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Resumen de contenido

El presente proyecto se basa en un estudio de factibilidad para la produccion de alcoholes
grasos, utilizando dcidos grasos como materia prima. Se estudian las distintas tecnologias de
produccion. Posteriormente, se realiza un estudio de mercado para evaluar la conveniencia
de la instalacion de la planta productora en Argentina, analizando la oferta y demanda, y se
realiza una justificacién preliminar del proyecto. A partir de esto, se selecciona la capacidad
de produccion de la planta. También, se detallan las propiedades de materia prima a utilizar,
y condiciones de pureza del producto a obtener.

A partir de ello, se selecciona el método Lurgi como el mds conveniente para
producir alcoholes grasos. Se define el sistema de reaccidn, empezando por una
esterificacidn rdpida sin catdlisis, seguida por una hidrogenacidn catalizada con cromito de
cobre. Se seleccionan las condiciones de operacidn, que resultan alta presion y temperatura.
Una vez definidas estas caracteristicas, se plantean balances de masa preliminares, para
evaluar el consumo de reactivos y la produccidon. Se definen subsistemas, y se estudian
diagramas tecnoldgicos ejemplo de cada uno.

A continuacidn, se lleva a cabo el disefio del reactor, donde ocurre tanto la
esterificacién como la hidrogenacion. Se definen las ecuaciones cinéticas y modelos
termodindmicos y, a partir de ellos, se modela el sistema del reactor. Se definen las
dimensiones y material, asi como condiciones térmicas de operacion. Por ultimo, se
presentan las posibilidades de sistemas de control.

Se prosigue con el diseno del sistema de purificacién, que incluye el
acondicionamiento de hidrdgeno, eliminacién de impurezas, acondicionamiento de
catalizador y obtencidon de la calidad deseada en el producto. Se disefian las torres de
destilacion correspondientes para realizar el correcto fraccionamiento de los alcoholes
grasos, y se definen sus caracteristicas constructivas.

Una vez establecido el esquema general de la planta, se prosigue a realizar la

integracion energética. Se basa en el método Pinch, y consiste en aprovechar la carga
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térmica de algunas corrientes para acondicionar otras. Aquellas corrientes en las que no sea

posible alcanzar las condiciones del proceso mediante este método, se les suministra o extrae
energia mediante corrientes auxiliares. Se definen los intercambiadores de calor
involucrados, asi como los fluidos auxiliares a utilizar. Adicionalmente, se determinan los
equipos auxiliares necesarios para el proceso en general: bombas, calderas, centrifugas,
torres de enfriamiento, eyectores, entre otros. Por ultimo, se calcula el requerimiento
energético total de la planta.

A partir del disefio completo de la planta, se lleva a cabo un andlisis econdmico del
proyecto. Se evalian los costos de inversién (CapEx), los costos de operacidon (OpEx), y
finalmente, la rentabilidad de la produccién de alcoholes grasos. Se compara el beneficio
obtenido con el que se obtendria si se comercializara directamente la materia prima, es decir,
los acidos grasos. Ademds, se realiza un andlisis de sensibilidad de la variacién de la
rentabilidad del proyecto, respecto al cambio en el precio de venta de los alcoholes, el costo
de materia prima y la inversion.

En dltima instancia, se plantea la gestion ambiental del proyecto, que incluye un
andlisis global en su conjunto y un andlisis detallado de sus principales componentes. Se
detallan los aspectos e impactos ambientales generados en la planta que son de mayor
importancia en el presente proyecto. Se define la politica ambiental de la empresa junto con
sus objetivos y metas correspondientes, estableciendo limites para los objetivos ambientales

mas importantes.

10
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1.1. Objetivos del capitulo

En el presente capitulo se realiza un andlisis preliminar del proyecto. El mismo tiene como
objetivo principal el estudio de factibilidad de la produccidn de alcoholes grasos utilizando
como materia prima dcidos grasos obtenidos a partir de sebo vacuno. Se analizan las ventajas
y desventajas de incorporar la etapa productiva, demostrando la conveniencia que genera
adicionarla, ya que se obtiene un producto con mayor valor agregado y, por lo tanto, un
mayor beneficio econdmico.

Por un lado, se enumeran las caracteristicas principales, los usos y aplicaciones, las
propiedades y las especificaciones técnicas de calidad tanto de las materias primas
involucradas en el proceso, como de los productos de interés. Ademds, se describen las
diferentes rutas de reaccién para la obtencién de los alcoholes grasos, mencionando las
condiciones de trabajo y los equipos utilizados para llevar a cabo cada una de ellas. Luego, se
realiza una comparacion cualitativa entre las mismas, en el que se concluye la conveniencia
de la implementacion del método Lurgi. Finalmente, se construye el diagrama de bloques
preliminar de la planta, basado en la ruta de sintesis seleccionada previamente. Asimismo, se
selecciona la capacidad de produccion nominal de la planta.

Por otro lado, se realiza un andlisis del mercado de los alcoholes grasos indicando
tanto la demanda como la oferta a nivel mundial y local. Se analizan los precios de los
compuestos involucrados en el proceso. Ademads, se hace un andlisis de la localizacién de la
planta, teniendo en cuenta varios factores como la disponibilidad de materias primas, la
demanda local, etc.

Finalmente, se realiza la justificacion preliminar del proyecto teniendo en cuenta que
el mismo brinda una gran variedad de beneficios, no solo a la empresa productora en

cuestion, sino también al sector econdmico argentino y al medio ambiente.

12
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1.2. Resumen ejecutivo

En el presente informe se analiza la posibilidad de extender la linea de produccién de una
empresa preexistente. La empresa se encuentra instalada en el Parque Industrial Privado
Tortuguitas, ubicado en el partido de Malvinas Argentinas en la Provincia de Buenos Aires.
La idea principal estd basada en obtener como producto final alcoholes grasos, utilizando el
producto actual, los dcidos grasos, como materia prima. Estos dltimos son obtenidos a partir
de sebo vacuno en la linea original, y son utilizados como materia prima para producir
alcohol estearilico y cetilico de calidad 98% p/p, que tienen un mayor valor agregado que el
producto original, otorgdndole mayores ingresos a la empresa.

Se propone la adicidn a la linea productiva de los siguientes procesos: esterificacion,
hidrogenacidn, destilacion y fraccionamiento, para obtener finalmente los alcoholes grasos
deseados (figura 1.1). Para la ruta de produccion se utiliza el método Lurgi de obtencidn de

alcoholes grasos a partir de dcidos grasos.

-a'-'i‘idl.l't; F:Ifl,.‘\.l,l'\-.. Ir i":;|i|."|;;1i|,1|,|\..
glicerina v agua

Esteres grasos

Hidrljﬁe:nu

Alcoholes grazos recirculados

Alcoholes grasos

Alcohol cetilico v estearilico

Figura 1.1. Diagrama en bloques preliminar del proceso productivo.

13
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El mercado mundial de alcoholes grasos en el afo 2020 fue de 5.400 millones de

ddlares y se espera que alcance los 7.000 millones de ddlares en 2025. En Argentina no se
conocen productores de alcoholes grasos hasta el momento. Por esta razodn, el presente
proyecto estaria orientado a cubrir parte de la demanda interna del pais.

El precio de venta FOB del alcohol cetilico y del estearilico es de 1800 US$/ton. En la
tabla 1.1 se presentan las especificaciones de la materia prima junto con los precios de venta
FOB de los dcidos grasos. El precio promedio de los dcidos grasos considerando las
composiciones presentes en la mezcla es de 1.373,2 US$/ton. La mezcla de agua, glicerina y

triglicéridos se la considera como impurezas en la corriente de materia prima.

Tabla 1.1. Especificaciones de la materia prima y precios de venta FOB.

Especie % p/p Precio FOB (US$/ton)
19,38 1.200
46,44 1.500
29,18 1.200
0,8 1.700
4,02 1.997
0,18 -

Se opta por tomar una capacidad de produccién nominal de 2 ton/h, asi se logran
cubrir con los requerimientos de la demanda del pais para abastecer el mercado local de
alcoholes grasos, y también destinar parte de la produccidn a la exportacion.

Los alcoholes grasos se utilizan principalmente en la industria de la cosmética, como

elementos de cuidado personal, y como detergentes y jabones.
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1.3. Introduccidén

1.3.1. Procesos oleoquimicos

La oleoquimica se basa en la produccién de materias primas para la industria quimica a
partir de grasas y aceites de origen vegetal o animal, los cuales son biodegradables y
renovables, a diferencia de la petroquimica que lo hace a partir del petréleo crudo. El
proceso bdsico comprende la separacidn de la glicerina de los dcidos grasos.

La ruta tipica de los procesos oleoquimicos cominmente utilizados se esquematizan

como se indica en la figura 1.2.

EE
:
2

£
i
3

1 Refinacion y destiacon de |
_ glcerma

)
§

ff
| 3

Figura 1.2. Ruta tipica de los procesos oleoquimicos.

A continuacidn se detallan las etapas mds importantes de los procesos oleoquimicos.
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Hidrolisis: es el proceso mediante el cual, utilizando alta presidn, alta temperatura y

agua, se rompen las moléculas de aceite produciendo dcidos grasos y glicerina. Los dcidos
grasos producidos necesitan posteriormente refinarse y fraccionarse. La glicerina sale del
proceso diluida en 80% de agua, que debe ser removida posteriormente. Se utilizan reactores
de acero inoxidable de alta presidn (60 bar), intercambiadores de calor, equipos de vacio,
bombas y condensadores.

