventivas para eliminar no conformidades potenciales, el analisis
de cualquier no conformidad que ocurra y la toma de acciones apropiadas para prevenir su ocurrencia.

De acuerdo a la norma, una organizacion necesita planificar e implementar acciones para abordar
riesgos y oportunidades. Estas acciones establecen una base para aumentar la eficacia del sistema de gestion
de calidad, alcanzar mejores resultados y prevenir efectos negativos.

Las oportunidades pueden surgir como resultado de una situacion favorable para lograr un resultado
previsto. Las acciones para abordar las oportunidades también pueden incluir la consideracion de los riesgos
asociados. Estos riesgos son el efecto de la incertidumbre, la cual puede tener efectos positivos o negativos.
Una desviacion positiva que surge de un riesgo puede proporcionar una oportunidad, aunque no todos los
efectos positivos generan oportunidades.



7.3.4 Campo de aplicacién en este proyecto

Por lo general, una vez instalada la planta se realiza un sistema de gestion de la calidad completo que
pueda ser auditado satisfactoriamente para obtener una certificacion de ISO 9001, por ejemplo. Pero en la
presente seccion se pretende brindar un acercamiento a lo que seria un sistema de gestion de la calidad en el
disefio de una planta de produccion de Acidos Grasos y una mezcla de Mono y Diglicéridos (AG y
MG/DG). Pudiendo asi planificar en tiempo y recursos, ya que en la mayoria de proyectos de esta
naturaleza, si bien se siguen todos los criterios técnicos, por falta de tiempo o falta de sensibilidad se dejan
en segundo plano la aplicacion del sistema de gestion de calidad. Esto impide ordenar y sistematizar los
procesos y documentos, asi como controlar efectivamente la marcha integral del proyecto.

Para lograrlo, se hace un anélisis de todas las fases que debe englobar un sistema de gestion integral
de la calidad en un proyecto, teniendo en cuenta que contiene varios puntos y actividades pero los mas
importantes son las tareas referidas a los procesos de Control de Calidad y Aseguramiento de Calidad.

= Planificacion de la calidad: es el proceso por el cual se identifican los requisitos de calidad y/o
normas para el proyecto y el producto, documentando la manera en que el proyecto demostrara el
cumplimiento con los mismos. Las entradas de éste proceso son entre otras:

» Politica de calidad de la empresa, definida en el Manual de Calidad de la misma.

» Normas y guias especificas del area de aplicacion.

» Activos de los procesos de Organizacion (procedimientos y guias de la calidad de la
organizacion).

» Enunciado del alcance del proyecto (los objetivos del proyecto, utiles para la especificacion
de requisitos).

En este caso se puede establecer el objetivo de calidad de nuestro proyecto como el de realizar la
ingenieria, las compras y construccion, de una planta de AG y MG/DG cumpliendo con los
siguientes requisitos:

a) Produccion anual de AG y MG/DG 37.267,96 ton/afio.

b) Que los AG y MG/DG producidos, cumplan todas las especificaciones.
c) Todas las especificaciones de las normas y reglamentos de aplicacion.
d) Alcance, plazo y presupuesto asignado.

= Realizar el Aseguramiento de la calidad: Se refiere a los procesos que se utilizan para generar los
entregables. Consiste en auditar los requisitos de calidad y los resultados de las medidas de control
de calidad, para asegurar que se utilicen las normas de calidad apropiadas y las definiciones
operacionales. Entre las entradas de éste proceso se tienen:

» Informacion sobre el rendimiento del trabajo que abarca ademas las medidas de rendimiento
técnico.
» Las acciones correctivas necesarias y los informes de rendimiento.
Como herramientas y técnicas usadas en el proceso podriamos destacar:



» Auditorias de calidad, que consiste en una revision estructurada e independiente para
determinar si las actividades del proyecto cumplen con las politicas, procesos y
procedimientos propios de la organizacion.

Las salidas son:

» Cambios solicitados.
» Acciones correctivas recomendadas.

= Realizar el Control de Calidad: Es el proceso por el que se monitorean y registran los resultados de
la ejecucion de actividades de control de calidad, a fin de verificar y medir que el entregable tenga la
calidad aceptable y recomendar cambios necesarios. Dicho control de calidad se realiza
principalmente a través del Plan de Inspeccion y Ensayos, aplicado a los procesos de ingenieria,
adquisiciones y construccion. Las salidas y entradas de este proceso son similares a las enunciadas
para los procesos descritos anteriormente.

El Aseguramiento de la Calidad tiene mucho en comun con el Control de la Calidad, ya que ambos
evallian el rendimiento, comparandolo con las metas y actuando sobre las diferencias. Sin embargo,
se distinguen en que, mientras el control de calidad tiene por objetivo principal mantener el control,
el aseguramiento de la calidad busca verificar que se esta manteniendo el control sobre el proceso.

Una vez definidas estas cuatro fases de la gestion de la calidad, a partir del diagrama general de
Gantt del proyecto, se generara un planning especifico de calidad, estableciendo todas las tareas definidas en
las fases que acabamos de indicar.

Las principales ventajas que se presentan son:

Estandarizacion de las tareas dentro del proyecto

Facilita acceso a la calidad. Mejora de la conciencia de calidad.
Mejoras organizativas.

Evitar retrasos y sobrecostos.

Mejora de la Planificacion.

Facilidad de acceso a la informacion.
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Integracion y alineamiento entre las areas funcionales.

Comprende la identificacion de la normativa de calidad aplicable al proyecto y la determinacion del
modo de cumplir con sus requisitos. Este proceso es fundamental durante las fases de planificacion y debe
ser ejecutado periddicamente.

Los datos de partida para la planificacion de la calidad del proyecto son los siguientes:

= Politica de la Calidad. Se aplica directamente la politica de calidad definida en el Manual de la
Calidad de la organizacion. Los estdndares, normas de calidad y regulaciones que afectan a nuestro
proyecto.



= Descripcion del alcance. Definicion de los productos y los objetivos que se persiguen.
= Resultados de otros Procesos. Identificacion de requisitos que afecten a la calidad a partir de los
productos de otros procesos de gestion.

Las técnicas y herramientas empleadas en la planificacion de la calidad del proyecto son las
siguientes:

= Analisis Costo-Beneficio. Estimacion de costos tangibles e intangibles y beneficios reportados en
varias alternativas del proyecto, para seleccionar aquellas mas atractivas en términos de rentabilidad.
La calidad en los trabajos implicaran menores cambios, reduccion de repeticiones de trabajo, mayor
productividad, satisfaccion de los participantes, etc., a cambio del costo de las actividades de
aseguramiento de la calidad.

= Diagramaciéon (Flowcharting). Utilizacion de algun tipo de diagrama que muestre como interactuan
varios elementos de un sistema y sus consecuencias. Son ejemplos de este tipo de herramientas los
diagramas causa-efecto, también denominados Ishikawa o diagramas de espina de pez, y los propios
diagramas de proceso o de sistema.

= Disefio de Experimentos. Técnicas analitica para identificar qué variables afectan mas intensamente
a los productos a generar, en apoyo a la determinacion de costos y plazos (por ejemplo, la utilizacion
de ingenieros mas experimentados puede implicar un costo unitario mayor, pero requerir menos
recursos y acortar el plazo de ejecucion; la utilizacion de cierta aplicacion informatica puede implicar
un costo de uso de ordenador, pero reducir el nimero de horas de personal y mejorar la calidad del
producto).

Los productos de la planificacion de la calidad seran:

= El Plan de Calidad del proyecto. Describe como se implanta la politica de calidad del proyecto. En
general, se redactard el Plan de Calidad del proyecto establecido en los procedimientos e
instrucciones de la calidad.

= Métricas de la Calidad. Descripcion en términos muy especificos de una operacion y de como se
medira en el proceso de control de la calidad.

= Listas de comprobacion. Utilizacion de listas normalizadas para la verificaciéon de que ciertas
actividades han sido realizadas, procedentes de los manuales de guias departamentales o
desarrolladas especificamente para el alcance del proyecto. Entre las listas de comprobacion,
podemos destacar el Plan de Inspecciones y Ensayos (PIE), que es el listado con todos los controles a
realizar en cada una de las areas de la ejecucion del proyecto, el cual desarrollaremos en detalle en el
capitulo de Control de la calidad.

Por su importancia en la gestion global del proyecto, a continuacion se describe en detalle el Plan de
Calidad.



El Plan de Calidad del proyecto es la manera de asegurar que este cumple con los requerimientos
para los que ha sido desarrollado. Por tanto, la calidad debe ser planificada, mediante el Plan de Calidad
(Quality Plan).

Es un documento bajo el cual se rige el sistema de calidad aplicado a un proyecto especifico. Este
Plan se complementa con el Manual de Procedimientos del Proyecto y sirve como guia para monitorear y
asegurar que el proyecto se ejecute de acuerdo a lo establecido.

El plan de calidad se centra en detallar las normas de calidad para el proyecto y los criterios de
calidad que se utilizan para medir y determinar si los resultados son los esperados, ademas de crear y
documentar un plan para cumplir con esas normas.

Dicho proceso, que como se acaba de indicar se efecttia durante la fase de planificacion del proyecto,
estd basado en la politica de calidad de la organizacion y tendra por objeto desarrollar un plan que
determine:

Los estandares, normas de calidad y regulaciones que afectan a nuestro proyecto.
Los estandares que deberan desarrollarse especificamente para nuestro proyecto.
La manera de asegurar la conformidad con dichos estandares.

Los procesos y planes de mejora continua.

Las métricas que se utilizaran para medir los resultados del proyecto.

Los procesos que se utilizaran para aplicar dichas métricas.
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El grado de calidad del producto y cualidades que deben ser poseidas por los entregables del
proyecto.

Para que este documento sea realmente eficaz, debe contemplar el disefio e implementacion de los
siguientes aspectos claves:

3}

Responsabilidades de la gestion.

3}

Sistema de calidad: documenta los procedimientos de calidad existentes que han sido estandarizados

y utilizados dentro de la organizacion.

= Documentos de calidad: procedimientos para el mantenimiento de los registros de calidad (métricas,
informes de variacion, listas de comprobacion etc.) durante la ejecucion del proyecto y para después
de la finalizacion del mismo.

= Control del disefio: procedimientos para la revision del disefio, cambios de disefio y exenciones de
requisitos.

= Control de la documentacién: proceso de control de la documentacion del proyecto en cada fase del

mismo.

¥

Compras: requisitos de calidad para la subcontratacion de cualquier parte del proyecto.

)

Criterios de aceptacion: conjunto de criterios especificos y medibles, se utiliza para verificar si el
proyecto estd completo y es correcto.



No conformidades (NC): define los procedimientos para gestionar y solventar inconformidades. Los
procedimientos incluyen:

» La definicion de responsabilidades.

» La definicion de las condiciones.

» La disponibilidad de la documentacion necesaria.
Acciones correctivas (AC): procedimientos para tomar acciones correctivas para los problemas
encontrados durante la ejecucion del proyecto.
Auditorias de calidad: se debe planificar e implementar una auditoria interna durante cada fase del
proyecto.
Formacion: requisitos de capacitacion para el equipo del proyecto.
El Plan de Calidad serd exitoso en la medida que el equipo del proyecto se comprometa con la

calidad, cuando sea capaz de detectar oportunamente los errores y anomalias y ademas, sirva de apoyo a las

jefaturas en las decisiones operativas y estratégicas del proyecto.

El control de calidad (Quality Control) comprende el seguimiento de los resultados especificos del

proyecto para determinar si cumplen con la normativa de calidad aplicable e identificar vias para la

eliminacion de las causas que provocan resultados insatisfactorios. Afecta a las propias actividades de

desarrollo y a la gestion del mismo.

Los datos de partida del control de la calidad seran los productos que se han obtenido durante la fase

de planificacion de la calidad, es decir:

-
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El Plan de Calidad del proyecto.
Métricas de la Calidad.
Listas de comprobacion.

Para efectuar el control de la calidad, se pueden utilizar las siguientes técnicas y herramientas:

Inspeccion.

Graficos de Control.
Diagramas de Pareto.
Diagramas de Causa-Efecto.
Brainstorming.

Muestreo Estadistico.
Analisis de Tendencia.

En este caso, para el control de calidad del proyecto, de entre todas las herramientas que se acaban de

exponer para el control de calidad, se usan principalmente:

-

Las inspecciones. Consiste en evaluar, examinar y comprobar si los resultados obtenidos son
conformes con los requisitos. Las inspecciones se realizaran de acuerdo al Plan de Inspecciones y



Ensayos (PIE) y a los listados de comprobacion que se encuentran descritos a continuacion para cada
fase de control.
= Diagrama de Pareto. Herramienta utilizada para el mejoramiento de la calidad para identificar y
separar en forma critica los pocos elementos que provocan la mayor parte de los problemas de
calidad. El principio enuncia que aproximadamente el 80% de los efectos de un problema se debe a
solamente 20% de las causas involucradas. Consiste en una grafica de dos dimensiones que se
construye listando las causas de un problema en el eje horizontal, empezando por la izquierda para
colocar a aquellas que tienen un mayor efecto sobre el problema, de manera que vayan disminuyendo
en orden de magnitud. El eje vertical se dibuja en ambos lados del diagrama: el lado izquierdo
representa la magnitud del efecto provocado por las causas, mientras que el lado derecho refleja el
porcentaje acumulado de efecto de las causas, empezando por la de mayor magnitud. Los pasos para
desarrollar el diagrama de Pareto son:
» Seleccionar qué clase de problemas se van a analizar.
» Decidir qué datos va a necesitar y cémo clasificarlos. Ejemplo: Por tipo de defecto,
localizacion, proceso, maquina, trabajador, método.
» Definir el método de recoleccion de los datos y el periodo de duracion de la recoleccion.
» Disefiar una tabla para el conteo de datos con espacio suficiente para registrarlos.
» Elaborar una tabla de datos para el diagrama de Pareto con la lista de categorias, los totales
individuales, los totales acumulados, la composicion porcentual y los porcentajes acumulados
u Organizar las categorias por orden de magnitud decreciente, de izquierda a derecha en un
eje horizontal construyendo un diagrama de barras. El concepto de “otros” debe ubicarse en
el altimo lugar independientemente de su magnitud.
» Dibujar dos ejes verticales y uno horizontal.
a) Ejes verticales:

Eje izquierdo: Marcar este eje con una escala desde 0 hasta el total general.
Eje derecho: Marcar este eje con una escala desde 0 hasta 100%

b) Eje horizontal: Dividir este eje en un nimero de intervalos igual al numero de
categorias clasificadas.
= Brainstorming. Para comenzar con el proceso de tormenta de ideas, en el cual se genera
informacion la gente se retine en una sala en la cual se recomienda la disposicion de las mesas en
forma de “U” para facilitar el debate. La gente que participa en la sesiéon debera de pertenecer a
diferentes areas o tener puntos de vista diferentes, esto con el objeto de enriquecer la sesion. El
facilitador debe de contar con experiencia en la conduccion de sesiones de tormentas de ideas, o al
menos haber tenido experiencias previas. Para conducir un grupo se lleva a cabo la siguiente
metodologia:
» Seleccionar el problema a tratar.
» Pedir a todos los miembros del equipo generen ideas para la solucion del problema, las cuales
se anotan en el pizarron sin importar que tan buenas o malas sean estas.
» Ninguna idea es evaluada o criticada antes de considerar todos los pensamientos
concernientes al problema.



» Se alienta todo tipo de ideas, ya que al hacerlo pueden surgir cosas muy interesantes, que
motivan a los participantes a generar mas ideas.

» Apruebe la naturalidad y el buen humor con informalidad, en este punto el objetivo es tener
mayor cantidad de ideas asi existiran mayores posibilidades de conseguir mejores ideas.

» Se les otorga a los participantes la facultad de modificar o mejorar las sugerencias de otros.

» Una vez que se tenga un gran nimero de ideas el facilitador procede a agrupar y seleccionar
las mejores ideas por medio del consenso del grupo de trabajo.

» Las mejores ideas son discutidas y analizadas con el fin de proponer una solucion.

La técnica tormenta de ideas puede ser aplicada con gran frecuencia al llevar a cabo otras

herramientas, como por ejemplo, diagramas causa-efecto (Ishikawa).

-
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Diagramas de Causa-Efecto. Una vez elaborado, el diagrama causa-efecto representa de forma
clara, ordenada y completa todas las causas que pueden determinar cierto problema. Constituye una
buena base de trabajo para poner en marcha la buisqueda de las verdaderas causas de un problema.
Los pasos para elaborar el diagrama de causa- efecto son los siguientes:
» Se selecciona el efecto (problema) a analizar. Se puede seleccionar a través de un consenso,
un diagrama de Pareto, otro diagrama o técnica.
» Se realiza una lluvia de ideas para identificar las causas posibles que originan el problema.
» Se dibuja el diagrama:
a) Se coloca en un cuadro a la derecha la frase que identifique el efecto (caracteristica de
calidad).
b) Se traza una linea horizontal hacia la izquierda del cuadro que contiene la frase. A
esta linea se le conoce como columna vertebral.
c) Se colocan lineas inclinadas que inciden en la columna vertebral (causas principales).
d) Se dibujan lineas horizontales con flechas que inciden en las lineas inclinadas
conforme a la clasificacion de las causas (causas secundarias).
e) Se dibujan lineas inclinadas que inciden en las lineas de las causas secundarias
(causas terciarias).
» Se clasifican las causas derivadas de la lluvia de ideas, de la siguiente manera:
» Se jerarquizan las causas por grado de importancia y se definen aquellas que tengan un efecto
relevante sobre la caracteristica especifica.
» Elaborar y ejecutar un programa de correccion de las causas relevantes.

Los productos a obtener del control de la calidad del proyecto son:

Listas de comprobacion completada.

Aceptacion o rechazo de los elementos inspeccionados.
No conformidades.

Acciones correctivas.

Acciones preventivas.

Mejoras de la Calidad.



Tradicionalmente, cuando se habla de control de la calidad en proyectos, se piensa en el control en la
fase de ejecucion. Sin embargo, para lograr la gestion integral de la calidad de un proyecto, se debe controlar
la calidad en todas las fases del mismo, ya que en caso contrario, al igual que en una cadena, el eslabon mas
débil sera el que nos delimite la calidad total del proyecto. Por ejemplo, se puede haber realizado un control
exhaustivo durante la ejecucion de la obra, que si en la fase de ingenieria se definieron mal los materiales de
una tuberia produciendo corrosion prematura, el proyecto fracasard; o que la ingenieria sea adecuada y la
ejecucion también, pero que la bomba que se ha comprado no satisfaga los requisitos especificados para la
misma por ingenieria, en cuyo caso el proyecto fracasara.

Por todo ello se impone realizar un control en todas las fases del proyecto.

En esta parte del proceso, se tiene en cuenta todos los aspectos anteriores del proyecto, es decir, lo
establecido en los capitulos anteriores con respecto al disefio de la planta. Pudiendo establecer un control del
mismo, para garantizar un buen desarrollo, lo cual lleva a cumplir con las especificaciones del proyecto, y en
un futuro con las de los productos a vender.

El disefio del proyecto se divide en los siguientes procesos:

= Planificacion del disefio.

» El director de proyecto establece el coordinador de ingenieria.

» El responsable del proyecto establece las necesidades en las diferentes unidades del disefio
del proyecto (obra civil, instalaciones -eléctricas, piping, equipos electromecanicos,
instalacion contraincendios, etc.) para desarrollar adecuadamente el proyecto.

» Se establecen las etapas de ejecucion del proyecto, teniendo en cuenta la interrelacion entre
cada una de ellas y las fechas limite de ejecucion.

= Determinacion de elementos de entrada.

» Datos técnicos de partida.

» La legislacion, reglamentos y otros documentos que puedan establecer condiciones y
requisitos que haya que tener en cuenta a la hora de realizar el proyecto.

» Datos facilitados por terceras partes (Analitica, topografia, geotécnica, etc).

= Desarrollo del diseio del proyecto. Como resultado del disefio se generaran los siguientes
documentos:

Memorias y anejos.

Planos.

Especificaciones Técnicas.

Listados de materiales.

Requerimientos de materiales.
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Presupuesto.
» Planning general del proyecto
= Revisiones del proceso de disefio. Se deben establecer revisiones del disefio en las siguientes fases
del mismo:



» En los elementos de entrada, buscando que se han tenido en cuenta todos los datos necesarios
y disponibles.

» Durante el disefio del proyecto, buscando, el cumplimiento de plazos y el de contenidos del
proyecto.

» En la documentacion del resultado del disefio, en este caso se debe revisar que la
documentacién sea completa, que dé respuesta a los requisitos desde el punto de vista
cuantitativo, ya que el control cualitativo se lleva a cabo en la Verificacion.

= Verificacion del disefio. La verificacion del disefio la llevan a cabo entre el Responsable del
Proyecto, junto con el coordinador de ingenieria comprobando que todos los requisitos e hipotesis de
calculo del proyecto son los correctos para su posterior ejecucion y que los resultados del proyecto
cumple con los requisitos de los elementos de entrada, y en caso contrario que son los resultados de
salida los viables a la hora de ejecutar la obra. En este caso debe comprobar las diferentes partes de
las que se compone el proyecto, desde la técnica hasta la econdmica, pasando por la claridad de la
documentacion generada para posteriormente poder llevar a ejecucion la obra.

Para proyectos de especialidad, si es posible, ademas de la verificacion por parte del coordinador de
ingenieria, conviene la verificacion por parte del jefe de obra o en su defecto por el responsable de
ejecucion de esta area, para ver si desde el punto de vista de ejecucion es factible la solucion
adoptada.

= Validacion del disefio. La validacion del disefio se realizard cuando se apruebe la ejecucion,
comprobando que el proyecto resultante del disefio satisface los requisitos explicitos e implicitos.

Para poder realizar el control en esta fase del proyecto, en primer lugar se debe distinguir entre las
tareas de planificacion, y la fase de ingenieria propiamente dicha. La primera la realiza el director de
proyectos con apoyo del planificador, mientras que en la segunda el responsable sera el coordinador de
ingenieria, el cual supervisa a todos los especialistas de cada area, con la supervision del responsable del
proyecto. Por tanto los elementos a controlar seran:

= Fase de planificacion.

Elementos entrada generales.

Plazo y presupuesto.

Resultados de la planificacion del proyecto.
Estimacion de costos.

Asignacion de recursos humanos.

Gestion de informacidén y comunicaciones.
Gestion de riesgos.

Gestion de calidad.

= Fase de ingenieria.

v U v v v vV e w

» Elementos de entrada especificos. Son los elementos necesarios para cada una de las
diferentes areas de ingenieria.



» Datos técnicos de partida.

N

La legislacion, reglamentos y otros documentos que puedan establecer condiciones y
requisitos.

Datos facilitados por terceras partes (Analitica, topografia, geotécnica, etc.).

Resultados de ingenieria.

Memorias y anejos.

Planos.

Especificaciones Técnicas.

Listados de materiales.

v v v e vV v e

Requerimientos de materiales.

El control en esta fase de proyecto se realizard mediante dos listas de control independientes, una
para la planificacion y otra para la ingenieria, en la cual se establecen los procesos y elementos a controlar,
el registro que se debe generar y la persona responsable de dicha comprobacion.

La gestion de compras y subcontratas incluye todos los procesos relacionados con la adquisicion de
bienes y servicios dentro del alcance del proyecto, que son obtenidos fuera de la organizacion o compaiia.

La fase de compras, se basa en las especificaciones establecidas por la ingenieria, que definen cada
producto, y se debe adquirir los productos o servicios que cumplan con dichas especificaciones en las
mejores condiciones de precio y plazo.

Estos procesos se suelen resumir en:

= Planificacion de Compras y Subcontratas. Es el proceso de identificacion de las necesidades del
proyecto para las cuales sea preferible adquirirlas o contratarlas fuera de la empresa encargada del
mismo.

= Planificacion de Ofertas. La planificacion de ofertas es el proceso encargado de la preparacion de la
documentacion necesaria para obtener los precios correspondientes a las compras y subcontratas del
proyecto.

= Solicitud de Ofertas. La solicitud de ofertas corresponde al proceso encargado de obtener respuestas
(ofertas y propuestas) de los vendedores sobre los productos y/o servicios necesarios en el proyecto.
La mayoria del trabajo desarrollado en este proceso, se realiza a cargo del vendedor, sin costo alguno
para el proyecto.

= Seleccion de Ofertas. Incluye la recepcion de ofertas y propuestas y la aplicacion de un criterio de
evaluacion para seleccionar al vendedor. Aparte del precio, existen otra serie de factores que
convienen ser tenidos en cuenta en el proceso de seleccion:

» El precio suele ser el factor mas importante desde el punto de vista de cada unidad de
producto, pero el precio mas bajo, no tiene por qué implicar el costo mas bajo, si por ejemplo
el vendedor no puede hacerlo llegar en un tiempo determinado.

» Las propuestas suelen ser divididas entre técnicas y comerciales, y ademas ser evaluadas
separadamente.

» Multiples proveedores pueden ser necesarios para productos criticos.



» Conviene tener en cuenta la fiabilidad y calidad del servicio prestado por el proveedor, y asi
evitar retrasos u otras sorpresas a la entrega.
= Administracion de Compras. Este proceso de administracion, se encarga de que los rendimientos
del vendedor se encuadren dentro de los requisitos y condiciones del proyecto.

En proyectos grandes con multiples vendedores y subcontratistas, un aspecto clave desde el punto de
vista administrativo consiste en gestionar correctamente las distintas interfaces entre los distintos
proveedores, asi como tener en cuenta los distintos aspectos legales y contractuales que atafien a estas
relaciones.

El control en esta fase de proyecto se realiza mediante una lista de control, en la cual se establecen
los procesos y elementos a controlar, el registro que se debe generar y la persona responsable de dicha
comprobacion.

En la fase de ejecucion y puesta en marcha se parte de unos procedimientos que definen cada una de
las operaciones a realizar. Se debe distinguir que si bien los procedimientos se confeccionan teniendo en
cuenta los requisitos que puede establecer la normativa al respecto, en la normativa o coédigos se define que
debe cumplirse pero no como se debe realizar, algo que si describen los procedimientos.

Por tanto la base para el control de calidad en la fase de ejecucion es el control del cumplimiento de
los procedimientos establecidos, el cual se realiza mediante Inspecciones y Ensayos. Dichas Inspecciones y
Ensayos dependiendo del caso, seran:

= Inspeccion y ensayo en talleres y depdositos.
» Inspeccion de recepcion.
» Inspeccion en proceso.
» Inspeccion final.
= Inspeccion y ensayo en obra.
» Inspeccion de recepcion (en obra).
» Inspeccion en proceso (en obra).
» Inspeccion final (en obra).

Todas estas pruebas, inspecciones y ensayos quedan establecidas en el Plan de Inspecciones y
Ensayos (PIE), de modo que este es un resumen y cronograma de todas las actividades de control a realizar
en las diferentes fases que constituyen cada uno de los entregables o especialidades de las que consta el
proyecto. Las mismas se realizaran de acuerdo a lo establecido en los Planes de Inspeccion y Ensayos y/o
procedimientos e instructivos aplicables, dejando los registros que en ellos se establecen sobre la base de la
documentacioén proporcionada por la ingenieria del proyecto o sobre los planes de inspeccion y ensayos,
segun corresponda, de manera de asegurar el cumplimiento de los requisitos.

El alcance de cada una de las pruebas o inspeccion queda definido en el procedimiento especifico, o
en la especificacion correspondiente. Por tanto, en base al PIE se van realizando las correspondientes
inspecciones, pruebas y ensayos.



Una vez que la etapa queda aprobada se firma indicando la fecha el punto correspondiente del plan
de inspeccion y ensayo junto con el proveedor; quedando el proveedor autorizado a continuar con las tareas
subsiguientes. El inspector de calidad emitird cuando sea indicado sobre el PIE, un informe de control de
calidad donde se detalla la descripcion del objeto o parte de la provision y todas las actividades de
inspeccion y ensayos efectuadas, su resultado y liberacion el que sera firmado y fechado por ¢€l, el proveedor.