Refinacion de los dcidos grasos: conocida como destilacidn, consiste en la eliminacidn
de impurezas provenientes del proceso de hidrdlisis. La misma se realiza a altas
temperaturas y en condiciones de vacio. Los dcidos grasos pueden ser utilizados
directamente para producir jabdn, para ser fraccionados o para producir metil ésteres.

Fraccionamiento de los dcidos grasos: el mismo consiste en la separacién de los dcidos
grasos, dependiendo de la materia prima utilizada. Los dcidos grasos, luego de ser destilados,
se separan por peso molecular, de tal forma que se producen componentes puros mediante el
proceso de fraccionamiento.

Produccion de viruta de jabon: consiste en la neutralizacion continua de los dcidos
grasos con soda cdustica, para formar agua jabonada. A este producto intermedio se le
agregan los componentes neutros del jabon. Se somete a un secado al vacio y por ultimo se la
escama para ser envasado y despachado. La viruta de jabdn estd sustituyendo a los jabones
provenientes de la saponificacion directa de los aceites y, principalmente, la del sebo,
mejorando la calidad.

Proceso de evaporacion del agua de glicerina: este proceso consiste en la remocidn del
agua de la glicerina proveniente del proceso de hidrdlisis, debido a que esta mezcla contiene
80% de agua. Es un proceso fisico mediante vacio y calentamiento a vapor. El agua se evapora
por etapas. El condensado, que es agua pura, se reutiliza en el proceso de hidrdlisis, con el
respectivo ahorro de agua y energia.

Refinacion de la glicerina: consiste en la purificacién de la glicerina, al remover el 20%

del agua y eliminar las impurezas. Se destila el agua contenida utilizando vacio y una
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columna empacada, luego se filtra el producto a través del carbdn activado, donde se elimina

cualquier color y olor que contenga. Después del filtrado, el producto tiene caracteristicas
del 99,8% de pureza y una transparencia absoluta.

A partir de los dcidos grasos y sus principales derivados se pueden obtener nuevos
subproductos que tienen una amplia gama de aplicaciones finales directas e indirectas en la
industria. Los principales productos que se obtienen mediante procesos oleoquimicos se

presentan en la figura 1.3.

Aceites Vegetales y Animales

Procesamiento

Oleoquimicos
Acidos grasos, Glicerina, Alcoholes, Esteres de acidos
grasos, etc.

Detergentes, jabones, suavizantes de ropa, cosméticos,
farmacos, velas, aceites y grasas lubricantes, pinturas y
barnices, plasticos, tintas de impresion, emulsionantes de
alimentos, revestimientos, etc.

Figura 1.3. Productos que se obtienen a partir de oleoquimicos.

1.3.2. Ventajas de incorporar la etapa de produccion de alcoholes grasos

La principal ventaja al momento de incorporar la etapa de produccién de alcoholes grasos es
obtener un producto de mayor valor agregado, buscando maximizar el beneficio del proceso
productivo. Los dcidos grasos dominan el mercado oleoquimico mundial, por lo que es
valioso obtener un subproducto y generarle una utilidad adicional a la materia prima.

El mercado de los alcoholes grasos de origen natural estd en constante crecimiento ya
que se busca reemplazar aquellos de origen petroquimico. Estos ultimos son menos

biodegradables y potencialmente téxicos para el medio ambiente. Por ello, seria esencial
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potenciar un producto que, ademds de ser beneficioso en términos econémicos, colabore con

la ética ecoldgica.

El precio de venta del producto obtenido al agregar esta etapa es mayor que el del
acido graso, esto genera una mayor ganancia y por ende, un mayor beneficio de produccion.

El objetivo de incorporar dicha planta productiva estaria principalmente apuntado a
abastecer el mercado local en Argentina. Esto es asi, ya que el pais maneja altos volimenes
de importacidon por parte de las empresas productoras locales, por lo que se busca sustituir
las importaciones. De este modo, las empresas se ahorrarian los costos involucrados en la
importacidn. Por otro lado, parte de la produccidn estaria destinada a la exportacion, por lo
que Argentina se insertaria en un mercado mundial que anteriormente no estaba abarcado

por el pais.

1.3.3. Estado de la industria

Debido al aumento del precio del petrdleo, los alcoholes de larga cadena de origen
oleoquimico estdn aumentando en forma constante su participacion en el mercado.

La demanda del mercado de alcoholes grasos naturales estd impulsada por el
aumento de la necesidad de tener ingredientes de origen natural para la fabricacion de
detergentes, jabones y productos para el cuidado personal. El aumento de las preocupaciones
ambientales y de salud a nivel mundial con respecto al uso de alcoholes grasos de origen
petroquimico impulsa el crecimiento del mercado de los alcoholes grasos naturales. Ademas,
varias industrias estdn convergiendo hacia el desarrollo eficiente de productos quimicos
biodegradables y de origen natural mediante el uso de materias primas de origen bioldgico
para reducir la huella de carbono global.

En el campo de la tecnologia de produccion de alcoholes oleoquimicos, se han hecho
progresos considerables en los ultimos afos. Mientras que tradicionalmente la
hidrogenacion de ésteres metilicos se realizaba a una presién de 300 atmdsferas, nuevas

tecnologias desarrolladas por Davy permiten trabajar a 40 atmdsferas, lo que puede reducir
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la inversion en forma considerable. Por otro lado, la empresa Lurgi ha desarrollado un

proceso que utiliza dcidos grasos como materia prima para la produccion de alcoholes
grasos. Esta tecnologia es interesante para los grandes productores de dcidos grasos que
desean utilizar su propia materia prima.

Los alcoholes de larga cadena son productos muy importantes para la produccién de
tensioactivos utilizados en detergentes, shampoo, jabén liquido y otros productos de cuidado
personal. Aproximadamente tres cuartos de la produccion mundial de alcoholes grasos esta
destinado a la produccidn de tensoactivos no idnicos y anidnicos.

Los principales productos quimicos provenientes de las materias grasas son dcidos
grasos libres y derivados de los mismos, como alcoholes, aminas, ésteres y también el

glicerol. En la figura 1.4 se puede observar esta distribucidn.

® fcidot grasos = Esteres metilicos = Alcoholes grasos = Aminas = Gliceral

Figura 1.4. Produccidn de oleoquimicos bdsicos en el afio 2000.

1.4. Materia prima

1.4.1. Acidos grasos
Los dcidos grasos son dcidos carboxilicos de cadena lineal, de diferente longitud o nimero
de dtomos de carbono. Cada dtomo de carbono se une al siguiente y al precedente por medio

de un enlace covalente sencillo o doble.

El 4cido oleico (C18) es un dcido graso con una insaturacion y es el mas abundante de

los acidos grasos insaturados en la naturaleza, también hay poliinsaturados como el dcido
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linolénico (C18) que contiene dos o mds dobles enlaces. El dcido ldurico (C12) es el dcido

principal presente en el aceite de coco (45 - 50%) y en el aceite de palma (45 - 55%). El dcido
palmitico (C16) constituye entre el 20 y el 30% de las grasas animales y también es un
componente importante de la mayoria de las grasas de origen vegetal (35-45% de aceite de
palma).

Por otro lado, el dcido estedrico (C18) es el dcido graso de cadena larga mds comun en
la naturaleza, y proviene tanto de grasas animales como vegetales. Es ampliamente utilizado
como lubricante y aditivo en preparaciones industriales. Se utiliza en la fabricacién de
estearatos metdlicos, productos farmacéuticos, jabones, cosméticos, y envases de alimentos.

También se usa como suavizante y agente dispersante en cauchos.

1.4.2. Calidad de la materia prima

La planta en cuestion procesa dcidos grasos obtenidos a partir de sebo vacuno para la
produccion de alcoholes grasos.

La materia prima utilizada es una mezcla de dcidos grasos. La composicién de esta
mezcla utilizada como materia prima ya se encuentra establecida, debido a que es el

producto de la planta productora original, la misma se detalla a continuacién en la tabla 1.2.
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Tabla 1.2. Especificaciones de la materia prima.

Especie % plp

Acido estedrico (C18:0) 19,38
Acido oleico (C18:1) 46,44
Acido palmitico (C14:0) 29,18
Acido miristico (C14:0) 0,8
Acido linoléico (C18:2) 4,02
Agua + glicerina + TG 0,18

1.4.3. Ventajas y desventajas de la utilizacion de sebo

Como se ha mencionado a lo largo del presente informe, los alcoholes grasos pueden ser
obtenidos a partir de diversas materias primas. Pueden ser de origen oleoquimico o
petroquimico, siendo los primeros los preferidos en la actualidad por cuestiones ecoldgicas.
Dentro de los de origen oleoquimico, se destacan como materia prima a utilizar: aceite de
palma, aceite de coco y aceite de soja. En los ultimos afios se prefirié la produccidn de aceite
de palma, principalmente en las regiones tropicales. El auge del cultivo de palma, debido a la
alta demanda, se volvié controversial. Trae consigo problemas tales como deforestacidn,
conservacion de la vida silvestre, conflictos en la posesidn de tierras, utilizacién masiva de
agua, fertilizantes y pesticidas; entre otros. En fin, genera una devastacion ambiental. Por
esta razon, el sebo es una buena alternativa para utilizarlo como materia prima para producir
alcoholes grasos.

Sin embargo, la utilizacién de sebo conlleva problemas derivados de la ganaderia
intensiva. El metano que libera el ganado bovino corresponde al 20% de las emisiones de
gases de efecto invernadero en Argentina, la mayor amenaza al cambio climdtico en el pais,
segun el Inventario realizado por la Secretaria de Ambiente en 2017. Ademds, si se
consideran los residuos, la deforestacion para plantar pasto, la produccidn de piensos y el

procesamiento de carne, entre otros, ascienden al 35% de las emisiones totales. A pesar de
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esto, hoy en dia se estdn evaluando medidas orientadas a aumentar la productividad del

sector ganadero, con su consecuente reduccion de emisiones por kilogramo producido.