En este caso, se establecen las siguientes especialidades, las cuales dispondran cada una de un PIE
especifico, englobados todos dentro del Plan de Inspecciones y Ensayos:

Estructura Edificio Proceso-Fabricacion.
Estructura Edificio Proceso-Montaje.
Recipientes.

Prefabricado y montaje de Tuberias.
Montaje Eléctrico e Instrumentacion.
Montaje Mecanico Equipos.

Depositos In-Situ.

Cuadros de Control.
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Puesta en marcha.
En el Plan de Inspecciones y Ensayos se detalla la siguiente informacion:

= Descripcion de la Actividad de Control.
= Documentacion aplicable:
» Planos.
» Especificaciones.
» Manuales.
b Codigos.
» Reglamentos.
= Tipo de informe a generar:
» Procedimientos.
» Informe de Control de Calidad.
» Certificado de Materiales.
» Otros.
= Puntos de detencion para la inspeccion del proveedor:
» Revision de Documentos.
» Verificacion en Proceso.
» Presencia aleatoria.
» Detencion obligatoria con presencia.

El Plan de Inspecciones y Ensayos debidamente cumplimentado y firmado, junto a todos los
informes de calidad generados al efecto debera formar parte del Dossier Final de Calidad de cada una de las
especialidades.

Cabe indicar que al tratarse de documentos vivos, cada uno de los Planes de Inspeccion especificos
que conforman el Plan de Inspecciones y Ensayos del proyecto deben permanecer durante todas las fases de



ejecucion en el taller correspondiente o en la obra, segun donde se esté desarrollando la actividad en ese
momento. De esta forma, se garantiza que siempre pueda ser consultado y se pueda verificar que las
inspecciones y ensayos previos a la fase que se estd ejecutando en ese momento han sido realizados y
aprobados.

El Aseguramiento de la Calidad se refiere al conjunto de acciones planificadas y sistematicas,
implementadas en el Sistema de Calidad, que son necesarias para proporcionar la confianza adecuada de que
un producto satisface los requisitos dados sobre la calidad. El Aseguramiento de la Calidad, para ser
efectivo, requiere una evaluacion continua de los factores que afectan a la calidad y auditorias periddicas.

Para realizar el aseguramiento la herramienta principal seran las auditorias, en las cuales se revisa
todos los procesos que intervienen en el proyecto para verificar que los procesos para ejecutar el proyecto
son los adecuados.

En muchos casos se cae en el error de auditar unicamente la fase de ejecucion del proyecto,
olvidandose del resto de fases o procesos que intervienen, sin embargo para poder asegurar la calidad del
proyecto se debe auditar todos los aspectos intervinientes en la gestion del proyecto (gestion de costos,
planificacion, gestion de calidad, gestion de la informacion, gestion de compras y gestion de recursos
humanos).

Cabe distinguir entre las auditorias a los sistemas de gestion de la empresa, en las cuales se verifica
si los procesos son adecuados y las auditorias de proyecto, en donde se verifica que estan implantados y se
usan los procedimientos de la empresa, y por otro lado que los procesos especificos son adecuados para la
ejecucion del proyecto.

El proceso de las auditorias es el siguiente:

= Planificacién y notificacion de auditoria: La auditoria se notificard con anterioridad a los
auditados, ya sea por medio de una Convocatoria de Auditoria, mail o memorando, para que el sector
afectado pueda disponer del tiempo y los recursos necesarios para atender al grupo auditor. Se
recomienda 10 dias antes, para darle la difusioén e informacién adecuada a todos los implicados.

= Reunidn inicial: Se realizard la reunion inicial al comenzar la auditoria, debiendo participar de la
misma el grupo auditor, los Directores o Gerentes y el personal de los sectores a auditar. El objeto de
esta reunion es confirmar el objetivo y alcance de la auditoria, como asi también aclarar dudas sobre
el desarrollo de la misma y el horario estimado de inicio y finalizacion e informar de la planificacion
de la misma.

= Desarrollo de la auditoria: Durante la auditoria el auditor registrard sobre el formulario
correspondiente “Lista de Chequeo de Auditoria” el documento aplicable (con el que se audita), el
tema auditado y hara una primera aproximacion del resultado de lo auditado.

Los desvios detectados se deben registrar luego del andlisis global de la auditoria, definiendo si lo
relevado en un formulario se consideran Recomendaciones, Observaciones o No conformidades. Se



consideran Observaciones a aquellos desvios detectados que sean de menor impacto y puntuales y No
conformidades aquellos desvios de mayor impacto sean o no puntuales. Si durante la auditoria surgen
oportunidades de mejora, las mismas una vez consensuadas con el Méximo Responsable de Sede o con el
Director General se registran como Acciones Preventivas.

= Reunion final: Finalizada la auditoria se efectuara la reunion final para presentar todos los hallazgos
de la auditoria. Los participantes convocados a la reunion deberan ser los mismos que en la reunion
inicial o designar su representacion en dicha reunion.

= Informe de auditoria: Todo el resultado de la auditoria sera documentado en un informe resumen,
mediante formulario. El informe, preparado por el Auditor Lider, sera presentado dentro de los 7 dias
habiles posteriores a la fecha de cierre de la auditoria al Maximo Responsable del SG, luego de la
aprobacion del mismo, se entregaran copias al Director General o Maximo Responsable de Sede y a
los Maximos Responsables de los sectores auditados.

Las No conformidades detectadas se registran en el sistema de Gestién como:

= No Conformidad: Cuando se trate de un desvio mayor, puntual y que necesite una disposicion
inmediata.

= Accion Correctiva: Cuando se trate de un desvio mayor y que necesite de un analisis de causas para
definir acciones correctivas.

Las Recomendaciones/Observaciones se registran para su seguimiento mediante el formulario. El
Maximo Responsable del SG o quien ¢l designe, se encarga de informar las oportunidades de mejora al
sector involucrado, cuyo responsable propone la disposicion y fecha prevista de cierre.

= Finalizacion de la auditoria y actividades de seguimiento: Una vez recibido el informe de
auditoria, el sector afectado analizara las NC/AC/AP, Observaciones y Recomendaciones y
propondré la disposicion o acciones correctivas/preventivas a tomar (previo analisis de causa) segun
corresponda y elevara al Maximo Responsable del SG para su analisis, quien podra disponer, en caso
de no estar de acuerdo, convocar al Comité de Estudio. La fecha de cumplimiento de la disposicion
la acordara con el Maximo Responsable del sector afectado. El cumplimiento de la AC y/o AP sera
verificado por Personal de SG, siendo responsabilidad del Méximo Responsable de SG cerrar las
mismas y hacer la verificacion de la eficacia de las AC/AP. Habiéndose cumplido todas las etapas
antes descritas, el Auditor Lider verificara el efectivo cumplimiento de las Observaciones / NC / AC
/ AP para dar cierre al informe de auditoria. E1 Méaximo Responsable del SG o quien ¢l designe
debera verificar el registro de las NC, AC y/o AP, su disposicion, y realizar el seguimiento hasta su
cierre y archivo. El informe de auditoria formara parte de la Revision por la Direccion y servird
como base para las discusiones de eficacia del Sistema de Gestion de CSSA.

En resumen las auditorias internas seguiran el proceso que se muestra en la Figura 7.6.
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Figura 7.6 - Flujograma de auditoria interna.



Contar con buenos o malos proveedores puede resultar crucial para la gestion y éxito. La Norma
UNE-EN ISO 9001/2008 entrega directrices claras y precisas, que al traducirlas en herramientas practicas de
gestion, que permiten seleccionar y desarrollar a los proveedores, optando por los mejores y
transforméandolos en aliados estratégicos, con vision de mediano / largo plazo.

La norma UNE-EN ISO 9001/2008 en su clausula 7.4.1 dice “La organizacion debe evaluar y
seleccionar a los proveedores en funcion de su capacidad para suministrar productos de acuerdo con los
requisitos de la organizacion. Deben establecerse los criterios para la seleccion, la evaluacion y la
reevaluacion. Deben mantenerse los registros de los resultados de las evaluaciones y de cualquier accion
necesaria que se derive de las mismas”.

Lo anterior es aplicable a proveedores que suministran productos, insumos, materiales y servicios ya
sea en forma regular y/o puntual. Detras de esta clausula hay un principio claro que significa establecer con
los proveedores relaciones de mutuo beneficio. El objetivo final es tener pocos pero buenos proveedores, y
muy especialmente, alineados con las estrategias de la empresa.

Un adecuado proceso de seleccion de proveedores implica establecer un registro propio de
proveedores, los que se han seleccionado segtn los siguientes criterios:

Experiencia del proveedor.

Calidad del producto y/o servicio (respaldo mediante certificacion ISO 9001).
Antecedentes comerciales y financiero-contables de los proveedores.

Costos asociados.

Plazos para entrega de productos / servicios.

Certificacion en ISO 14001 y/o OHSAS 18001.

Calidad de cotizacion o propuesta preparada por el proveedor.

L R 2R 2R IR R R A

Otros aspectos relevantes.

Para cada orden de compra se consideran los criterios mas criticos y relevantes para la seleccion del
proveedor, ponderando esos factores segun criterios especificos y dejando una terna para la eleccion del que
se ve mas favorecido.

Para evaluar a los proveedores una vez que ellos hayan interactuado con la empresa, ofreciendo sus
productos o servicios, se deben considerar los siguientes factores de evaluacion:

Nivel de calidad de los servicios, materiales, insumos, equipos u otros que suministran.
Grado de cumplimiento en los plazos de entrega de los productos o servicios.

Nivel de flexibilidad frente a cambios en los requerimientos.

Cumplimiento en cantidades y especificaciones de los requerimientos.
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Capacidad de resolver problemas frente a quejas, reclamos o sugerencias.



= Nivel de seguimiento en el avance de entrega de productos y servicios.
= (Calidad en el servicio post ventas.

Estos factores deben ponderarse en porcentajes variables de acuerdo a la importancia relativa en la
cadena logistica de cada empresa. Al hacer la evaluacién se deben establecer registros, frecuencias de
medicion y responsables para levantar la informacion. Esto genera en ciertos periodos de tiempo puntajes
representativos de cada comportamiento, permitiendo definir categorias para ellos: Proveedores tipo A, que
responden adecuadamente a las exigencias de la empresa, proveedores tipo B, que responden con reparos y
proveedores tipo C, que no responden a los requerimientos de la empresa y con los cuales no se debe seguir
estableciendo una relacion comercial.

Para lograr que los proveedores tipo B mejoren sus resultados resulta muy conveniente establecer
mecanismos de retroalimentacion, con datos y hechos objetivos, que generen elementos de entrada para su
redisefio de procesos y para la mejora continua de los mismos.

= Seleccion del proveedor: Suministros recibe el “requerimiento de compra” desde el responsable de
compras del proyecto y, antes de la compra o la contratacion, verificara que el proveedor cumpla con
las siguientes condiciones:
» Se encuentre en el listado de proveedores.
» Se encuentre en condicion de aprobado y en caso de tener observaciones se analicen y se
definan las acciones para mitigar dichas observaciones.
» Que el suministro solicitado esté dentro del alcance para el cual el proveedor esta calificado.
Si el proveedor no cumple con alguna de las condiciones mencionadas, suministros solicitara
la evaluacion del mismo e informara cual serd el alcance de la provision requerida,
inicidndose el “Proceso de Alta Administrativa (PAA)” y en caso de cumplir con los
requisitos administrativos se lo incorporara al listado de proveedores correspondiente a la
sede.
= Medicion de desempeiio de proveedores. La medicion de desempefio de Proveedores la realizara el
responsable de compras del proyecto con la ayuda del responsable del area involucrada. La medicion
de desempeno de Proveedores permite evaluar como se desarrollaron las relaciones comerciales,
cumplimento de requisitos, calidad de las provisiones, y otros aspectos. Se registrard en un
formulario “Informe de Desempeiio de Proveedores”. La evaluacion de desempefio podra realizarse:
» Finalizada la provision del proveedor.
» Finalizado el proyecto.
» Al momento del vencimiento de la calificacion.
= Acciones a realizar por el personal del proyecto. Como acabamos de observar el proceso de
seleccion y evaluacion de proveedores pertenece al sistema de gestion de la calidad de la empresa,
por lo que la mayoria de las acciones involucradas en dichos procesos se realizardn desde los
servicios centrales de la empresa. Las acciones a realizar por el personal del proyecto son:
» Enviar el requerimiento de compra a suministros (El responsable de compras del proyecto).
» En caso de que el proveedor no esté dado de alta, solicitar toda la documentacion necesaria al
proveedor y posteriormente enviar a suministros (El responsable de compras del proyecto).



» Rellenar el informe de medicion del desempefio del proveedor. (El responsable de compras
del proyecto junto con el responsable del area involucrada).

La gestion documental de todo el proyecto debe ser considerada como parte integrante de la gestion
de la calidad del proyecto, ya que sin la misma jamas se alcanza la calidad requerida del proyecto,
entendiendo por calidad el grado en el que un conjunto de caracteristicas inherentes cumple con los
requisitos (American Society for Quality) bien porque:

= No existe documentacion o registros que demuestren que se han cumplido todos los requisitos y
especificaciones establecidas, a pesar de que dichas comprobaciones, ensayos, inspecciones se hayan
realizado.

= Existe toda la documentacion o registros, pero al no estar correctamente estructurada, no se
encuentre en el lugar adecuado y pueda dar a entender que no se han realizado los pertinentes
controles, creando la sensacion de que no se estan cumpliendo los requisitos.

= Al no existir un indice con toda la documentacion del proyecto, se obvie algin procedimiento,
especificacion, requerimiento, etc o se utilice una revision desactualizada de algiin documento que
genere una No Conformidad, la cual con casi toda seguridad repercuta en sobrecostos y retrasos.

De acuerdo a la UNE-EN ISO 9001/2008, en un Sistema de Gestion de la Calidad, la documentacion
debe estar estructurada con la siguiente jerarquia (teniendo en cuenta la estructura que se muestra en la
Figura 7.4):

= En un primer nivel se encuentra el Manual de Calidad, documento que permite describir la forma
como se aplica el sistema de calidad en los distintos procesos de la empresa, la forma de responder a
los requerimientos de la norma ISO 9000 y ademads , permite conocer la politica de calidad de la
empresa ( los deseos de la gerencia, sus empleados, sus proveedores y sus productos / servicios) y los
objetivos de calidad ( indicadores medibles y cuantificables, que constituyen el cable a tierra de la
politica de calidad).
= En el segundo nivel se encuentran los procedimientos, documentos que describen la forma de cémo
se ejecutan los procesos, quiénes lo hacen, quienes son los responsables y con qué recursos.
= En el tercer nivel se encuentran:
» Los instructivos de trabajo: Descripcion mdas detallada de la forma de ejecutar ciertos
procesos/tareas).
» Los registros de calidad: Son las huellas que identifican la utilizacion de la documentacion
del sistema de calidad).
» La documentacion técnica.



b Los formatos de registros y los estandares de calidad aplicables en la empresa (normas
técnicas, de ingenieria y/o de manufactura, reglamentos, etc.).

A partir de la Figura 7.7 se puede observar lo detallado anteriormente.
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-Especificaciones

Figura 7.7 - Estructura de la documentacién en un SGC segun UNE-EN I1SO 9001/2008.

Una vez que se demuestra la necesidad de gestionar adecuadamente toda la documentacion de
calidad y siguiendo con las directrices marcadas por la norma UNE-EN ISO 9001/2008, se pasa a estructurar
la documentacion del proyecto de acuerdo a estas directrices.

7.3.5 Planning de Calidad en el Proyecto

Al definirse todas las necesidades en cuanto a gestion de la calidad del proyecto, para poder asegurar
la correcta ejecucion de todas las tareas relativas a gestion de la calidad en el proyecto, es necesario
planificar todas las actividades y asignar los recursos necesarios.

El primer paso para la correcta planificacion de actividades de gestion de la calidad en el proyecto, es
la descomposicion del trabajo “Work Breakdown Structure”, que consiste en subdividir los entregables
identificados en el Plan de Inspecciones y Ensayos y en la documentacioén de calidad en componentes mas
pequefios y manejables, de forma que sea mas fécil elaborar el diagrama de Gantt y asignar los recursos. El
mismo se observa en la Figura 7.8.
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Figura 7.8 - Estructura de descomposicién del trabajo (WBS) de calidad.

En base a las actividades descompuestas en el WBS, al planning general del proyecto y a lo
establecido en el Plan de Calidad y en el Plan de Inspecciones y Ensayos se realiza un planning especifico
para todas las actividades relativas a calidad, de forma que se pueden establecer las necesidades en cuanto a
recursos y por otro para el responsable de calidad sea mucho mas facil realizar el seguimiento y la

planificacion de todas las actividades.

En practicamente todas las fases del proyecto se llevan a cabo tareas asociadas a la gestion de la

calidad, ya sea control o recopilacion de la documentacidn, inspecciones en taller o inspeccion en obra.

Ademas, cabe destacar que luego de la realizacion del mismo, se establecen los recursos necesarios

para cumplir con los plazos. Los recursos pueden ser humanos o materiales.




Se expone el planning especifico de calidad (Diagrama Gantt), en el Anexo I11.

7.4 Gestion de Seguridad y Salud en el Trabajo

Un eje sumamente importante en lo que respecta a la gestion integral de la empresa se relaciona con
la seguridad y salud en el trabajo (SST). Los trabajadores se encuentran en constante interaccion con el
entorno laboral por lo que condiciones de trabajo desfavorables pueden dar lugar a accidentes o
enfermedades profesionales.

Los sistemas de Gestion de la Seguridad y Salud en el trabajo buscan garantizar el bienestar - fisico,
mental y social - de los trabajadores en su entorno para que su desempefio sea adecuado y eficiente, lo que
conduce al aumento de la productividad de la empresa. En la etapa de disefio se propone la planificacion y
aplicacion de medidas que contribuyan a mejorar las condiciones del entorno laboral.

Si bien el presente trabajo aborda la etapa de disefio de la planta de procesos descrita en capitulos
anteriores, lo que impide analizar puntualmente las diferentes fuentes de peligro que estdn presentes en el
entorno laboral, si serd posible establecer lineamientos generales en términos de la politica empresarial
relativa a la seguridad y salud en el trabajo. Un sistema de Gestion de SST, propuesto en esta etapa, permite
considerar de antemano cuestiones que de otra manera deberian ser subsanadas una vez la planta se
encuentre en operacion. Asi, la conciencia de la empresa en lo que respecta a la seguridad y la salud de sus
trabajadores se establece desde el nacimiento del proyecto.

Particularmente, el estdndar OHSAS (Occupational Health and Safety Assessment Series)
18001:2007 especifica los requisitos para un sistema de gestiéon de la SST que permita a cada organizacion
desarrollar e implementar una politica y objetivos que tengan en cuenta los requisitos legales y la
informacion sobre los riesgos para la SST (1). Este estdndar se basa en la metodologia ya mencionada que
consiste en: planificar — hacer — verificar — actuar.

7.4.1 Objetivos de la gestiéon de SST

Los objetivos de la gestion pretenden establecer las metas de la empresa en lo relativo a la SST, para
que alineados a la politica de gestion integral marquen el rumbo de las medidas que se tomaran. Deben
tender a la mejora continua, no deberan contradecir la politica de la empresa, serdn conocidos y
comprendidos por todos los niveles de la empresa.

Particularmente para la planta de procesos propuesta, que se dedica a la produccion de acidos grasos
y glicéridos, los objetivos en lo que respecta a la gestion de SST son los que se detallan a continuacion:

= QObjetivo general

Garantizar condiciones de trabajo seguras y saludables para todas las actividades desarrolladas dentro
de la planta de procesos a través de la promocion de la salud, la identificacion, evaluacion y control
de los riesgos laborales.

= Objetivos especificos

» Detectar, evaluar e intervenir en la mitigacion de riesgos que afecten la salud e integridad de los
trabajadores.



» Controlar periédicamente la salud de los trabajadores segin los riesgos a los que se exponga en
su puesto de trabajo.

» Evaluar las aptitudes fisicas y psicoldgicas de cada trabajador, para asignarle aquellas tareas en
las que se desenvuelva de manera eficiente.

» Promover el compromiso de todos los trabajadores en lo que respecta a realizar su trabajo de
forma segura, preservando su salud.

» Responder de forma rapida y efectiva a los accidentes que puedan ocurrir.

7.4.2 Planificacién

En la Figura 7.9 se presenta la estructura del programa de prevencion propuesto para contar con un
esquema logico y estandarizado de pasos a seguir para la identificacion, evaluacion y control de los riesgos
presentes en el entorno laboral.

Al menos anualmente se completard una planilla similar a la que se muestra en la Tabla 7.3, sugerida
por la Superintendencia de Riesgos del Trabajo (SRT), luego de identificar y evaluar los riesgos asociados a
cada puesto de trabajo.

Tabla 7.3 - Programa anual de prevencién de riesgos laborales.

Medios y
recursos Responsable
necesarios

Medida a

Fechas de inicio
! Indicador | Observaciones

ejecucién y control

implementar
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Figura 7.9 - Estructura del programa de prevencioén.
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Si de la evaluacién de riesgos surge la necesidad de aplicar medidas preventivas, es necesario
planificarlas para controlar o eliminar dichos riesgos. El plan de actividades preventivas se elaborara
anualmente y podréd estar sujeto a modificaciones producto de las evaluaciones que se realicen, tanto de
manera interna como en auditorias.

Resulta conveniente presentar una breve definicion de las palabras “peligro” y “riesgo”, puesto que
ambos conceptos pueden resultar similares pero su distincion es fundamental para la comprension del
analisis posterior.

Un peligro es el potencial intrinseco de un producto, proceso o situacion de causar dafios o efectos
negativos sobre la salud de una persona o perjuicio a una cosa. Este concepto aporta una idea cualitativa de
los efectos dafiosos asociados a cierta caracteristica del entorno laboral.

El riesgo, en cambio, da una nocién cuantitativa de la probabilidad de que ciertos efectos dafinos se
manifiesten, como consecuencia de la exposicion a un peligro. Depende de diversos factores: como es la
exposicion a determinada situacion, la frecuencia de exposicion al peligro, la magnitud del dafo.

Para llevar a cabo una planificacion adecuada, orientada al cumplimiento de los objetivos
establecidos que permita delinear el camino a seguir para la prevencion de riesgos en el entorno laboral se
seguird el esquema de decision que se presenta en la Figura 7.10.
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Figura 7.10 - Esquema de decisién para la gestién de riesgos.

En la Tabla 7.4 se incluyen los peligros que se asume, una vez puesta en marcha la planta de
procesos, no podran ser eliminados por completo con lo cual deberd efectuarse el seguimiento pertinente
para minimizar la ocurrencia de accidentes laborales y la aparicion de enfermedades profesionales.
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Tabla 7.4 - Peligros identificados y su riesgo asociado.

Situacién/Equipo/Condicién

Tornillo sinfin

Trituradora de mucanga

Caldera

Reactor de hidroélisis
Filtros prensa

Vehiculos que transportan materia
prima, productos e insumos hacia
y desde la planta

Mantenimiento y limpieza de
torres de destilacién y reactor de
hidrélisis
Bombas

Eyectores

Ventilador de torre de
enfriamiento

Quemador de caldera

Capierias de transporte de fluidos
a alta temperatura

Quimicos empleados para
limpieza y desinfeccién de
superficies y equipos

Hidréxido de calcio empleado en
reactor de glicerdlisis y
neutralizacién de dcidos previo a
la purificacién de glicerol

Instalacién eléctrica de la planta

Materiales inflamables

Equipo con partes méviles
expuestas

Equipo con partes méviles
expuestas

Equipo operando a alta
presién y temperatura

Equipo con partes méviles
expuestas

Transito de vehiculos

Trabajo en altura

Ruido

Superficies a temperaturas
extremas

Manipulacién y exposicién a
productos quimicos

Manipulacién de hidréxido de
calcio

Mantenimiento preventivo y
correctivo de instalaciones
bajo tensién

Manipulacién y presencia de
material inflamable en ciertos
sectores de la planta (insumos

de oficina, combustible para

caldera, entre otros)

Atrapamiento y arrastre

Cizallamiento y corte
Proyeccién de particulas

Explosion

Atrapamiento

Atropello o golpes por
vehiculos

Caida de personas a
distinto nivel

Exposicién al ruido

Contacto térmico

Irritacion de vias
respiratorias por
inhalacién de quimicos

Quemaduras por contacto

con base fuerte

Choque eléctrico

Incendio



Se han tomado en cuenta aquellos peligros que se asume no podran eliminarse en la etapa disefio de
la planta y estardn presentes a lo largo de toda su vida util por lo cual deberdn ser adecuadamente
controlados. Probablemente, una vez que se comience a producir, la lista serda mucho mas extensa pero se
estima que los peligros considerados representan un buen punto de partida para un analisis preliminar.

Una vez identificados los peligros debe estimarse el riesgo asociado a cada uno de ellos, para lo cual
se emplea una matriz 3x3 que combina la probabilidad de ocurrencia del dafio y la severidad del mismo. Se
tendrdn en cuenta los siguientes criterios:

= Probabilidad: se graduara de baja a alta, para lo cual se puede tener presente entre otros factores la
frecuencia de exposicion de cada trabajador al peligro.

» Alta: el dafio ocurre siempre o casi siempre.
» Media: el dafio ocurre en algunas ocasiones.
» Baja: el dafio ocurre raras veces.
= (Gravedad: dependera de la severidad del dafio que resulta de la exposicion a cierto peligro.
» Alta: amputaciones, grandes fracturas, secuelas invalidantes, enfermedades cronicas, muerte.

» Media: conmocidn, fracturas menores, lesiones con pérdida de jornada laboral pero sin
secuelas.

» Baja: golpes menores.

Esta valoracion debe ser lo mds representativa que sea posible, puesto que de ella se desprenden
aquellos riesgos que deben ser controlados con mayor urgencia.

A continuacion se presenta la matriz de valoracion de riesgos que se aplicara con la accion y
temporizacion recomendada para cada uno de los resultados posibles.

Gravedad
Baja Media Alta
: : ke Riesgo Riesgo
Baja Riesgo trivial tolerable moderado
i . Riesgo Riesgo Riesgo
Probabilidad il tolerable moderado ' :
Al Riesgo _ Riesgo
moderado umportante

Figura 7.11 - Matriz de riesgos empleada para la evaluacién.



Segun la zona de la matriz en que quede cada uno de los riesgos analizados, las medidas a tomar son:
= Riesgo trivial: no se requiere accion ni se necesita llevar documentacion.

= Riesgo tolerable: no se necesita mejorar la accidon preventiva, pero se requieren comprobaciones para
asegurar que se mantienen las medidas de control.

= Riesgo moderado: se deben hacer esfuerzos para disminuir el riesgo en un periodo de tiempo
conocido y estipulado.

= Riesgo importante: no se debe comenzar el trabajo hasta que se reduzca el riesgo y el problema
debera ser remediado en un tiempo menor al establecido para riesgos moderados.

= Riesgo severo: no se debe comenzar ni continuar el trabajo hasta que se reduzca el riesgo. Si no es
posible, la tarea debe prohibirse.

A partir de lo detallado con anterioridad, se ubican dentro de la matriz los riesgos presentados en la
Tabla 7.4 segtin la valoracion que resulta del anélisis de la probabilidad y severidad de cada uno de ellos.

Gravedad
Baja Medha Alta
Tormillo sinfin,
z Trituradora de muicang.
Baja Caldera.
Feactor de hadrolisis,
Mantenimiznte d= torres de
destilacion v renctor de Filtros prensa,
. Media hidralizis. hantenintiento de Transiie d2 vehiculos,
Probabilidad Cafierias de fransporte d2 ipstalacidn elecrrica,
fuadas a alta temperatss.
Rudo de bombas, eyectores,
ventilador de torre de
3 _ Mampulacion v
Alta eefriamiento ¥ quemador de sl e i
—_— R inflamable,
Limpiezs con quimicos,
Empleo d= hidroxido dz calcio,

Figura 7.12 - Clasificacién de riesgos dentro de la matriz.