El sebo es un subproducto de la industria alimenticia. Aunque antiguamente se
consideraba un desecho, hoy en dia se intenta reciclar la mayor cantidad de subproductos
obtenidos del animal, ya que son una gran proporcion del mismo; aproximadamente un 40%
del peso vivo de una res. Por esta razdn, ya que representa un gran volumen de residuos pero
con alto potencial para su uso como materia prima, su reciclaje es imprescindible. Es una
buena alternativa frente al aceite de palma, ya que se evita deforestar y se aprovecha un

subproducto de una industria predominante en la Argentina.

1.5. Productos

1.5.1. Alcoholes grasos

Los alcoholes grasos o superiores son alcoholes monohidricos alifdticos que
contienen seis o mds dtomos de carbono. Dependiendo de las materias primas utilizadas, los
alcoholes se clasifican en naturales o sintéticos. Los alcoholes grasos naturales se basan en
recursos renovables tales como grasas, aceites y ceras de plantas de origen animal y vegetal,
mientras que los sintéticos se producen a partir de productos petroquimicos como olefinas 'y
parafinas.

Los alcoholes grasos de interés en el presente proyecto son el alcohol cetilico (C16) y
el estearilico (C18), ambos con una pureza 98% p/p. Los mismos son alcoholes grasos

saturados ya que no presentan en su estructura dobles enlaces.

1.5.1.1. Propiedades fisicas

Los alcoholes grasos saturados hasta el dodecanol son claros, liquidos e incoloros.
Del tetradecanol en adelante presentan una consistencia cerosa. Se clasifican en dos grupos
homdlogos; los de bajo peso molecular y los de alto peso molecular. Los primeros tienen

olores caracteristicos, los segundos son inodoros, excepto si tienen trazas de impurezas
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como compuestos carbonilicos o hidrocarburos que usualmente estdn presentes. Los

alcoholes saturados cristalizan en una red casi ortorrémbica y todos tienen una densidad

especifica mds baja que el agua.

Los puntos de ebullicién y de fusion de los alcoholes grasos se incrementan

uniformemente a medida que aumenta el numero de carbonos. El impacto de la polaridad del

grupo hidroxilo disminuye con el aumento de la longitud de la cadena carbonada. Por lo

tanto, el hexanol e incluso el octanol muestran cierta solubilidad en agua, pero el decanol y

los alcoholes grasos superiores pueden ser considerados inmiscibles con agua. Sin embargo,

se observa una ligera higroscopicidad incluso con octadecanol y alcoholes grasos superiores,

que pueden absorber el vapor de agua del aire durante el almacenamiento.

Algunos solventes adecuados para los alcoholes grasos son compuestos orgdnicos

comunes como el éter de petrdleo, alcoholes de bajo peso molecular y dietiléter.

1.5.1.2. Propiedades quimicas

La importancia industrial de los alcoholes grasos se debe a la gran cantidad de reacciones

que puede sufrir el grupo hidroxilo. La figura 1.5 muestra algunos ejemplos tipicos, muchos

de los derivados resultantes son productos intermedios de importancia comercial.
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Figura 1.5. Reacciones tipicas de alcoholes grasos.
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En condiciones normales, los alcoholes grasos son resistentes a la oxidacidn. Sin
embargo, pueden ser convertidos en aldehidos o dcidos carboxilicos usando oxidantes fuertes
o por oxidacidn catalitica con aire u oxigeno.

En la tabla 1.3 se resumen las propiedades fisicas y quimicas de algunos alcoholes

grasos. En ella, se resaltan los alcoholes grasos de interés en el presente proyecto.

Tabla 1.3. Propiedades fisicas y quimicas de los alcoholes grasos.

IUPALC mime Comanon e CAS registry  Molecular M Hydroxyl . (' S Densty . Refractive
rurnber formula mirmher C i KPa) glem’ e
[ M (x, ")
[-Hexanol caprasc aleohiol [ E1-27-3) CH O 2T 548 —52 57 ST (240 LALED (20h
I=Hepianod enanthse alcehal |4 X 1=Fikt5]) CaHpply 1162 482 -3 IT6 EE22 (X 14242 (20
[-Ohumis] capryhic aleohaol [ -87-5] CaHeld 13002 430 —I6 198 (LR35 (20 FA206 (240
|- Mol pelirponic alcobol [ S F-08-8) CuHaply 1443 3IBE —d 213 [LEIR (3 14338 (20)
I-Detcamad capric dechul [E2-30-1) CrH=0 1583 354 T 130 B2 (20 FAST] (20
I=Unikecams] [112-42-5) CrHa ITX3 325 16 245 LA (200 B MR (20
I-Dienbecinl laury] alechol [112-52-8) M0 t86.3 300 .k 1 R22 040y F4428 (20
I=Tridecams] 14 12-70-5) CraH N4 280 M 276
[ -Tetradecanal myriEy alcohol [1£2.72-1] CyHd 2144 X6l A 172 {26T7) [LEIF (4 FA35H (50)
I-Pemtadecinol 1528 75- 5] a3 2384 248 +4 LA (50
I-Hesadecanal eyl alvaled [36653-82-d] CH,0 2425 10 40 194 (26T DRI (60 14302 (6D |
1-Hepindecinnl margary] alcwhol | Fai-M54| CirH=0) 25605 218 54
[ 1-Dctadecanil sleary] alechal [112-03.5] CyH 0 70s N7 58 J1d (267) OEIS (603 1.43RH (60 |
| -Nonadecand | 1454845 Crlntd RS 196 62 LA32E (T
1-Esecranol arachindy] aboohol | 620L05-08 CxH 0 4986 8T B4 215 ({133)  D.ED6(T0)
I-Henesosanl (155008 Oy He 0 iza 179 GE
1 -Dhoe ezl bebenyvl aloabol [ e -19-K] CoH O 266 171 TI  MI{133) 0507 (80
I-Tricosaml |3 123-04-3] CnHgld 06 [ed )
| -Tetracosaial lipmocery] aboohal - | 56504 CaHa0 1547 IS8 v
| -Pentacosand j2o040-98-2]  CogHa,0 38T k52 TH
I -Hex acosanal ceryl aleshol | 5ide-52.5) CagH O {27 146 Bl
I-Heptacosanal | 2004- 254 CrHagtd j=as 141 &2
1Dt montanyl aleohaed (5576409 CagHa O 4105 36 =5
I -Nonacosanol [ 6624- 768 CagHlpkd 4248 132 23
I -Tericonlanol mymcy] aleahal [ S%-5010 CeHe:0) 4388 1218 By
| =Hemirisconianal mehissy] alcohed | Sda-55-5) e 4529 124 BY
| -Ditracon Ll lacceryl aleohol | 6624 7o) CaHel) 4h05 120 -1
I-Tritrtacontanal [71333-61-2] CuHm 4509 Il&
I-Tetratracoonol — pedidyl aleohol [28d50F00  CoyHpld Jug e |13 a2

1.5.2. Especificaciones técnicas y de calidad de los productos

Los alcoholes grasos deben cumplir con ciertas especificaciones de calidad minimas para
poder acceder a mercados internacionales.

Los alcoholes grasos de uso comercial, generalmente, deben tener un bajo valor de
saponificacién y bajo valor dcido. A continuacién se definen cada uno de los términos usados

para especificar la calidad de los productos.
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% Valor dcido (AV): es una medida del contenido de dcidos grasos libres presente en el

alcohol y se define como el nimero de miligramos de KOH requeridos para

neutralizar los dcidos grasos libres en 1 gramo de alcohol.

R
*%

Valor de saponificacion (SV): da, junto con el valor dcido, una medida del contenido de
ésteres libres en el alcohol producido, y se define como el nimero de miligramos de
KOH requeridos para saponificar completamente los ésteres y dcidos grasos libres en
1 gramo de alcohol.

% Valor éster (EV): es el nimero que se obtiene por sustraccion entre el valor de

saponificacion y el valor 4cido.

R
%

Valor de yodo (IV): se mide como el nimero de gramos de I, que son absorbidos por
100 gramos de alcohol. El valor de yodo indica la cantidad de enlaces dobles

contenidos en el alcohol producido.

Las especificaciones técnicas de los alcoholes grasos en general se resumen en la
tabla 1.4. Se representan los valores de los pardmetros indicativos de la calidad de los
mismos en forma genérica.

Tabla 1.4. Especificaciones técnicas de los alcoholes grasos.

PARAMETRO VALOR

Indice Acido 0,1 max.
Indice de Saponificacion 1,0 max.
Indice de Yodo 0.5 max.
Indice de Hidroxile 285-295
indice de Carbonilo 100 ppm max.
Humedad (%Peso) 0.2 max.
Hidrocarburos (% Peso) 0,5 max.
Color APHA 10 max.

Fuente: Kao Corporation, KALKOL 2450 Product Specification Sheet.

El alcohol cetilico es uno de los productos de interés. Es un alcohol graso derivado de
la saponificacion de los dcidos grasos. En la tabla 1.5 se detallan las especificaciones del

producto del fabricante Timur Oleochemicals Malaysia.
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Tabla 1.5. Especificaciones Alcohol cetilico C16- 98% min.

Parametro

Indice de acidez (mgKOH /g)
Valor de yodo % max.
Valor de saponificacion (mgKOH/g)
Valor de hidroxilo % max.
Punto de solidificacién (°C)

Contenido de agua % max.