Una vez ubicado cada uno de los riesgos presentes en la planta dentro de la matriz se deben
establecer las medidas de control que se adoptardn para reducir o mitigar el dafio potencial. El tipo de
medidas de control que se pueden tomar se presentan a continuacion en la Tabla 7.5, y se clasifican en orden
decreciente de efectividad.



Eliminacién

Sustitucién

Controles de ingenieria

Controles
administrativos

Equipo de proteccién
personal

Tabla 7.5 - Medidas de control a tomar.

Prevencion

Prevencion

Prevencion

Prevenciéon

Proteccion

Consiste en cambiar los equipos,
materiales empleados o parte
del proceso productivo que
genere una condicién riesgosa
en el entorno laboral.

Consiste en reemplazar una
actividad, sustancia o equipo
por una cuyo riesgo asociado
sea menor al del caso inicial.

Este tipo de medidas tienden a
modificar las condiciones del
entorno laboral de modo tal

que el riesgo asociado a la
actividad desarrollada sea
menor.

Abarca todas las medidas
tendientes a la capacitacién y
formacién del personal, la
creacién de protocolos para la
realizacién de las diversas
tareas de la planta, el
desarrollo de actuaciones ante
situaciones de emergencia.

Incluye el equipo que crea una

barrera entre el trabajador y la

condicién insegura. No elimina

la presencia de la situacién con

potencial dafioso, pero minimiza
sus consecuencias.

Tercerizar alguna
actividad de las
desarrolladas en la
planta.

Sustituir productos de
limpieza altamente
abrasivos por otros

menos agresivos.

Colocar resguardos o
protecciones que
impidan el acceso de
trabajadores a ciertas
zonas peligrosas de la
planta.

Capacitaciones
periédicas de los
trabajadores segtn su
actividad.

Empleo de guantes y
gafas de protecciéon
para la manipulacién de
hidréxido de calcio.

Segtn la informacién que se desprende de la matriz de riesgo, los riesgos sobre los que se debera
trabajar asiduamente son los relativos a la circulacion de vehiculos dentro de la planta y el riesgo de
incendio, puesto que en ambos casos se trata de riesgos importantes. A continuacion se realiza un punteo de
las medidas de control propuestas para las actividades riesgosas desarrolladas en la planta de procesos.

= Transito de vehiculos: se propone la zonificacion con delimitacion de flujos de personal y
vehiculos, con sefializacion llamativa y clara acompafiada de la capacitacion del personal. Con estas
medidas se logra reducir la probabilidad de que este riesgo se materialice y se lo lleva a una zona de
la matriz de riesgo menor. Ademas pueden establecerse limites maximos de velocidad para la
circulacion de vehiculos dentro de la planta, de forma tal que la gravedad del potencial accidente

también disminuya.



= Manipulaciéon y presencia de material inflamable: se debera capacitar a todo el personal
involucrado en la realizacion de tareas que requieran manipular sustancias inflamables. El sistema de
proteccion contra incendios debera cumplir los requisitos de las normativas vigentes, a la vez que
debera ser eficiente en su tarea. Se propone establecer un protocolo de evacuacion de la planta en
caso de incendio, sefalizar correctamente el camino a seguir y la salida mas cercana desde cada
punto de la planta y la realizacion periddica de simulacros para mantener alerta al personal. También
se buscard almacenar el material inflamable de forma tal que se minimice la propagacion del
incendio en caso de que este tenga lugar. Con las medidas indicadas se apunta a disminuir tanto la
probabilidad de ocurrencia del dafio como la gravedad del mismo.

= Tornillo transportador y trituradora de mucanga: el riesgo asociado a ambos equipos es similar,
debido a la presencia de partes en continuo movimiento, con la fuerza necesaria para provocar una
lesion grave en el trabajador. Por esto se propone colocar un cerco perimetral que impida el ingreso
de personal no autorizado a la zona donde los equipos desarrollan su funcion peligrosa y adicionar a
los mismos carcasas de proteccion que no dejen expuestas las piezas moviles, acompaniadas de
sensores que detengan automdticamente la maquina ante la apertura del armazon. A su vez se
capacitard intensamente al personal asociado a las tareas de mantenimiento y operacion de los
equipos en cuestion y se les brindara el equipo adecuado de proteccion personal - gafas - para evitar
accidentes por posibles proyecciones de particulas en ambos equipos.

= QOperacion de caldera y reactor de hidrdlisis: por tratarse principalmente de aparatos sometidos a
presion interna se propone realizar controles periddicos del estado de los equipos en cuanto a su
resistencia mecanica, estado de soldaduras y corrosion, adicionales a los exigidos por la normativa
vigente. También se indica la capacitacion intensiva del personal que estard a cargo de la operacion y
mantenimiento de ambos equipos, aunque puntualmente en el caso de la caldera debera ser operada
unicamente por un foguista. Se propone sefializar adecuadamente el sector donde se encuentran
ambos equipos y la restriccion de acceso al resto del personal de la planta.

= QOperacion de filtros prensa: para reducir la probabilidad de atrapamiento de alguna parte del
cuerpo de los operarios al trabajar con estos equipos se propone colocar un cerco que impida el paso
del personal no autorizado a la zona donde se encuentran las placas de los filtros. Ademas se
capacitara al personal asignado para la operacion y mantenimiento del equipo. Se recomienda que la
ropa de trabajo no sea holgada, para evitar que pueda ser atrapada por el equipo al cerrarse los
marcos.

= Mantenimiento de instalacion eléctrica: estas tareas seran asignadas Unicamente al personal
entrenado para tal fin, por lo cual serd fundamental la capacitacion periodica. Para evitar que el resto
de los trabajadores entren en contacto con partes activas de la instalacion las mismas serdn aisladas
fisicamente con cercos o rejas segun corresponda, a la vez que se sefializaran adecuadamente. Se
verificara periddicamente la puesta a tierra, los interruptores diferenciales, las llaves
termomagnéticas y todos aquellos dispositivos involucrados en la proteccion tanto del personal como
de los equipos. Se proveeran los elementos de proteccion personal adecuados - calzado aislante,



casco de seguridad, linea de vida en caso de trabajos en altura - a todos los operarios involucrados en
el mantenimiento de la instalacion eléctrica dependiendo de las particularidades del proceso.

= Ruido de equipos: se propone construir las salas donde se encontraran los equipos que generan
niveles de ruido elevados de materiales aislantes sonoros y proveer al personal que deba trabajar
dentro de las mismas proteccion auditiva acorde a la atenuaciéon requerida. Se propone un
mantenimiento periddico de los equipos en cuestion, puesto que la presencia de piezas desgastadas
sumado a una mala lubricacion aumenta la presencia de ruidos. El nivel de ruido debera medirse
frecuentemente.

= Limpieza con quimicos: se buscara trabajar con aquellos productos que resulten menos nocivos
para la salud de los operarios involucrados en este tipo de tareas. Se les brindaran los elementos de
proteccion personal adecuados - guantes, proteccion respiratoria y gafas - conjuntamente con
capacitaciones que contribuyan a preservar la buena salud de los trabajadores.

= Empleo de hidréxido de calcio: en este caso se propone la capacitacion del personal asociado a esta
tarea, a la vez que se brindara el equipo de proteccion personal adecuado.

Todas las medidas mencionadas se orientan a disminuir o bien la probabilidad del suceso con
consecuencia dafiosa o bien la severidad del dafio, de manera tal que el riesgo se ubique en una zona de la
matriz para la cual representa un menor potencial.

Se debe establecer un procedimiento que permita detectar e identificar los requisitos legales que
afectan la actividad de la empresa. Los mismos deberan ser revisados y evaluados para asegurar su
cumplimiento por el Responsable de Seguridad e Higiene Laboral, quien debera llevar registro del trabajo
realizado.

En la Figura 7.13 se presenta el esquema para la identificacion de requisitos legales que alcanzan la
actividad dentro de la empresa.
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Figura 7.13 - Esquema de decisién para la identificacion de requisitos legales.

A continuacion se detallan algunos requisitos legales que aplican para la planta de procesos que se
pretende instalar puesto que han resistido el andlisis propuesto en la Figura 7.13.

= Ley 19.587/1972 de Higiene y Seguridad en el Trabajo (B.O. 28/04/1972). Decreto de Ley 351/79.

= Resolucion SRT 523/07 de Sistemas de Gestion de la Seguridad y la Salud en el Trabajo.

= Ley 24.557 de Riesgos de Trabajo. (B.O. 04/10/1995). Decreto de Ley 170/96.

= Ley 26.773: Régimen de ordenamiento de la reparacion de los dafios derivados de los accidentes de
trabajo y enfermedades profesionales. (B.O. 26/10/2012). Decreto de Ley 472/14.
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7.4.3 Implementacién

La alta direccion debe ser la responsable, en ultima instancia, de la seguridad y salud en el trabajo y del
sistema de Gestion de la SST (1). Debe:

= Asegurar la disponibilidad de recursos para establecer, implementar, mantener y mejorar el sistema
de Gestion de la SST.

= Definir funciones, asignar responsabilidades y delegar autoridad para que la gestion sea eficaz.

Para que pueda desarrollarse correctamente la actividad preventiva dentro de la planta se definen las

responsabilidades de los diferentes niveles jerarquicos dentro de la organizacion:

= Direccion

v U v v v

Determinar y transmitir la politica preventiva.

Fijar y documentar los objetivos y metas de la accion preventiva.

Establecer competencias de cada nivel organizativo.

Asignar recursos humanos y naturales para alcanzar los objetivos.

Promover y participar en reuniones periodicas para analizar y discutir temas de seguridad y
salud.

Mostrar interés por los accidentes laborales que hayan ocurrido y por las medidas adoptadas
para evitar su repeticion.

= Delegado de prevencion: se asignard un Delegado cuya tarea es representar a los trabajadores en

cuestiones relativas a la prevencion de los riesgos laborales. Sera elegido por el personal y debera:

»
»

»
»

Colaborar con la Direccion de la empresa en la mejora de la accion preventiva.

Promover y fomentar la cooperacion de los trabajadores en la ejecucion de la normativa sobre
prevencion de riesgos laborales.

Ejercer vigilancia y control sobre el cumplimiento de las medidas de prevencion de riesgos.
Acompafiar tanto a los técnicos en sus evaluaciones como a los inspectores en visitas
realizadas en los puestos de trabajo.

Promover mejoras en las medidas de proteccion y prevencion.

Detener actividades que representen un riesgo grave.

= Trabajadores encargados de medidas de emergencia: son personas asignadas por la Direccion para

coordinar las actividades que involucren medidas de emergencia.

»
»

Estaran a cargo de los simulacros y de los informes derivados de los mismos.

Organizaran las relaciones con servicios externos de asistencia médica de urgencia y lucha
contra incendios.

Deberan dirigir las emergencias, tomando decisiones y comunicando érdenes.



El sistema de capacitaciones y su implementacion se ha descrito en la Seccion 7.2.3. Particularmente
las capacitaciones orientadas mayormente hacia la SST deben incluir informacion sobre:

= Peligros a los que se expone cada trabajador, dependiendo de la tarea que le haya sido asignada.
= Medidas aplicadas para abordar e identificar situaciones potencialmente riesgosas.

= Procedimientos a seguir en caso de emergencia.

= Procedimientos seguros y adecuados para desarrollar la tarea que le corresponda.

En la evaluacion de riesgos efectuada anteriormente se ha detectado la necesidad de capacitacion en
diversos puestos de trabajo dentro de la planta. Esto serd un buen punto de partida para el personal
encargado de programar las capacitaciones. La introduccion de nuevos equipos, tecnologias y cambios en las
practicas y procedimientos de trabajo también seran motivos de capacitacion.

Se deben definir los canales de comunicacidn, participacion y consulta por medio de los cuales la
informacion se transmite entre los diferentes niveles de la Organizacion.

En cuanto a la comunicacion interna se propone que los trabajadores cuenten con un “Registro de
Comunicacion de Riesgos” que completaran con los siguientes datos:

= Seccion: lugar de la planta donde se ha detectado el riesgo.

= Puesto de trabajo: operacion dentro de la seccion donde se ha detectado el riesgo.

= Informacion del comunicante: nombre, fecha en que se realiza la notificacion y descripcion del
riesgo en términos de su naturaleza.

El trabajador entregara la planilla a su superior inmediato que realizara el informe pertinente de la
situacion y determinard la accion preventiva o correctiva necesaria. El superior elevard un Comunicado de
Riesgo al Delegado de Prevencion.

La comunicacion externa sera mantenida por el Jefe de Recursos Humanos en todo lo que respecta a
la prevencion de los riesgos laborales. De todas formas la Direccién decidird en ultima instancia la
informacion que se comunique externamente. En caso de accidente, el Jefe de RRHH se encargara de la
comunicacion con el organismo publico con competencia sobre la legislacion laboral.

Por su parte, la consulta y participacion de los trabajadores en temas relativos a la prevencion de
riesgos laborales se hard por medio de los Delegados de Prevencion, encargados de notificar a sus superiores
cualquier acontecimiento o inquietud de los empleados en lo que respecta a SST.



Para cumplir con los requisitos de la norma OHSAS 18001 la documentacion que debe presentarse
es la siguiente:

L

Alcance del Sistema de Gestion de SST.

Politica de SST.

Registro de identificacion de peligros, evaluacion de riesgos y controles establecidos.
Objetivos del programa de Gestion de SST.

Roles, responsabilidades y autoridades.

Competencia y formacion.

Comunicacién con partes externas.

Elementos del Sistema de Gestion de SST y su interaccion.
Procedimientos de control operacional.

Supervision e informacion del desempetio.

Registros de calibracion.

Evaluacion de registros de cumplimiento.

No conformidad, acciones correctivas y preventivas.
Registros de auditorias internas.

[ 2R R 2 R R R R AR 2R R 2R AR AR

Revision de la gestion de los registros.