% de hidrocarburo

Color APHA

Alcohol cetilico C16-98% min.

Método Especificacion Valor tipico

1SO 660 (Parte 5): 1996

0,1 maximo

AOCS Tg I-64:1997 0,5 maximo 0,14

AOCS Tg I-64: 1997 0,5 maximo 0,03

AOCS Cd 13-60: 1997 228-233 229
ISO 3841: 1997 47-50 48,5

ISO 760 (Parte 7): 1978

0,3 maximo

Especificacion adicional

En Hse QC 027

ASTM D1209

Almacenamiento: el producto almacenado en envases cerrados en condiciones ambientales debe ser

estable al menos 2 afios.

El alcohol estearilico es otro de los productos de interés del proceso. También es

derivado de la saponificacidn de dcidos grasos. A continuacidn, en la tabla 1.6 se detallan las

especificaciones del fabricante Timur Oleochemicals Malaysia.
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Tabla 1.6. Especificaciones Alcohol estearilico C18-98% min.

Alcohol estearilico C18-98% min.

Parametro Método Especificacion

Indice de acidez (mgKOH /g) ISO 660 (Parte 5): 1996

0,1 maximo

Valor de yodo % max. AOCS Tg [-64:1997 0,7 mdximo

Valor de saponificacion (mgKOH/g) AOCS Tg I-64: 1997 0,5 mdximo

Valor de hidroxilo % max. AOCS Cd 13-60: 1997 206-210

Punto de solidificacién (°C) ISO 3841: 1997 56-58

Contenido de agua % max. ISO 760 (Parte 7): 1978 0,3 mdximo

Especificacion adicional

% de hidrocarburo En Hse QC 027

Color APHA ASTM D1209 10 max.

1.5.3. Usos y aplicaciones

1.5.3.1. Caracteristicas generales

La importancia industrial de los alcoholes grasos se debe a la gran cantidad de reacciones en
las cuales el grupo hidroxilo puede participar. Los alcoholes grasos son predominantemente
usados como materia prima para la produccién de surfactantes, plastificantes, lubricantes y
resinas sintéticas. Son también usados como aditivos para varios productos de consumo,
tales como shampoo y cosméticos. Otra de las aplicaciones en el mercado quimico, es su
utilizacién como alcohol base o como materia prima para la obtencidn de sus derivados.

La distribucidn del uso de los alcoholes grasos en la industria se puede observar en la

figura 1.6.
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DISTRIBUCION DEL USO DE LOS ALCOHOLES GRASOS
EN LA INDUSTRIA

* JABONES ¥
DETERGENTES

» CUIDADO PERSONAL

: LUBRICANTES

= AMINAS

=OTRUS

Figura 1.6. Distribucion del uso de los alcoholes grasos en la industria.

El grafico muestra que el mayor porcentaje se da en el uso de detergentesy jabones,
principalmente caracteristico de los alcoholes grasos superiores, que son los que contienen
entre 11 y 20 dtomos de carbono. Por ello, se los denomina alcoholes detergentes. La
explicacién quimica de tal caracteristica es debido al cardcter anfifilico de sus moléculas,
esto hace que el extremo hidrofilico facilite la solubilidad en el agua, y el hidréfobo confiera
una actividad superficial.

El segundo mayor uso se da en cuidados personales, donde los alcoholes grasos son
utilizados en emulsiones cosméticas, cremas, lociones y cuidados del cabello. Su finalidad
principal es proporcionar consistencia al producto. Asimismo, aportan propiedades
filmdgenas, humectantes, hidratantes, emolientes y suavizantes. Esto se basa en el cardcter
polar de los alcoholes. Ademads, el cardcter polar permite su uso como lubricantes,
principalmente para el procesamiento de polimeros. Por ejemplo, los ésteres acrilicos de los
alcoholes grasos son precursores de polimetacrilatos, utilizados como fluidificantes y
mejoradores de indice de viscosidad en aceites crudos y lubricantes.

Dentro de los usos menos comunes, se puede destacar su utilizacién en la industria
del tabaco. Se utilizan alcoholes grasos para controlar el crecimiento indeseado de retofios.
Esto se debe a que fundamentalmente los metabolitos de degradacidn del alcohol impiden el
crecimiento de los brotes. También en la industria del papel, los alcoholes grasos compiten
con antiespumantes a base de siliconas. Por ultimo, se emplean como controladores de la

evaporacic')n de agua en zonas donde este recurso es escaso.
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En la figura 1.7 se resumen los usos y aplicaciones de los alcoholes grasos.

Figura 1.7. Arbol de aplicaciones de los alcoholes grasos.

1.5.3.2. Caracteristicas particulares del alcohol cetilico y estearilico.

El alcohol cetilico es muy usado en la industria cosmética. En productos como lociones y
cremas para la piel, el mismo actia como agente espesante y emulsionante evitando
separacion de los productos. En ldpices de labios ayuda a que el color se adhiera a la piel, que
se debe a la capacidad del alcohol de fundirse a temperaturas mds elevadas que la
temperatura corporal. En emulsiones y emolientes se usa el cetilico para dar consistencia,
dependiendo del porcentaje del mismo sera la consistencia de la preparacion.

En las aplicaciones industriales, es un ingrediente principal en los combustibles,
productos quimicos intermedios y plastificantes, y se usa como lubricante de tuercas y
bulones.

El alcohol estearilico tiene propiedades emolientes y emulsificantes débiles,
aumentando la viscosidad y consistencia de las mezclas que se forman. Se utiliza en la
formulacidn de cremas y pomadas, tanto en farmacia como en cosmética, especialmente en
aquellas en las que se desea incorporar agua o una solucién acuosa, ya que incrementa la
capacidad de absorcion de agua. Se usa también en la elaboracion de comprimidos de

liberacidn controlada, supositorios, y preparados transdérmicos.
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1.6. Procesos de produccion

En el presente trabajo el objetivo es producir alcoholes grasos a partir de dcidos grasos
obtenidos del sebo vacuno. En la actualidad, se obtienen alcoholes grasos a partir de la
reduccion de reactivos por hidrogenacion. Se pueden seguir varias rutas de produccidn, entre
las cuales se destacan la hidrogenacion de dcidos grasos, la hidrogenacion de ésteres de
metilo o la hidrogenacidon de ésteres grasos. La eleccion del proceso depende de la materia
prima elegida como alimentacidn al proceso y la tecnologia utilizada para el proceso de
hidrogenacidon. En todos los casos, se utiliza hidrégeno a altas presiones y un catalizador

basado en cobre.

1.6.1. Métodos de produccion

1.6.1.1. Hidrogenacidn de acidos grasos

La hidrogenacion de dcidos grasos consiste, justamente, en someter directamente a los
acidos grasos al proceso de hidrogenacidn, obteniendo como producto el alcohol graso. Se
utiliza un catalizador heterogéneo, que depende del tipo de equipo a utilizar. El diagrama en

bloques simplificado del proceso se observa en la figura 1.8.

Acidos grasos ' #=  Alcoholes grasos

Figura 1.8. Diagrama en bloques simplificado de la hidrogenacién de dcidos grasos.

Es un proceso que presenta limitaciones: se requieren equipos resistentes a la
corrosion debido al medio dcido en el que se lleva a cabo la reaccidn, y se requieren
temperaturas y presiones de operacion elevadas. Asimismo, el catalizador debe ser resistente
a dichas condiciones de operacidn. Por esta razdn, es un proceso que no se suele utilizar a

gran escala comercial.
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1.6.1.2. Hidrogenacion de ésteres de metilo

Para producir alcoholes grasos mediante hidrogenacion de ésteres de metilo se puede partir
de grasa o aceite crudo, o de dcidos grasos. Si se parte de grasa o aceite, se las somete a un
proceso de transesterificacion con metanol. Similarmente, si se parte de dcidos grasos, se
realiza una esterificacién con metanol. En ambos casos se obtiene el éster de metilo, que
posteriormente se hidrogena. Se recupera el metanol obtenido como producto en la
hidrogenacidn, y se recircula al proceso de transesterificacién, ingresando junto al metanol
utilizado como reactivo. Ambos procesos son representados en los diagramas en bloque de

las figuras 1.9y 1.10.

Metanol
- ; e
Acidos v Esteres de Alcoholes
A0S metilo grasos
—- — L —— e ——

I
\J

Subproducto:
ézreres de
metilo

Figura 1.9. Diagrama en bloques simplificado de la hidrogenacidn de ésteres de metilo partiendo de

dcidos grasos.

Metanol
=l ; A ——
Aceite o " Esteres de Alcohales
prasa metilo Frasos
— e -——. ——f- —— i
# I

. ) Subproducto:
h"hr_’md_u':m' ésteres de

glicerina metilo

Figura 1.10. Diagrama en bloques simplificado de la hidrogenacidn de ésteres de metilo partiendo de

aceite crudo.
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Es el proceso preferido para la sintesis industrial de alcoholes grasos dado que es

relativamente mads sencilla la hidrogenacion del éster, aunque se requieren de etapas
adicionales de separacién de metanol obtenido. Ademds, este proceso suele llevarse a cabo
cuando hay una planta de éster metilico in situ, o si el éster metilico es un producto

secundario de la instalacidn.

1.6.1.3. Hidrogenacion de ésteres grasos

Como variante del primer método, en vez de utilizar los dcidos grasos, se los puede
previamente transformar en un éster de cera mediante la reaccién con alcoholes grasos. Para
ello se utiliza un reciclo en el sistema, que recircula parte del producto. Se obtiene el éster
graso que, posteriormente, se somete al mismo proceso de hidrogenacién que el método
anterior. A este método se lo denomina “wax ester route” o mds conocido como proceso
Lurgi, nombrado en honor a la compania alemana que desarrollé la tecnologia del mismo. En

la figura 1.11 se distingue un diagrama en bloques simplificado del proceso.