La organizacion debe implementar un sistema de prevencion, preparacion y respuesta ante
emergencias, cubriendo todos los turnos y puestos de trabajo de forma independiente de la vinculacién de la
persona a la empresa, es decir, deben incluirse contratistas, proveedores y visitantes. Si la respuesta a la
emergencia se da de forma eficaz y efectiva es probable que se reduzca la afectacion a las personas, el
ambiente y la propiedad.

En principio se debe seguir el esquema presentado en la Figura 7.14.

Figura 7.14 - Pasos a seguir para la determinacién del Plan de Emergencias.

Se debe crear un Plan de Actuacion ante Emergencias, que defina cdmo responder ante situaciones
hipotéticas, sujeto a revision y actualizacion anual o después de que ocurran accidentes o situaciones de
emergencia, siempre que el resultado de la investigacion de los mismos asi lo determine. También debera
contener un apartado destinado a la realizacion de simulacros, que permitirdn comprobar la eficacia de los



métodos y medios de la organizacion para responder ante situaciones de emergencia y realizar,
posteriormente un informe de simulacros para establecer acciones correctivas en caso de ser necesario.
En este plan se propone contemplar tres niveles de emergencia, que dependen de la gravedad de la
situacion:
= Nivel 1 - Situacion de pre-emergencia: el riesgo o accidente que la provoca puede ser controlado de

forma sencilla y rapida con los medios y recursos disponibles en el lugar y momento del accidente.

= Nivel 2 - Emergencia local: el riesgo o accidente requiere, para ser controlado, la intervencion de
equipos designados e instruidos expresamente para ello. Afecta a una zona de la planta y puede ser
necesaria la evacuacion parcial.

= Nivel 3 - Emergencia general: el riesgo o accidente pone en peligro la seguridad e integridad fisica
de las personas por lo que se debe proceder al desalojo o evacuacion total. Requiere de equipos de
alarma, evacuacion y ayuda externa.

En el caso de la planta de procesos los riesgos identificados son:

)

Incendio.

L

Amenaza de bomba.

3}

Accidente laboral o enfermedad repentina de un trabajador.

Para responder ante cualquier emergencia que surja de los riesgos detectados se conformara una
Brigada de Emergencias, constituida por parte del personal de planta. Para la seleccion de los trabajadores
que formen parte de la Brigada se buscaran los siguientes requisitos: alto sentido de compromiso, servicio y
solidaridad, iniciativa en situaciones dificiles, liderazgo, alto nivel de habilidades de comunicacion,
disposicion para capacitarse en atencion de emergencias y desastres, prudencia.

Los miembros de la Brigada responderan al Plan de Emergencia segun lo indica la Figura 7.15 en
funcién del nivel de emergencia.
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Evacuacion

= 5l la situacion pone en resgae la integridad de los
vabajadores deberdn pones en marcha el plan de
evacuacitn ded dreafplanta segun el caso,

Figura 7.15 - Pasos a seguir por la Brigada de Emergencias.



Luego de haber solucionado la situacion que ha originado la emergencia, el personal responsable de
la Seguridad y Salud en el Trabajo debera elaborar el informe correspondiente que resuma todas las
caracteristicas del suceso.

7.4.4 Verificacién

El analisis realizado a continuacién serd meramente cualitativo, con el objetivo de establecer los
primeros pasos a seguir en lo relativo a la verificacion del cumplimiento de la planificacion y objetivos
propuestos. La particularidad de que la planta atin se encuentra en la etapa de disefio impide profundizar en
este analisis.

En este apartado se establecen las pautas para el seguimiento regular del desempefio de la Gestion de
SST. Las medidas de control se clasifican en dos ramas:

= Medidas de control activo: se controla el cumplimiento de los requisitos legales y de los objetivos del
programa de Gestion de SST. Algunas de las propuestas son:

» Inspecciones sistematicas de los puestos de trabajo, empleando un check list que permita la
rapida verificacion de cada sector.

Inspeccion y controles de las practicas de trabajo habituales realizadas por los trabajadores.
Inspeccidon de maquinarias y equipos.

Revision periddica de la evaluacion de riesgos.
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Supervision y verificacion de actividades criticas en materia de seguridad, es decir, aquellas
tareas con riesgos especiales como la operacion de la caldera.
» Encuestas al personal sobre el funcionamiento de equipos y medidas propuestas.

= Medidas de control reactivo: tienen a investigar, analizar y registrar las fallas del sistema de Gestién
de SST, incluyendo accidentes, incidentes, enfermedades laborales y casos de dafio a la propiedad.



CAPITULO 7 - GESTION INTEGRAL

7.4.4.2 Evaluacién del cumplimiento legal

Cuando deba hacerse la evaluacion del cumplimiento legal por parte de la empresa se seguird el
procedimiento que se muestra en la Figura 7.16. Se evaluara el cumplimiento de la legislacion consignada en
la Seccion 7.6.2.3 y toda aquella que se incorpore en funcion de las necesidades de la empresa una vez haya
entrado en operacion.

Figura 7.16 - Estructura para la evaluacién del cumplimiento legal.
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La investigacion de incidentes es fundamental cuando se trata de prevenir futuros dafios tanto a la
propiedad como a las personas. Se debe analizar en profundidad cada incidente a fin de conocer el desarrollo
de los acontecimientos, determinar el porqué de lo sucedido e implantar las medidas correctoras para
eliminar las causas y evitar la repeticion.

La primera medida a tomar sera la notificacion del incidente o accidente a los responsables del area
de SST. Estos seran los responsables de realizar la investigacion pertinente, para lo cual se confeccionara un
informe del accidente con la siguiente informacion:

Identificacion del accidentado.

Lugar donde se produjo el accidente.
Agente material causante.

Lesiones o pérdidas materiales producidas.

L2 2R R AR

Propuesta de medidas preventivas o correctivas a implementar para eliminar o mitigar el riesgo.

Los resultados de la investigacion seran registrados y archivados para que queden a disposicion de la
autoridad laboral competente en caso de que lo solicite.

Adicionalmente la empresa llevard a cabo una estadistica de siniestralidad en funcién de los
accidentes e incidentes registrados en un periodo de tiempo determinado.

El sistema establecido para llevar a cabo las auditorias internas seguira la misma linea que el
establecido para el sistema de Gestion de la Calidad, en la Seccion 7.3.4.3.1.

7.4.5 Revision de la Direccidon

Se propone que la Direccion revise anualmente el sistema de Gestion de SST para asegurar su
conveniencia, adecuacion y eficacia a partir del analisis de los informes realizados a lo largo del afio, las
estadisticas de accidentes y los resultados de las auditorias, tanto internas como externas.

Deberan evaluar oportunidades de mejora e incluso revisar politicas y objetivos del Sistema de
Gestion de SST. Estas revisiones deberan ser registradas y estar disponibles para su comunicacioén y
consulta.



7.5 Gestion Ambiental

La creciente preocupacion de la sociedad por problematicas ambientales, ha impulsado a las
empresas a tomar medidas correctivas sobre sus procesos a partir de las cuales se comprometen a reducir su
impacto y proteger el medio ambiente.

Las politicas adoptadas se deben enfocar hacia un manejo integral de los recursos naturales, con el
objetivo de garantizar un desarrollo sostenible. Este tltimo se define como el proceso mediante el cual se
satisfacen las necesidades econdmicas, sociales, de diversidad cultural y de un medio ambiente sano de las
generaciones presentes sin comprometer las de las generaciones futuras, de acuerdo a lo declarado por la
ONU en Johannesburgo. (2)

Alcanzar esta meta implica un esfuerzo continuo en la industria, para lo cual debe realizar mejoras en
sus procesos productivos abocando a la conservacion y el cuidado del medioambiente. Sin embargo, aplicar
estos cambios se traduce en un beneficio social y econdmico, debido a la imagen positiva que transmite a la
poblacion y a la reduccion de costos y aumento de ingresos.

Para una aplicacion ordenada de estas modificaciones se emplea un sistema de gestion ambiental,
cuyo objetivo principal se centra en reducir el impacto que generan las actividades industriales sobre el
medioambiente. Mediante su implementacion, se busca que el desarrollo sostenible alcance un equilibrio
entre el desarrollo econdmico y el uso racional de los recursos, impulsado por la conservacion de la
naturaleza.

Dado que en el presente proyecto la planta se encuentra en su etapa de disefio, adoptar un sistema de
gestion ambiental permite evaluar las posibles fuentes de impacto negativo del proceso sobre el
medioambiente y realizar las mejoras correspondientes para mitigar o reducir los mismos, incluso antes de
una posible puesta en marcha.

El sistema de gestion ambiental implementado sigue los lineamientos estipulados en la norma ISO
14001:2015, que otorgan un punto de partida para poder proteger al medio ambiente y a su vez, responder a
las necesidades socioecondmicas de la empresa. Ademads, esta norma especifica los requisitos que necesita
una organizacion para mejorar su desempefio ambiental y basa su enfoque en el ciclo de Deming, es decir,
en los conceptos consecutivos planificar, hacer, verificar y actuar. Entre los resultados previstos, en
concordancia con la politica ambiental adoptada, se encuentran la reduccion del impacto negativo sobre el
ambiente, mejora del proceso, cumplimiento de requisitos legales y el logro de los objetivos ambientales.

7.5.1 Objetivos de la gestion ambiental

Para poder alcanzar las metas propuestas en la politica del sistema de gestion integral, se plantea en
primera instancia un objetivo general para el sistema de gestion ambiental. De este, surgen luego objetivos
especificos, que buscan establecer el punto de partida para disefiar y desarrollar las actividades tendientes a
alcanzar la mejora continua en materia medioambiental. Todos ellos deben ser claramente informados y
comprendidos por todos los miembros de la organizacion.



= (QObjetivo general

Reducir el impacto ambiental de las actividades de la organizacion, integrando la sostenibilidad
social y ambiental como estrategia clave, mejorando el desempefio a través de la deteccion de riesgos
ambientales y oportunidades, cumpliendo con los requisitos, la documentacion y el marco legal
correspondiente.

= QObjetivos especificos

» Impulsar un proceso productivo y de distribucion mas eco-eficiente.

» Reducir los desechos administrativos, aplicando el recurso de las 3R, reciclar, reusar,
recuperar.

» Aspirar a un proceso productivo basado en energias renovables, libre de combustibles fosiles.

» Reducir el consumo de agua y la emision de gases de efecto invernadero.

» Capacitar a los empleados en materia medioambiental relacionada a sus actividades dentro de
la organizacion.

» Aplicar mejoras al proceso para reducir emisiones y vertidos, y realizar tratamiento de
efluentes.

» Cumplir con los requisitos legales en materia ambiental.

» Controlar, medir y mitigar periddicamente los parametros indicadores de actividades que generen
impacto ambiental.

» Diseifiar y aplicar un plan de emergencia para posibles accidentes ambientales.

7.5.2 Planificacién

En todo Sistema de Gestion Ambiental, es clave la correcta identificacion y posterior evaluacion de
los aspectos ambientales. Estos abarcan aquellos elementos de las actividades, productos o servicios de una
organizacion que pueden interactuar con el entorno incluidos aire, agua, suelo, los recursos naturales, la
flora, la fauna, los seres humanos y sus interrelaciones.

Se deben determinar los aspectos que pueden ser controlados y aquellos sobre los que se puede
influir, y establecer sus impactos ambientales asociados que afectan al desempeilo ambiental de la
organizacion. Para hallarlos es necesario realizar una revision de las instalaciones y los diagramas de
proceso. Esta etapa consiste en enumerar y clasificar los aspectos de acuerdo a su impacto, es decir, en
contaminacion del aire, el agua o el suelo, en residuos peligrosos y no peligrosos, contaminacion sonora y
uso de recursos. A continuacion se valoran de acuerdo a su importancia relativa, mediante la asignacion de
puntajes siguiendo los criterios establecidos en la Tabla 7.6.



Tabla 7.6 - Puntajes para la evaluacién del impacto de los aspectos ambientales. (3)

Grado de severidad del aspecto (S) -

Ninguno (no es probable que ejerzan impacto negativo sobre el medioambiente) 1

Impacto menor 2
Impacto moderado 3

Impacto muy severo (es probable que el dafio sea severo o de gran alcance sobre el
ambiente)

Frecuencia del impacto (F) -

Improbable o nunca (nunca se ha ocasionado un impacto o es muy improbable que ocurra) 1

4

Infrecuente (el impacto ocurre mas de una vez al afio y menos de una vez por mes) 2
Frecuente (el impacto ocurre més de una vez por mes) 3
Continuo (el impacto ocurre de manera regular y frecuente) 4

Duracién del impacto (D) -

Temporal (sus efectos son superados en pocos dias) 1

De poca duracién (sus efectos pueden permanecer desde algunos dias hasta semanas) 2
De larga duracién (sus efectos permanecen latentes tras un periodo de tiempo prolongado) 3
Permanente (sus efectos son persistentes en el tiempo) 4

El puntaje total surge del producto de los valores asignados para la severidad, la frecuencia y la
duracion, es decir: PT = S.F.D. Si bien se deben controlar todos los aspectos ambientales considerados,
sobre aquellos cuyo impactos resultan en un mayor puntaje total, se debe realizar un andlisis pertinente,
proponiendo mejoras para reducir o mitigar sus efectos y un seguimiento mas intensivo.

En el proceso de produccion de acidos grasos y glicéridos de este proyecto, se pueden detectar
diversos aspectos ambientales en distintas etapas del mismo. También se puede hacer una evaluacion
aproximada de aspectos correspondientes a actividades de otros departamentos o areas de la organizacion.
Todos ellos se encuentran clasificados dentro de la matriz que se presenta en la Tabla 7.7, junto a la
descripcion de su impacto, los puntajes correspondientes y las medidas de control propuestas para reducir
sus efectos.



Tabla 7.7 - Matriz de evaluacion.