Alcoholes
Erasos
recirculados

W

Acidos Esteres grasos Alcoholes

Erasos | - Zrasos

Figura 1.11. Diagrama en bloques simplificado de la hidrogenacidn de ésteres grasos.

1.6.2. Comparacion y eleccion del método de produccion

En la tabla 1.7 se procede a la comparacion, analizando las ventajas y desventajas de los tres

métodos previamente mencionados.
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Ventajas

Existen varios fabricantes de la

Tabla 1.7. Comparacién de los métodos de obtencidén de alcoholes grasos.

Desventajas

> Debido a la acidez del proceso:

tecnologia. catalizador y equipos resistentes.
Conlleva un mayor costo.
La esterificacion y la Es dificultosa la separacion de

transesterificacion requieren de
bajas presiones y temperatura.
Existen varios fabricantes de la
tecnologia.

Ampliamente utilizado en la
industria.

Se pueden comercializar los

ésteres de metilo.

alcoholes grasos y ésteres de
metilo sin reaccionar, por Ila
similitud de puntos de ebullicién
de cadenas de misma cantidad de
carbonos.

Se utiliza metanol, un reactivo
dificil de almacenar por su

inflamabilidad y téxico para el ser

humano.

> La  hidrdlisis no requiere | > Hay un sdlo fabricante de la

catalizador. tecnologia (Lurgi).
hidrdlisis

condiciones de

> No hay productos secundarios. > La requiere altas

> Existe wuna alternativa para presion y

trabajar a bajas presiones. temperatura, a menos que se
> Puede simplificarse el proceso utilice la tecnologia actual de
en un solo equipo. Lurgi que logré disminuir la

presion de operacidn.

En el presente trabajo se opta seguir la ruta de la hidrogenacién de ésteres grasos, es
decir, el método desarrollado por Lurgi. Una de las ventajas de utilizar este proceso es que,
en contraste con la hidrogenacion de ésteres de metilo, no se requiere el tratamiento
adicional de recuperaciéon de metanol para su posterior recirculacion al sistema. Esto trae
una disminucién de los costos de inversion y de operacidn, debido a que no es necesario
invertir en procesos de purificaciéon ni transporte relacionados al mismo. Asimismo, en
comparacion con ese proceso no se requiere de metanol como materia prima. Una de las
desventajas que trae el uso de metanol es su almacenamiento, debido a que es un producto

inflamable, y es téxico para el ser humano. Ademds, otra de las diferencias del proceso Lurgi
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con el que parte del éster de metilo, es que el primero se realiza en fase liquida, mientras que

el segundo se lleva a cabo en fase gaseosa.

Por otro lado, en comparacién con la hidrogenacion directa de dcidos grasos, una de
las ventajas es que no se requieren equipos resistentes a la corrosion, debido a que no se
somete al proceso a condiciones dcidas de operacidon. Por esta misma razon, el catalizador
utilizado tampoco debe ser resistente a la acidez. Esto requiere menor costo de inversién en

equipo, debido al material utilizado.

1.6.3. Método Lurgi

A continuacidn se profundiza cada etapa del proceso elegido. Se muestra un diagrama en

bloques simplificado del proceso bajo estudio en la figura 1.12.

Alcoholes grasos recirculados
[=)

Acidos Esteres Aleohaoles
e - rasns g i ] rasos
grasos z | y
—= = = | - = e
L Y s

Hidrogena

Hidrogeno

Figura 1.12. Diagrama en bloques de la hidrogenacidn de ésteres grasos.

R

% Esterificacion
En esta etapa, los dcidos grasos reaccionan con los alcoholes grasos recirculados,
dando como producto ésteres grasos y agua. Ocurre en condiciones de alta temperatura,

presién atmosférica y no se utiliza catalizador.

R1 — COOH + R2 OH o R1 - COOR2 + HZO

Acido graso  Alcohol graso Ester graso Agua
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Previamente, se analiza la calidad de la materia prima a utilizar. Es notable que estd

compuesta pricticamente en su totalidad por dcidos grasos, y contiene una pequefa
proporcion de agua, glicerina y triglicéridos. Debido a que la reaccién de esterificacion
produce agua, seria recomendable que la materia prima utilizada no la contuviera (debido a
que la reaccidn es reversible, y desfavoreceria el desplazamiento de la misma hacia los
productos). A pesar de ello, como la proporcion de agua en la alimentacién es muy pequeiia

en comparacion con los otros reactivos, no se justifica la purificacién previa de la corriente.

R

% Hidrogenacion
Los ésteres grasos producidos reaccionan con el hidrdgeno, resultando en una mezcla

de alcoholes grasos. La reaccidn corresponde a la siguiente:

Rl—COOR2 + 2H2 © Rl'—OH + RZ—OH

Ester graso  Hidrégeno  Alcohol graso  Alcohol graso

Se utiliza un catalizador heterogéneo, la tecnologia Lurgi estd caracterizada por un
catalizador basado en Cu-Cr. El proceso se lleva a cabo a presiones entre 150 y 300 bares, y

un rango de temperatura comprendido entre los 250 °C y 350 °C.

R

% Destilacion y fraccionamiento de alcoholes grasos

Posteriormente, es posible fraccionar la mezcla de alcoholes grasos cruda resultante,
para separarlos en productos especificos de alcohol graso, en la figura 1.13 se esquematiza
una configuracion habitual para realizar dicha operacion. Es esperable que la mezcla de
alcoholes grasos obtenida deba ser fraccionada, con el fin de cumplir con las

especificaciones de los productos.
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Figura 1.13. Esquema tecnoldgico tipico para el fraccionamiento de alcoholes grasos.

1.6.3.1. Método Lurgi: tecnologias de produccion

Lurgi es una compaiia alemana de ingenieria y tecnologia, y constantemente se encuentra
innovando los procesos. Esto se debe, principalmente, a la competencia entre las distintas
compaiifas de ingenierfa. Ademds, busca constantemente reducir los costos de inversion,
operacién, y mejoras de los sistemas cataliticos. En la tabla 1.8 se observan las distintas
tecnologias desarrolladas por Lurgi a través de los afos. La principal diferencia entre el
primer proceso desarrollado y el mds actual es el tipo de reactor utilizado para la catdlisis,
aunque el proceso general sigue consistiendo en lo previamente mencionado: la
esterificacidn de dcidos grasos a ésteres grasos, y una hidrogenacién para obtener el alcohol

graso deseado.

Tabla 1.8. Desarrollo de la tecnologia de Lurgi para producir alcoholes grasos a través de los afios.

Materia prima Equipo para catalisis
Acidos grasos Slurry

Esteres de metilo Lecho fijo
Acidos grasos Reactor de lecho fluidizado
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Uno de los primeros métodos disefiado por Lurgi es la utilizacion directa de los

acidos grasos en un reactor slurry. Los mismos se mezclan con una suspension de catalizador
de cobre y alcohol graso producido, en exceso respecto a la alimentacidn de dcidos grasos. Se
forman los ésteres grasos, que luego son sometidos a la hidrogenacién. La principal
desventaja de este proceso de produccidon es la necesidad de instalar un reciclo de
catalizador, que debe ser previamente separado por filtracion, para mantener constante su
actividad.

Otra de las tecnologias desarrollada por la compaiia es el disefio de un proceso de
hidrogenacion que también permite la utilizacién directa de dcidos grasos como
alimentacién al reactor, sin una esterificacion previa en otra unidad. Es decir, permite
simplificar el proceso en un solo equipo. En primer lugar, se recircula parte del producto de
alcohol graso producido, esto genera una esterificacidon “in situ”, que convierte al dcido graso
en éster graso. En esta primera etapa no se hace uso del catalizador. En un segundo paso, los
ésteres grasos producidos son hidrogenados y se forma el alcohol graso correspondiente,
esto ocurre simultdneamente en el mismo reactor. Por ende, el proceso no es una
hidrogenacidn directa de un dcido graso, sino la hidrogenacién de un éster, pero que ocurre
dentro del mismo reactor. Se suele utilizar un catalizador de cobre, en un reactor de lecho
fijo. Un diagrama tecnoldgico representativo de este proceso esta representado en la figura
1.14.

Ampliando sobre este proceso, el reactor es alimentado con hidrégeno, dcidos grasos,
alcohol graso recirculado y catalizador. Se alimentan por separado al mismo, y el alcohol
graso se alimenta en exceso. Se utiliza un reactor de lecho fluidizado. Con el fin de mantener
constante la actividad del catalizador, este es alimentado al reactor para reemplazar parte del
catalizador inactivo. El éster se forma prdcticamente de manera instantdnea, y
posteriormente es hidrogenado en el mismo reactor, pero en una etapa de reaccion mds

lenta. Es necesario que el hidréogeno se encuentre en exceso respecto al éster, se requiere que
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sea 50 veces mayor en moles de H, respecto a lo necesario para la reaccidon. Se utiliza un

reciclo para recircular el hidrdgeno sin reaccionar al proceso.

c
f
d 1
Spent
catalys!
z \ PP ——
- A\
(/L\) r,’I\; . = Fresh
N VN catalyst
1) L/
\[ E Fatty aicuhor-‘? catalyst slufry
| . :
Fatty acd Hydrogen Water Fatty aicohol

Figure 4:Suspension Hydrogenation of Fatty Acids (Lurgi-Process),a. Reactor, b
Heater, c. Hot separator, d. Cold separator, e. Flash drum {. Catalyst
eanaratinn

Figura 1.14. Diagrama tecnoldgico de hidrogenacién directa de dcidos grasos por método Lurgi.

Por otro lado, en el afo 2017 Lurgi (bajo la compania Air Liquide) desarrollé una
tecnologia del proceso denominado Proceso LP3, produccion de alcoholes grasos a baja
presién. El proceso se basa en la esterificacién sin catdlisis de dcidos grasos a ésteres grasos
recirculando alcoholes grasos, y su posterior hidrogenacidn en reactores de lecho fijo con
catalizador de cobre, obteniéndose asi los alcoholes grasos. El mismo permite reducir la
presién de operacion de 250 bares a 70 bares, generando asi una reduccion de costos de
inversién en equipos y en operacion, debido a que una de las principales desventajas del
método original de Lurgi son las altas presiones de operacién, que requieren de la
compresidn del hidréogeno. Otra de las ventajas de esta tecnologia, es que se pueden colocar
dos reactores de lecho fijo, con el fin de realizar cambios de catalizador inactivo de manera
eficiente, generando un mayor rendimiento del proceso debido a que puede llevarse a cabo
por extensos periodos. En la figura 1.15 se muestran las distintas opciones para operar el

sistema de doble reactor.
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Figura 1.15. Opciones de operacion con el doble reactor de lecho fijo.

Dependiendo de la tecnologia adoptada, varian las condiciones de operacidén de las
etapas de esterificacion e hidrogenacidn. En la tabla 1.9 se puede observar un resumen de los
rangos de operacién en general para cada proceso. La eleccién de las condiciones de

operacion, asi como el tipo de equipo y proceso a utilizar, se analiza en capitulos posteriores.

Tabla 1.9. Rangos de condiciones de operacion.

Catalizador

Presion Temperatura

Esterificacion Atmosférica No se utiliza

70 bar - 300 bar
Hidrogenacién (dependiendo de la 240°C - 350°C
tecnologia utilizada)

Generalmente

basados en cobre
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1.6.4. Capacidad de produccion

La eleccidn de la capacidad de produccidn de la planta depende del objetivo econdmico de la
misma. Depende de la situacidn del mercado y si se apunta al mercado interno o externo.
Debido a que en Argentina hay demanda de alcoholes grasos, pero no hay produccidn local,
el objetivo principal de la industria a disefiar es satisfacer el mercado interno.

Considerando que el consumo de Argentina de los alcoholes grasos producidos en los
ultimos cinco afnos fue de, aproximadamente, 8.600 toneladas (segun Veritrade), se opta por
una capacidad de produccion nominal de 2 ton/h. A continuacién se observa un calculo

estimativo de la produccidn anual.

., 2 ton h
Produccion anual = — ——* 24

dias _ton_
0,8 h dia * 345 afio 20.700 afio

Para el calculo preliminar, se considera que la planta opera 24 horas diarias y 345 dias
por afo. Ademds, se debe tener en cuenta la efectividad general del proceso de manera de
garantizar la produccién nominal, la cual es definida en el capitulo siguiente y tiene un valor
de 0,8. A partir del cdlculo estimativo de la produccion anual a partir de la capacidad de
produccion instantdnea (2,5 ton/h), es notable que se supera la demanda de Argentina. Por lo

tanto, parte de la produccién tendria como objetivo la exportacion.

1.6.5. Rendimiento y consumos

Cuando se estudia un proceso y su factibilidad, es conveniente tener un conocimiento previo
de demandas propias del mismo. Aspectos importantes a saber son, por ejemplo, el consumo
energético, consumo de materias primas y, principalmente, el rendimiento del proceso
productivo. Son esenciales para definir la eficiencia del mismo.

Debido a falta de informacidn sobre el rendimiento de la produccidn de alcoholes
grasos a partir de dcidos grasos provenientes del sebo vacuno, se realiza un andlisis del
rendimiento para la produccion de los mismos, pero a partir de dcidos grasos provenientes

del aceite de coco. Aunque la composicion de la materia prima y la composicion del producto
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final obtenido légicamente serian distintos a los que se obtendria con el proceso bajo

estudio, se comparan los dcidos grasos y los alcoholes grasos en general. Se considera como

una buena referencia para tener un criterio inicial.

DISTILLED COCONUT FATTY ACIDS

ML WI 214
+
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CATALYST ' | 54
L FATTY ACID . — e
HYOROGEN ~ HYDROGENATION |
PLANT [ |
ek W b e
FATTY |
P | . P
TT COHO | l el
FATTY AL L
HANDLING
DISTILLATION T | " LOSSES
Lig W metrie | PLA"T J 31
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DISTILLED FATTY ALCOHOL
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Figura 1.16. Balance de masa ejemplo del proceso de hidrogenacion de dcidos grasos de Lurgi.

La figura 1.16 muestra, a modo de ejemplo, un balance de masa para la obtencién de
alcoholes grasos por el método Lurgi. Se toma como base de cdlculo 1.000 toneladas de
alcohol graso crudo producido. La alimentacién consiste en dcido graso de coco destilado a
una pureza del 100%. Se parte de 1093 toneladas de materia prima. Se resumen los resultados
de produccién asi como de consumo de reactivos y servicios en la tabla 1.10. Cabe aclarar
que estos datos son estimativos y corresponden al ejemplo del proceso Lurgi analizado, y

pueden no coincidir con los que resulten del presente proyecto.
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Tabla 1.10. Consumo cada 1.000 toneladas de alcohol graso producido.

Cantidad

Acidos grasos 1.093 ton

Hidrégeno 280.000 m®

Catalizador 5 kg

Electricidad 130 kW/h

Vapor (15 bar) 170 kg

Energia para calentamiento 1,15*10° kJ

Agua de enfriamiento (10 °C) 20 m®

A partir de los datos anteriores, se calcula un rendimiento estimativo para el proceso.

1000 toneladas de producto =91, 5%

Rendimiento = 1093 toneladas de MP

Cabe destacar que el rendimiento calculado anteriormente no debe tomarse como un
valor 100% representativo del proceso a analizar en el presente trabajo, debido a que la
composicion de la materia prima no es exactamente la misma, y es probable que las
condiciones de operacion elegidas no sean las mismas. Sin embargo, es un buen punto de

partida como un valor de rendimiento y consumos preliminares.

1.6.6. Diagrama en bloques del proceso

En la figura 1.17 se observa el diagrama en bloques preliminar del proceso en funcién de la

ruta de reaccion seleccionada previamente.
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Figura 1.17. Diagrama en bloques preliminar del proceso productivo.

1.7. Andlisis del mercado

1.7.1. Produccidn a nivel mundial

Los alcoholes grasos son productos que en los ultimos afios vienen teniendo un aumento de
demanda a nivel mundial, esto se debe a la variedad de usos y aplicaciones que tienen. En el
ano 2000 la demanda fue de 1,6 millones de toneladas, de la cual el 70% fue destinado a la
produccidn de surfactantes. En el 2005 aumenté a 1,8 millones, siendo los paises del sudeste
asiaticos los que requerfan un importante porcentaje de productos. Posteriormente paises de
Europa y Ameérica del Norte se sumaron al crecimiento de la demanda. El aumento de la
poblacion mundial y las aplicaciones que tienen hace que se mantenga constante la
demanda.

Se espera que el tamano del mercado mundial de alcoholes grasos crezca a una tasa
compuesta anual de 5,2%. El mercado fue de 5.400 millones de ddlares en 2020 y se espera

que alcance los 7.000 millones de ddlares en 2025. Los factores que impulsan el mercado de
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los alcoholes grasos son la creciente demanda de alcoholes para el cuidado personal,

aplicaciones industriales y domésticas.

Los alcoholes grasos pueden ser de origen natural o sintético. Hasta ahora, se optaba
por la produccion de ellos con materia prima de procedencia sintética. En la actualidad, el
consumo masivo de combustibles como petrdleo y carbdn estdn impulsando el cambio
climdtico y calentamiento global. Debido a la toma de conciencia por los impactos negativos
generados a causa de la produccidn a partir del petrdleo, se ha generado un vuelque a la
obtencion de alcoholes grasos de origen natural. Este ultimo puede ser vegetal (aceite de
palma, coco, etc.) o animal (sebo), siendo los primeros los que mads se producen a la fecha.

Debido a las estrictas regulaciones de los paises desarrollados, como Japon, Estados
Unidos y Alemania, muchos fabricantes comenzaron la produccion de alcoholes grasos para
promover el uso de productos ecoldgicos. Esto resulté en la fabricacidn a gran escala de
oleoquimicos en paises de la ASEAN, como Malasia, Singapur e Indonesia, que utilizaron
materias primas naturales como aceite vegetal y grasas animales para sintetizar alcoholes
grasos. La abundante disponibilidad de materias primas y la capacidad operativa de las
fabricas, llevd a que se produzca una elevada produccién. Generando grandes importaciones
de alcoholes grasos de origen natural en zonas como América del Norte y Europa.

De la misma manera, la conciencia de los consumidores sobre el impacto de los
productos peligrosos a base de petréleo en el medio ambiente ha aumentado
exponencialmente durante la ultima década. Uno de los beneficios de la produccidn de
alcoholes grasos de origen natural es que son reciclables y menos téxicos, en comparaciéon
con sus sustitutos convencionales a base de petréleo. Ademds, son preferidos en los
productos farmacéuticos y de cuidado personal debido a sus propiedades. Comparado con
los de origen petroquimico, los de origen natural reducen la irritacion de la piel y los
problemas respiratorios.