Aspecto Ambiental Impacto Ambiental E Medidas de control

Generacién de emisiones Contaminacién del
o . 4 4 4 64 Tratamiento de efluentes
(vapores de coccién) aire
Generacion de olores Contaminacién
L . . 1 4 1 4 Neutralizacién de olores
(proceso de refinacién de sebo) odorifera del aire
Generacion de emisiones L, Instalar sistema de
Contaminacién del -
(vapores de purga de la e 4 4 4 64 recuperaciéon de calor de
caldera) purga
Generacién de residuos sélidos Contaminacién del Tratamiento in-situ para
. . inaci i in-situ
(tierras activadas usadas e 4 4 4 64 P

suelo reutilizacién

impurezas)

Tratamiento para obtener

Generaciéon de residuos sélidos Contaminacion del )
2 4 2 16 suplemento en alimento para

(sales e impurezas del filtrado) suelo .
animales
Generacidon de emisiones . ., Tratamiento de agua para
Contaminacién del . . .
(vapor de agua de torre de e 2 4 4 32 mejorar la eficiencia y reducir
enfriamiento) purga

Aplicar proceso de secado

Generacién de aguas residuales  Contaminacién del 3 4 3 36 para obtener aditivo lecitina o

(gomas del desgomado de sebo) agua devolver a harinas
G .7 d .o . C 1- . .7 d |
eneracién de emisiones ontaminaciéndel , g Tratamiento de efluentes
(vapores del destilador flash) aire

Analizar posibles reemplazos
de partes por otras menos
2 4 3 24 ruidosas.
Construir zona de equipo con
materiales aislantes de ruido.

Generacién de ruido
(por eyectores, bombas, Contaminacién
ventilador torre de enfriamiento, sonora
quemador de la caldera)

Consumo de energia eléctrica

(de todos los equipos de la ) Evaluar la utilizacién de
. Agotamiento del i
planta, laboratorio y 4 4 4 64  energias renovables como el
o ) o recurso natural
mantenimiento, y de iluminacién uso de paneles solares.

en el resto de las dreas)

Agotamiento del
recurso naturalno 4 4 4 64
renovable

Evaluar la utilizacién de
energias renovables.

Consumo de gas natural
(en el proceso)

Analizar posibles nuevos
reciclos en el proceso.
Fomentar prdcticas de ahorro
de agua en dreas de servicio.

Consumo de agua
(en el proceso, laboratorio,
vestuario y dreas
administrativas)

Agotamiento del
recurso naturalno 4 4 4 64
renovable



Aspecto Ambiental Impacto Ambiental n Medidas de control

Implementar cambios para

Generaciéon de residuos sélidos L reducirlos.
. . - Contaminacién del o
(¢rea laboratorio y servicios elo 3 3 4 36 Fomentar el reciclaje y la
su P
generales) reutilizacién cuando sea
posible.
Capacitar en prdcticas y
Generacién de residuos Aumento de técnicas mas eficientes para
especiales residuos especiales 3 3 1 9 reducir la cantidad de
(area laboratorio) a disponer ensayos.
Invertir en nuevas tecnologias.
Generaciéon de residuos sélidos L .
) ) Contaminacién del Fomentar el reciclaje y la
no peligrosos (drea 2 3 3 18 0. )
. ) suelo reutilizacién.
administrativa)
Mejorar la logistica para
Generacidon de emisiones ., reducir la cantidad de
) ) Contaminacién del )
(gases de vehiculos drea de ; 3 4 4 48 vehiculos.
. aire
distribucién) Evaluar el uso de
biocombustibles.
Derrame de combustibles o
aceites Contaminacién del alalal & Exigir revision periédica de
(de vehiculos area de suelo y del agua motores.

distribucién)

De todos los aspectos evaluados, se detallan a continuacion los mas significativos junto con un
analisis de las posibles medidas de control a aplicar en cada uno de ellos.

Vapores de coccion: estos vapores surgen del horno de coccidon del proceso de refinado de sebo y estan
compuestos principalmente por materia orgdnica como vapor de agua, aminas, aldehidos, cetonas,
hidrocarburos alifaticos, alcoholes y compuestos aromaticos. Presenta un caudal de 9800 kg/h por lo cual no
puede ser vertido a la atmosfera indiscriminadamente. Se plantea entonces adicionar un condensador que
reciba los vapores del horno y que separe en la materia organica no condensable, que es luego enviada a un
sistema de control odorifero, y en agua impura que es dirigida a la planta de tratamiento correspondiente (4).

Vapores de purga de la caldera: si bien se trata de vapor de agua, este representa uno de los principales
gases de efecto invernadero por lo que debe mitigarse. El caudal de salida, de 294,01 kg/h, puede reducirse
instalando un sistema de recuperacion de calor de esta corriente. En este, el vapor de purga ingresa a un
tanque flash (que opera a presiones de vacio) en el cual se expande y luego condensa en el tanque de
alimentacion de agua de la caldera subiendo su temperatura. El resto de la purga va hacia un intercambiador
donde el calor sensible es usado para calentar el agua fria del tanque de almacenamiento. Esto se puede
observar en la Figura 7.17.
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Figura 7.17 - Sistema de recuperacién de calor de purga de caldera. (5)

Esto no solo trae beneficios ambientales sino también energéticos al reducirse el agua que necesita la
caldera, lo que se traduce en un menor consumo de combustible, en la practica se ha visto que se alcanzan
ahorros de 0,4% al 6,1% siendo el ahorro de la energia utilizada en vapor de 2,1% aproximadamente. Por
ultimo, se reduce el riesgo térmico laboral ya que se disminuye la temperatura de descarga de la purga. Se
estima que la recuperacion de la inversion en este sistema puede ser menor a un afio. (5)

Tierras activadas usadas: en el proceso de refinacion de sebo se utilizan tierras activadas para absorcion de
pigmentos y compuestos no deseados. Sin embargo, una vez utilizadas constituyen un residuo que de ser
desechado contaminaria el suelo y con el tiempo, desprenderia olores nocivos. En este caso particular, el
caudal masico que sale del proceso es de 221,6 kg/h, por lo que se decide aplicar medidas correctivas para
mitigar su impacto. La técnica a emplear consiste en un prensado hidraulico y tratamiento posterior con agua
caliente y vapor de agua. Al reutilizar el producto obtenido se puede alcanzar una eficiencia mayor al 80%
en la decoloracion de sebo. (6)

Consumo de energia eléctrica: el proceso productivo tiene un total de consumo energético de 3.854,74
MWh/afo, este valor no incluye la cantidad consumida en otras areas, como en los equipos y computadoras
de laboratorio, equipos de mantenimiento y limpieza, asi como de iluminacién en general. Reducir este
consumo requiere de un esfuerzo y compromiso importante de la organizacién con el medioambiente, dado
que implica realizar una modificacion hacia energias renovables.



En la zona en la que se ubica la planta de este proyecto, se cuenta con aproximadamente 8 meses de
sol, y 4 meses de cielo parcialmente nublado (7), por lo cual podria considerarse la instalacion de paneles
solares. La adopcion de esta medida debe ser paulatina, en primera instancia para cubrir el gasto energético
de areas como las administrativas y la de laboratorios, y luego evaluar la medida més conveniente para
extenderlo hacia el proceso productivo.

Los paneles solares representan una energia limpia y dan lugar a un beneficio econdomico al reducir
el gasto en la energia eléctrica convencional. Sin embargo, se debe tener en cuenta su alto costo inicial, tanto
de adquisicion como de instalacién, por lo que se puede proyectar como medida a realizar una vez
recuperada la inversion inicial de la planta productiva.

Cumplir en todo momento con la legislacion vigente es una de las exigencias basicas de la Norma
ISO 14001:2015. De acuerdo al procedimiento respectivo, se deben identificar los requisitos legales que
correspondan al proceso productivo y a la organizacion. Estos son de aplicacion para todo el personal y se
deben realizar las actualizaciones pertinentes de manera periddica para poder respetarlos. Ademas, se deben
revisar continuamente las Ultimas legislaciones para renovar los documentos del sistema de gestion
ambiental de acuerdo a estos nuevos requisitos y de esta manera, garantizar que se encuentre en
concordancia con las leyes vigentes.

Para la planta del presente proyecto se pueden mencionar los siguientes requisitos legales, luego de
realizado el andlisis planteado en la Figura 7.13:

= A nivel nacional

Ley 25.675 General del Ambiente (B.0O.:27/11/2002)

Ley 24.051 Residuos Peligrosos (B.O.:17/12/1991)

Ley 25.612 Residuos Industriales (B.0.:25/07/2002)

Ley 24.449 de Transito (B.0.:23/12/1994). Decreto de Ley 779/95, Anexo S, Transporte de

sustancias peligrosas.

» Resolucion Secretaria de Transporte (ST) 195/97 (B.O. 29/7/97) Transporte de mercaderias
peligrosas.

» Resolucion (ST) 720/87 (B.O.: 29/2/1988) Listado de materiales peligrosos.
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= A nivel provincial

» Ley 5.965 de Proteccion a las Fuentes de Provision y a los Cursos y Cuerpos Receptores de
Agua y a la Atmosfera. Decreto 2009/1960 y 3970/1990 Contaminacion-Aire-Efluentes
Liquidos y Gaseosos.

Ley 11.459 de Radicacion Industrial.

Ley 11.720 de Residuos Especiales.

Ley 11.723 Integral del Medio Ambiente y los Recursos Naturales.

Ley 14.343 de Pasivos Ambientales
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7.5.3 Implementacién

De acuerdo a lo estipulado por la norma ISO 14001, la organizacion es la encargada de determinar y
proporcionar los recursos necesarios para el establecimiento, implementacion, mantenimiento y mejora
continua del sistema de gestion ambiental. Para poder llevar esto a cabo, se asignan las funciones y
responsabilidades de acuerdo al nivel de autoridad o jerarquia de cada miembro dentro de la empresa. Con
respecto al sistema de gestion ambiental, y siguiendo la estructura organizacional presentada en la Seccion
7.2.4, se pueden mencionar las siguientes funciones para cada uno de los roles pertinentes:

= Direccion general

» asegurar que el sistema de gestion ambiental se encuentra en conformidad con los requisitos
de la norma ISO 14001.

» asignar responsabilidades y autoridades para el correcto desarrollo del sistema de gestion
ambiental.

» comunicar, difundir y asegurar el cumplimiento de la politica ambiental de la empresa.

» definir y aprobar las metas y objetivos medioambientales de la organizacion.

» fomentar e incentivar las buenas practicas y el buen desempefio ambiental en el ambito de la
organizacion.

= Gerente de gestion ambiental
» mantener el sistema de gestion ambiental operativo y actualizado.
identificar aspectos ambientales y evaluar la magnitud de su impacto.
analizar y actualizar los requisitos legales a los que responde la organizacion.

»
)
» elaborar y mantener actualizada la documentacion del sistema de gestion ambiental.
» elaborar y comunicar el plan de emergencia ambiental.

»

organizar junto a los gerentes departamentales, capacitaciones en materia medioambiental.

= Gerentes de departamentos
» colaborar con el gerente de gestion ambiental en la identificacion y evaluacion de aspectos
ambientales.
» coordinar y llevar a cabo capacitaciones periodicas.
= Jefes de area
» comunicar a la gerencia los aspectos ambientales del area a su cargo.
» analizar posibles medidas correctivas.
» transmitir buenas practicas medioambientales al personal de su area.
= Personal de area
» colaborar con el jefe de area y con la gerencia en la deteccion de aspectos ambientales en las
tareas que realiza.



La formacion de todos los miembros de la organizacion sigue los lineamientos establecidos en la
seccion 7.2.3. En materia medioambiental se deben transmitir con particular atencion e importancia lo que se
detalla a continuacion:

3}

la politica ambiental de la empresa.

L

los aspectos ambientales significativos y los impactos ambientales reales o potenciales relacionados
con su trabajo.

)

procedimiento a seguir en caso de una emergencia ambiental.

3}

su contribucion a la eficacia del sistema de gestion ambiental, incluidos los beneficios de una mejora
del desempeiio ambiental.

= las implicaciones de no satisfacer los requisitos del sistema de gestion ambiental, incluido el
incumplimiento de los requisitos legales y otros requisitos de la organizacion.

La capacitacion en cuestiones medioambientales deben realizarse de manera periddica y actualizarse
a la par de los cambios que se detectan tanto en los requisitos legales como en la modificacion de procesos,
equipos, practicas o distintas actividades que surjan como medidas correctivas sobre impactos negativos en
el ambiente, o bien que se hayan adoptado para garantizar el cumplimiento de los objetivos y de la politica
ambiental.

La organizacion debe asegurarse de que la informacion ambiental comunicada sea coherente con
aquella generada dentro del sistema de gestion ambiental, y que sea fiable. Ademas, debe responder a las
comunicaciones pertinentes sobre su sistema de gestion ambiental, conservar informacion documentada
como evidencia de sus comunicaciones, segin corresponda y debe ser en concordancia con los requisitos
legales.

En cuanto a la comunicacion interna, la empresa debe transmitir la informacion que forma parte del
sistema de gestion ambiental, asi como cualquier cambio que se realice sobre el mismo, entre los diversos
niveles y funciones de la organizacion. También debe asegurarse de que sus procesos de comunicacion
permitan que todos aquellos que se desempefian dentro de la organizacion contribuyan a la mejora continua.
Este tipo de comunicacion puede llevarse a cabo mediante el empleo de boletines oficiales, anuncios,
e-mails informativos o de contacto, reuniones pactadas. En el caso en el que sea necesario comunicar a jefes
o gerentes, de algiin aspecto ambiental que pudiera causar un impacto negativo, el personal debe contar con
un Registro de Comunicacion de Aspectos Ambientales, similar al que se detalld en la Seccion 7.4.3.3 para
riesgos.

Por otro lado, siempre que sea necesario la organizacién debe comunicar externamente informacion
pertinente al sistema de gestion ambiental, a proveedores, clientes o terceristas y segin lo requieran sus
requisitos legales y otros requisitos.



De esta manera, se mantiene informados a los grupos de interés de la organizacion de los asuntos
relevantes de caracter medioambiental potenciando la transparencia. En el aspecto legal se deben emplear
medios escritos de manera que quede constancia de lo que cada una de las partes expresa y poder hacer valer
dicha informacion en caso de que fuera necesario. En el aspecto social, se pueden emplear folletos
informativos anuales a modo de resumen ejecutivo sobre los asuntos ambientales relevantes de la empresa.