Las crecientes preocupaciones medioambientales sumado a la consciencia de los

efectos negativos en el organismo producidos por la utilizacion de sustancias sintéticas,
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estdn animando a los consumidores a utilizar productos ecoldgicos. Por ello, los fabricantes

de productos quimicos son impulsados a utilizar materias primas de origen natural. Varias
empresas productoras de alcoholes comenzaron una integracién vertical, e incorporaron la
plantacion de palmiste, generando una saturacidon de alcoholes grasos en el mercado. Sin
embargo, debido a que los alcoholes grasos sintéticos son mds econdmicos, muchos
consumidores siguieron optando por la opcién menos ecoldgica, por lo que se siguid
impulsando su produccidn, acentuando el efecto del exceso de oferta de los alcoholes grasos
en general. Consecuentemente, esto actuaria como un factor restrictivo para el crecimiento
del mercado.

Las principales materias primas utilizadas para la fabricacidn de alcoholes grasos son
el aceite de palma, el sebo y el aceite de colza, entre otros. Es comun que regiones como
América del Norte y Europa importen estas materias primas, ya que las condiciones
geograficas en las que se encuentra su produccién no son favorables. Debido a esto, los

precios pueden fluctuar a menudo segun el escenario comercial entre las regiones.

1.7.1.1. Pandemia 2020

Por el brote de COVID-19, existe una mayor conciencia sobre el uso de productos para el
cuidado personal y del hogar. La demanda de jabones, desinfectantes para manos y otros
productos relacionados estd aumentando como medida de precaucién contra la propagacion
del Coronavirus. Se espera que esto genere un impulso en la demanda de alcoholes grasos en

la industria.

1.7.2. Produccion de alcoholes grasos en Argentina

En forma paralela a lo que sucede a nivel mundial, en Argentina aumentd la demanda de
alcoholes grasos. Este incremento se satisface principalmente por una mayor importacion de
alcoholes grasos como se puede observar en la tabla 1.11 en los ultimos 5 afos.
Especificamente, en la tabla 1.12, se observa el flujo de capital dado por las importaciones

de alcohol cetilico, estearilico y laurilico.
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Tabla 1.11. Importaciones en Argentina de alcoholes grasos en general.

Comercio exterior en los ultimos 5 afos

Alcoholes grasos industriales

Importaciones

USD 37.314.938

Importadores 90

Registros 1.468

Tabla 1.12. Importaciones en Argentina de alcohol estearilico, cetilico y laurilico.

Comercio exterior en los dltimos 5 anos

Alcohol estearilico, cetilico y laurilico

Importaciones

USD 8.499.546

Cantidad (kg) 8.634.778

Importadores 82

Registros 746

Debido a la falta de informacidn sobre industrias productoras, se llega a la conclusion

que Argentina no produce alcoholes grasos en el momento. En la tabla 1.13 se puede notar

que hay un leve movimiento de capital por exportaciones de alcohol cetilico, estearilico y

laurilico, pero al no haber informacidn sobre posibles fabricantes, se llega a la conclusién de

que es probable que empresas argentinas los importen, para luego exportarlos a paises

cercanos. Es decir, que haya una centralizacion en Argentina que genere flujo de capital,

pero que no signifique que se produzca en el pais.
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Tabla 1.13. Exportaciones en Argentina de alcohol estearilico, cetilico y laurilico.

Comercio exterior en los ultimos 5 afos

Alcohol estearilico, cetilico y laurilico

Exportaciones

USD 107.995

Exportadores No especificado

Registros 26

A pesar de haber llegado a la conclusion de que es probable que no haya productores
locales, igualmente el pais es consumidor de alcoholes grasos, por lo que requiere importar
la materia prima. Por esta razdn, el presente proyecto estd orientado a cubrir parte de la
demanda interna del pais. Uno de los beneficios de cubrir esta necesidad, es que las
empresas compradoras se ven enriquecidas ya que no deben importar la materia prima,
reduciendo asi gastos de transporte, seguros e impuestos.

En la figura 1.18 se pueden observar las principales corporaciones argentinas que

realizan la importacion de los alcoholes grasos.

Principales Importadores

UNILEVER DE ARCENTIMA SA.: 30.7 %
OTROS: 46.8%

LIPO CHEMICALS ARCENTINA SA.-11.6 %

ALICORP ARCENTINAS.CA_:11.0%

wwwi veritradecorp.com

Figura 1.18. Los principales importadores de Argentina de los alcoholes grasos.
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1.8. Precios de los compuestos involucrados en el proceso

1.8.1. Precio de los productos terminados

Los precios de los alcoholes grasos dependen de factores como los precios de las materias
primas, la demanda nacional y mundial de alcoholes grasos y factores de competitividad,

incluida la capacidad industrial y la produccidn.

En la tabla 1.14 se muestran los precios correspondientes a los alcoholes grasos de

cadena larga en Malasia durante los afios fiscales 2019 y 2020.

Tabla 1.14. Precios de los alcoholes grasos en 2020 (quimica Anastacio).

Precio (USD/ton)

1.800

1.800

El precio de venta que figura en la tabla 1.14 es FOB. El dato fue consultado a
Camila Fuziama, Directora de Compras y Comercio Exterior de Quimica Anastacio. Este

valor es el que posteriormente se utiliza para realizar el andlisis econédmico del proyecto.

1.8.2. Precio de la materia prima

Los precios de venta FOB de los dcidos grasos se presentan en la tabla 1.15. En la misma se
especifican las fuentes donde se extrajo la informacidn, ambas son fuentes internacionales

que muestran los precios mundiales de los dcidos grasos correspondientes.
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Tabla 1.15. Precios de los dcidos grasos.

: - Precio FOB
Tipo de dcido graso
(US$/ton)
Oleonline Acido estedrico 1.200
Oleonline Acido oleico 1.500
Oleonline Acido palmitico 1.200
Oleonline Acido miristico 1.700

ITC (Centro de Comercio

. Acido linoléico 1.997
Internacional)

Tomando como base de cdlculo una tonelada, en funcidn de las composiciones de la
mezcla de dcidos grasos presentes en la materia prima, se realiza un promedio para estimar
el precio. Cabe destacar que para el cdlculo no se tiene en cuenta la mezcla de agua,
triglicéridos y glicerina que presenta la corriente de la materia prima porque se consideran

impurezas.

Precio = 1.200-"> * 0,1938 + 1.500-,> * 0,4644 + 1.200-7 * 0,2918 + 1.700";> * 0,008 + 1.997-°% * 0, 0402

Precio promedio de acido grasos = 1.373, 2%

Si se realiza una comparacién entre los precios de las materias primas con los precios
de los productos terminados se puede observar que los alcoholes grasos tienen un precio de
venta mayor que los dcidos grasos. Esto es beneficioso, ya que se puede demostrar que la
incorporacion de la etapa productiva desarrollada en este proyecto es favorable debido a que
si se obtiene un producto con mayor valor agregado, se obtendrd un mayor beneficio

economico.

1.9. Ubicacion de la planta industrial

La decision de donde localizar la planta tiene importantes consecuencias sobre el futuro

desarrollo del negocio. Es importante elegir un lugar estratégico, con el fin de impulsar el
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desarrollo de la empresa y minimizar los costos de produccion. Por esta razdn, es

conveniente realizar un estudio exhaustivo y tener en cuenta distintos aspectos que pudieran
llegar a afectar el proyecto.

Uno de los factores esenciales a tener en cuenta en la eleccion de la ubicacidén de una
planta es la disponibilidad de materia prima. Ademds, hay otros aspectos no menos
importantes a considerar, como la provisidn de recursos y servicios (como agua, energia, gas,
electricidad), disponibilidad de un sistema de transporte adecuado, y la existencia de
personal potencial y calificado.

Dentro de los factores importantes a tener en cuenta para la eleccion de la ubicacién

de la planta se destacan:

2
*%

Disponibilidad de materias primas.

R
*%*

Disponibilidad de servicios (agua, electricidad, gas).

K7
0“

Transporte existente.

2
*%*

Cercania al mercado de venta (mercado interno o exportacion).

R
%

Reglamentaciones vigentes referidas al tratamiento de los efluentes, las

autorizaciones y permisos para instalacion.

R
*

% Existencia de personal potencial en la cercania, ya sea personal calificado para el

proceso industrial o para el ambito administrativo.

En este estudio preliminar se centrara la eleccién de la ubicacion ideal de la planta a
disenar en la cercania a la materia prima. Como se debe partir de dcidos grasos como materia
prima pero, a su vez, estos son obtenidos de sebo vacuno, se considerara la cercania a plantas
de produccion bovina.

Argentina es un pafs que se destaca por la agricultura. Es el sexto pais con mayor
produccion de carne vacuna en el mundo, concentra un 5% del total. En la figura 1.19 se
puede observar la densidad de ganado bovino en el pais por provincia. La faena se distribuye
en casi todo el pafs, la provincia de Buenos Aires concentra mds de la mitad, seguida por

Santa Fe y Cdérdoba.
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Stock Ganadern (2017)
Mencs de B0 000 cabeias
BO TN - 200 D0 cabeTas
200 000 - 350 000 ¢aberai

- B 250000 . 600000 cabersy
B 00000 - 1100000 cabeas
Faena (2017)

Rtencn de 30 DO Cabepas
®  30.000 - 100000 cabeza
® 100000 - 250000 cabsra

o J50 000 - 500 000 ¢ubseras

Figura 1.19. Densidad de ganado vacuno en Argentina. (SSPMicro con base en SENASA y Minagro,
2017).