El sistema de gestion ambiental debe contar con la informacién documentada que requiere la norma
ISO 14001, asi como aquella necesaria para la eficacia del mismo. El gerente de gestion ambiental es
responsable de la redaccion y elaboracion del manual y procedimientos del sistema de gestion ambiental, de
la distribucion a aquellas areas o empleados que requieran disponer de alguna documentacion concreta y del
control de los registros. La documentacion con la cual debe contarse es la siguiente:

= Manual de Gestion Ambiental
» Alcance del Sistema de Gestion Ambiental.
» Politica Ambiental.
» Objetivos del programa de Gestidon Ambiental.
» Procedimientos
= Elaboracion y control de la documentacion
=> Registro de control de modificaciones.
= Evaluacion de aspectos ambientales
=> Registro de identificacion y evaluacion de aspectos ambientales.
=> Registro de correlacion de aspectos e impactos ambientales.
= Propuesta y evaluacion de objetivos de mejora.
=> Registro de plan anual de mejoras.
= Identificacion y acceso a requisitos legales
=> Registro de Identificacion de registros
= Formacion, sensibilizacién y toma de conciencia
=> Registro de control de asistencia
= Comunicacion interna y externa
=> Registro de comunicacion de aspectos ambientales
= Control operacional y mantenimiento
=> Registro de mantenimiento de equipos
~> Registro de calibracion de equipos
= Preparacion y respuesta ante emergencias
~> Registro de emergencia ambiental
= No conformidades y acciones correctivas
=> Registro de no conformidad
= Auditoria interna
=> Registro de programa de auditoria anual



Los procesos necesarios para la preparacion y respuesta ante potenciales situaciones de emergencia
de impacto ambiental negativo, producto de un accidente o fallo en determinada actividad, deben ser
establecidos por la organizacion. Se debe planificar un plan de emergencias mediante dichos procesos,
implementarlos y mantenerlos, ademas de actualizarlos periddicamente.

El analisis que se debe llevar a cabo es andlogo al presentado en la Seccion 7.4.3.5 y en la Figura
7.14, aplicado en este caso a emergencias que afecten al medioambiente. El plan de emergencia consiste en
prever los posibles escenarios de riesgos y preparar, para aquellos mas significativos, las acciones que se han
de realizar antes, durante y después del mismo.

Como ya fue mencionado en la Seccion 7.5.2.1, los aspectos mas significativos del proceso
productivo de este proyecto son los vapores de coccidn, la purga de la caldera y las tierras activadas usadas.
Ademas se deben identificar aquellos equipos de la planta que frente a una falla puedan dar lugar a un
suceso repentino de impacto ambiental negativo, como el horno del proceso de refinado de sebo, reactor de
hidrdlisis, la columna de destilacion, el reactor de glicerolisis. Si se produjera un derrame o vertido a la
atmosfera inesperado de los compuestos que manejan estos equipos, la planta se encontraria en situacion de
emergencia.

Dentro del plan de emergencia deben incluirse las siguientes medidas:

Visibilidad de carteles de seguridad en equipos

Fichas de Seguridad de sustancias especiales.

Acciones de mitigacion de incendios de sustancias especiales, o neutralizacién seglin sea el caso.
Realizacion de cursos o practicas a fin de identificar y conocer los posibles peligros.
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Realizacion de manera anual un simulacro general.: se debe elegir un accidente a simular y todo el
personal se debe involucrar de manera activa, para identificar las competencias que deben mejorarse
en caso de un accidente real.

El personal capacitado en el plan de emergencia ambiental es el que debe acudir a la zona del
accidente procediendo de acuerdo a lo establecido en la Figura 7.15.

7.5.4 Verificacién

El analisis de la verificacion del sistema de gestion ambiental en la planta del presente proyecto no
puede realizarse dado que la misma se encuentra en su etapa de disefio. Sin embargo, se establecen a
continuacion los lineamientos generales a tener en cuenta en esta etapa.

Para poder llevar a cabo la verificacion, la organizacion debe garantizar que se cuenta con equipos de
seguimiento y medicidon correctamente calibrados o verificados. Ademas debe evaluar su desempefio
ambiental y comunicarlo de acuerdo a sus requisitos internos y legales, analizar la eficacia del sistema de
gestion ambiental y contar con la documentacion que evidencie los resultados del seguimiento, la medicion,
el analisis y la evaluacion. Algunas medidas de control del desempeiio pueden ser:



Inspecciones de los puestos de trabajo y controles de las practicas de cada uno.
Inspeccion de maquinarias y equipos.

Revision periddica de la evaluacion de aspectos ambientales.

Supervision y verificacion de aquellos aspectos con un impacto mas significativo.
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Encuestas al personal sobre aspectos ambientales detectados en las actividades que desempena y
medidas propuestas para mitigarlos.

El proceso de evaluacién del desempefio ambiental (EDA) tiene como objetivo la gestion de
elementos que miden, evaliian y comunican un efecto ambiental de una empresa. Esto lo realiza a través de
indicadores, es decir, de pardmetros que proporcionan informacion confiable y verificable de un fendmeno
determinado. Los indicadores ambientales reflejan el estado del medio ambiente o algin aspecto de este, en
un tiempo y espacio determinado, y cada compaiiia los utiliza para implementar herramientas y técnicas en
su gestion ambiental.

Existen tres tipos de indicadores de desempefio ambiental:

= Indicador de desempeiio de gestion (MPI): Indicador que proporciona informacion sobre la gestion
para influir en el desempefio ambiental de una organizacion.

= Indicador de rendimiento operativo (OPI): indicador que proporciona informaciéon sobre el
rendimiento ambiental de las operaciones de una organizacion.

= Indicador de estado ambiental (ECI): expresion especifica que proporciona informacion sobre la
condicion local, regional, nacional o global del medio ambiente.

La medicion de objetivos ambientales cuantificables puede utilizarse para determinar el éxito o el
fracaso de las acciones de la compafia. Si se determinan de una forma periddica, los indicadores
medioambientales permiten detectar rapidamente tendencias opuestas y, por consiguiente, también pueden
utilizarse como un sistema de alerta temprana y ayudar a gestionar los objetivos.

En la Tabla 7.8 a continuacion, se establecieron tres indicadores ambientales del presente proceso
productivo, y se los compara con los valores obtenidos a partir del disefio de la planta de manera de
determinar un punto de partida que cumpla con dichos indicadores, tomando un margen de tolerancia del
10%.

Tabla 7.8 - Indicadores Ambientales.

Produccién de residuos (tierras activadas) por 0,06 0,05
tonelada de productos (ton/ton)

Consumo de agua por tonelada de dcidos 130 122,19
grasos producida (m?*/ton)

Consumo energético por tonelada de 120 113,78
productos (kW/ton)

Como puede observarse los valores actuales se encuentran por debajo de los limites establecidos
mediante indicadores ambientales.



La organizacion debe establecer, implementar y mantener los procesos necesarios para evaluar el
cumplimiento de sus requisitos legales ambientales y otros requisitos, para ello se seguird el procedimiento
de la Figura 7.16. Los requisitos legales con respecto al medioambiente establecidos en la Seccion 7.5.2.2 y
todos aquellos que se consideren necesarios al ponerse en marcha la operacion de la planta, seran evaluados
en esta instancia verificando su cumplimiento.

La organizacion debe llevar a cabo auditorias internas a intervalos planificados para verificar que el
sistema de gestion ambiental se encuentra en conformidad con los requisitos establecidos por la misma
organizacion y por la norma ISO 14001, y que se implementa y mantiene eficazmente. Los lineamientos a
seguir para estas auditorias son analogos a los estipulados en la Seccion 7.3.4.3.1.

7.5.5 Revision de la Direccion

La direccion general de la organizacion debe revisar el sistema de gestion ambiental a intervalos
planificados de manera de verificar si es adecuado, eficaz y conveniente su utilizacién. Ademas, debe tener
en cuenta variaciones en:

¥

cuestiones externas e internas que sean pertinentes al sistema de gestion ambiental.

las necesidades y expectativas de las partes interesadas, incluidos los requisitos legales.
sus aspectos ambientales significativos.

grado en el que se han logrado los objetivos ambientales.

la informacion sobre el desempefio ambiental de la organizacion.

L2 2R R AR

las oportunidades de mejora continua.

7.6 Propuestas para la mejora del Sistema de Gestion
Integrada

Los ejes abordados hasta el momento, dentro del Sistema de Gestion Integrada han sido los que se
consideran mas relevantes: Calidad, Medio Ambiente y Seguridad y Salud en el Trabajo. Sin embargo,
existen otras tematicas a abordar que complementan adecuadamente los sistemas considerados y podrian ser
incluidos a futuro. Entre los sistemas que se considera su aporte sera significativo se encuentran:

= Gestion de la Innovacidon

La constante innovacion tecnoldgica influye directamente en la competitividad de la empresa, por
esto la Gestion de la Innovacion contribuye de forma significativa a mejorar el rendimiento de la
organizacion involucrando tres areas estratégicas: Investigacion, Desarrollo e Innovacion (I + D + 1).

Existen diversos modelos a implementar para la gestion de la innovacion, entre los cuales se
encuentra la norma IRAM 50520 y la norma ISO 56002.



Algunas de las medidas a implementar dentro de estos sistemas son:

» Desarrollo de nuevos productos para ingresar a nuevos mercados.

» Mejora de productos para diferenciarse de la competencia.

» Mejora de los procesos internos para fortalecer la empresa desde adentro y ahorrar costos.
» Desarrollo de nuevos modelos de negocios para explotar nuevas fuentes de ingresos.

Puede que este modelo de gestion tenga poco o escaso sentido cuando la planta se encuentra en sus
primeros afios de produccion, pero sin dudas cobrard importancia con el paso del tiempo, a medida
que las tecnologias empleadas y equipos adquiridos se vuelvan obsoletos.

=  Gestion del Conocimiento

Este modelo de gestion, considerado en la ISO 30401:2018, se basa en aprovechar el conocimiento
generado por la empresa a partir de su experiencia para alcanzar de manera exitosa los objetivos
propuestos. Por esto se asume que, al igual que la Gestion de la Innovacion, no sera conveniente
proponer este sistema desde la etapa de disefio sino que se recomienda considerarlo una vez la
empresa cuente con la experiencia suficiente: lecciones aprendidas de sucesos positivos y negativos,
resultados de mejoras implementadas, propiedad intelectual.

Las principales actividades desarrolladas por la empresa para la Gestion del Conocimiento seran:

» Identificar el conocimiento.
» Crear conocimiento.

» Almacenar conocimiento.
» Compartir el conocimiento.
» Utilizar el conocimiento.

7.7 Conclusién

En conclusion, con la implementacion de una integracion de los sistemas de gestion, se logra una
mejor planificacion, direccién y control de todas las actividades y una posicion mas competitiva en el
mercado, al ofrecer productos con requisitos recogidos en varias normas internacionales, pudiendo asi
garantizar mayor confiabilidad como empresa.

Es decir, los beneficios principales de los sistemas integrados de gestion, estan la racionalizacion de
la documentacion, la armonizacidon de los criterios referidos a la organizacion, medicion y seguimiento de
los procesos; asi como el logro de una mayor eficiencia en la toma de decisiones por la direccion, al
disponer de una vision global de los sistemas. Todo ello contribuye a la mejora de la capacidad de reaccion
de la organizacion, frente a las nuevas necesidades o expectativas de las partes interesadas.

Es por eso que la integracion de la calidad, el medio ambiente, y la salud y seguridad de los
trabajadores permite una innovacion, mejora y aprendizaje continuo. Ademas, permite ofrecer un producto o
servicio que cumpla con los requisitos de calidad y satisfaga las expectativas de los clientes, minimizando en
todo momento los impactos ambientales generados, y garantizando el cumplimiento de la legislacion laboral
y de prevencion de riesgos; con lo que se garantiza un desarrollo empresarial sostenible.
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Justificacion del Proyecto

La revalorizacion del sebo bovino para la produccion de acidos grasos y glicéridos es una respuesta
satisfactoria frente a la crisis medioambiental. El empleo del descarte del faenado de la industria carnica le
otorga al mismo un nuevo valor agregado, reduce el nivel de residuos, y fomenta el crecimiento de varias
industrias generando nuevos puestos de trabajo y dando lugar a multiplicidad de productos.

El andlisis del mercado tiene previsto un aumento en la actividad ganadera en los proximos afios, por
lo que la implementacion de esta industria en Argentina, es una alternativa atractiva considerando que la
competencia directa tanto a nivel nacional como internacional no es amplia.

La utilizacion de sebo vacuno reduce la dependencia hacia otras materias primas convencionales,
presenta alta disponibilidad y costo reducido dado que se trata de un descarte. Ademas, la ubicacion
estratégica de la empresa en cercanias de las plantas faenadoras y de potenciales clientes conduce a que el
proyecto de produccion de 4cidos grasos y una mezcla de glicéridos constituya una propuesta viable.

A partir de un analisis exhaustivo, se establecen los aspectos técnicos y las alternativas de disefio de
proceso mas convenientes. Se realiza ademdas una optimizacion de los recursos por un lado, mediante una
integracion energética y por otro, recirculando diversas corrientes hacia otras etapas de proceso de manera
de aprovechar los subproductos obtenidos, reducir la produccion de desechos y a su vez, favorecer la
rentabilidad del proyecto.

El periodo de recuperacion de la inversion inicial estimada es de dos afios, lo cual se encuentra muy
por debajo de la vida util del proyecto de veinte afios. Asimismo, la tasa interna de retorno obtenida es
considerablemente mayor a la tasa de rentabilidad minima. Por ultimo, de un analisis de sensibilidad surge
que el proyecto es robusto, resistiendo a la variacion de los costos de materia prima y de los precios de venta
de los productos sin afectar la rentabilidad. Entonces, se puede afirmar que el proyecto es rentable, presenta
un riesgo bajo y por lo tanto, resulta factible de ser llevado a cabo.
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