La localizacidon de la planta en un parque industrial es otro punto importante a tener
en cuenta. Un parque industrial es un complejo empresarial que suele estar ubicado en zonas
rurales o en las afueras de grandes ciudades y que le permite a las empresas acceder a
diferentes soluciones de tipo logistico y administrativo. Ademds, ofrece la infraestructura
necesaria para que las empresas se establezcan y lleven a cabo sus actividades.

Algunas de las ventajas de ubicar la planta industrial en un parque se resumen a

continuacion:

Infraestructura adecuada a la industria.

R
**

.0

» Inversion eficiente en servicios para la industria (gas, energia y redes).

2
e

Seguridad Juridica, fisica e industrial.

R
**

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

2
L X4

R
L4

Mayor capitalizacidon y seguridad juridica en la inversion.

9,
L

Menores costos operativos y economias en red.

Desarrollo sostenible.

2
¢

R
%%

Mejor calidad de vida laboral con acceso a capacitaciones.

2
e

Comunidad industrial organizada.

Actualmente, en Argentina el nimero de parques industriales asciende los 400, mds
de 150 sdlo se encuentran en la provincia de Buenos Aires, y la cifra va en aumento. En la

figura 1.20 se muestra la distribucidn de los parques industriales en la Argentina.

NEA
NOA o 1% ® e
S 5% | | 1%
o N 7% * 33%
24 Parques / 19% del emplea regional 33 Parques / 9% del emplec regional
[ ] 21% = e
. 22% 24%
o oo o BN
- Parques / 110 del empleo regianal 248 parques/ 11% del empleo regional

EXPECTATIVAS seestimaque para 2022
2| 30% de las industrias del pais esté dentro de los
Parques Industriales,

PARCIIES CON OCUPACICHN BAJA @
PAROUES CON OCLPACKIN MEDIA

68p 57% del empleo regional
# Farques{ 3.1/ el emplen reglons PARGUES CON OCUBACION ALTA. @

PATAGONIA
(Y | 12%
[— 8%
o I 54%
A

Figura 1.20. Distribucién de parques industriales en Argentina.

Dentro de las posibles ubicaciones en el territorio argentino para la planta en
cuestion, se analizan los beneficios de instalar la misma en la provincia de Buenos Aires. En
primer lugar, se encuentra la mayor cantidad de ganado vacuno, por lo tanto se esperaria
mayor disponibilidad de materia prima. También, concentra la mayor cantidad de parques

industriales del pafs.
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Otro aspecto a destacar es la localizacion de la provincia. La red de transporte

eficientemente conectada con puntos estratégicos al resto del pafs, permitiria abastecer al
mercado interno de alcoholes grasos, disminuyendo los gastos en transporte.

Se debe lograr llevar a cabo el proceso de exportacidn, que facilita a las empresas
entrar con €éxito su producto al pais seleccionado. Para ello, se debe realizar un plan
exportador, logistico y de comercializacion, que permita exportar los bienes con la calidad
requerida por los clientes, cumpliendo con la reglamentacién exigida por cada pais. Por
ende, la cercania con el puerto de Buenos Aires ubicado en Capital Federal en el Rio de la
Plata, el puerto mds importante en Argentina, permite la posibilidad de exportar los
productos. En la figura 1.21 se observa un diagrama general del proceso logistico de

exportacion que podria llevarse a cabo para el presente proyecto.

B0 @B m

4 5 6
Inspeccidn y Empacar, Orden de Llenar y sellar Acordar la Transferencia
revision de etiquetar y envio los transferencia  de los bienes al
calidad de la marcar la contenedores intermodal punto de carga
mercancia mercancia

Proceso de logistica de exportacion

%(—(—% €2 (@ ¢« La

La mercancia Envio de la carta Entrega de Pago de Despacho de La mercancia
' er
sale del puerto porte al documentosala  Cualquie yuanay,. llegar al puerto
de origen comprador  naviera para generar  Co/EO documentacién y
carta e portuario  wverificacion fisica

Figura 1.21. Proceso general de logistica de exportacién.

El Area Metropolitana de Buenos Aires (AMBA) es una de las regiones de Argentina
con mayor densidad poblacional, ya que concentra el 31% de la poblacién del pais. Esto seria
conveniente al momento de instalar una industria en el territorio, ya que seria probable

encontrar una mayor cantidad de mano de obra calificada.
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Por lo tanto, los criterios que basan la eleccidon de ubicar la planta en la provincia de

Buenos Aires son la disponibilidad de materia prima (donde la densidad de ganado bovino es
un indicador de este factor), y la decisidn de instalarse en un parque industrial.

Debido a que cuenta con ventajas estratégicas, especialmente geograficas, de medios
de comunicacidén, organizacionales y de vinculacién con organismos, se opta por instalar la
planta en el Parque Industrial Privado Tortuguitas, ubicado en el partido de Malvinas
Argentinas en la Provincia de Buenos Aires (figura 1.22). Comparando las figuras 1.20 y
1.22, es notable que la ubicacidn de la futura planta seria cercana a la zona con alta densidad
de ganado vacuno, lo cual seria conveniente para facilitar el acceso a la materia prima

original.

parque industrial
privado tortuguitas

Figura 1.22. Ubicacion del Parque Industrial Privado Tortuguitas en la provincia de Buenos Aires.

1.10. Justificacion preliminar del proyecto

El presente proyecto surge de analizar la posibilidad de incorporar una etapa de proceso
adicional a la previa cadena productiva de dcidos grasos planteada en el ano 2020 por
alumnos de la UNMAP en la Facultad de Ingenierfa.

En una primera instancia, el proyecto se plantea debido al aumento del valor

agregado que genera en la cadena de produccidn transformar los dcidos grasos en alcoholes
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grasos. Alargar la cadena productiva serfa un beneficio para la empresa productora en

cuestidn, ya que generaria una mayor ganancia.

Otro punto importante a destacar es que debido a la falta de productores en el pars, el
proyecto traerfa consigo la posibilidad de instaurar un nuevo mercado. Las empresas
productoras de cosméticos y articulos de cuidado personal deben importar los alcoholes
grasos, ya que no hay oferta local. Por lo tanto, ademds de generar una ventaja a la presente
empresa por el valor agregado que se le adiciona al producto, otorgaria un beneficio a las
empresas importadoras de alcoholes grasos. Ademads, les disminuiria parte de los costos
debido a que no tendrian que importar los mismos, los conseguirian de forma local, y
ahorrarian en seguros, transporte e impuestos. De la misma manera, parte de la produccion
estaria destinada a las exportaciones, por lo que le permitiria a Argentina incorporarse en el
mercado mundial de los alcoholes grasos.

Por otro lado, el proyecto impulsa la produccién de compuestos de origen
oleoquimico, los cuales son biodegradables y renovables en comparacién con los
petroquimicos, que son derivados de fuentes sintéticas y no renovables, sumado a las
preocupaciones ambientales y de salud que generan estos ultimos. El reemplazo de los
productos de origen petroquimico es crucial, ya que son recursos cuyas reservas son
limitadas, por lo que una alternativa renovable seria beneficioso. Ademads, en el proyecto se
utilizan dcidos grasos como insumo, cuya fuente es de un residuo de origen animal, por lo
que se estaria impulsando la reutilizacion de una materia prima potencial, como el sebo
vacuno, que de otra manera terminaria como desperdicio.

En definitiva, el presente proyecto brinda una gran variedad de beneficios, no solo a

la empresa productora en cuestidn, sino que también al sector econémico argentino y al

medio ambiente.
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Capitulo 2 - Diagramas de flujo y balances globales de la planta ng]mmm

2.1. Resumen ejecutivo

En el presente capitulo se define la tecnologia del proceso, se delinea el diagrama de flujo de
la planta, se plantean los balances de masa y se calculan los caudales y fracciones madsicas de
todas las corrientes del proceso.

En primer lugar, la tecnologia de proceso incluye el pretratamiento de materia prima,
que en este caso no se considera necesario debido a que la corriente presenta una baja
proporcion de impurezas que se separan al final del proceso.

Para la etapa de reaccién, donde ocurren la esterificacion y la hidrogenacion, se
selecciona un unico reactor de tipo slurry, con las siguientes condiciones de operacion:

R

# Temperatura: 280 °C

K7
0“

Presion: 300 atm

2
*%*

Catalizador: Cu-Cr; Consumo: 5 kg/ton alcohol crudo producido

% H,en exceso: 50 mol H,/mol de alimentacidn

% Exceso interno de alcohol: de 100 a 1.000 veces el volumen de los dcidos grasos
alimentados.

% Exceso externo de alcohol: 30% en exceso sobre lo requerido para la reaccién de

esterificacion.

Ademds, para mantener la conversion deseada del producto se realizan extraccionesy
adiciones del catalizador debido a que el mismo es propenso a desactivarse. Se anade
catalizador fresco a la corriente recirculada y se activa in situ.

En el reactor también se producen reacciones quimicas paralelas, entre ellas la
mayoria son indeseadas. Sin embargo, se busca que ocurra la saturacion de enlaces multiples,
ya que se desean producir alcoholes grasos saturados.

Por otro lado, se realiza un diagrama en bloques de toda la planta y se define el
numero de subsistemas del proceso para la obtencidon de los alcoholes grasos deseados. Las

subplantas consideradas son las siguientes:
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K7
0“

2
*%*

Sistema de reaccion: sistema en el que ocurren las reacciones de esterificacidon e
hidrogenacidon simultdneamente en el reactor slurry, utilizando una alimentacién de
acidos grasos, alcohol graso, catalizador e hidrégeno.

Sistema de acondicionamiento y recuperacion de hidrogeno: en esta etapa se somete la
corriente de salida del slurry a un proceso de separacion que permite recuperar
hidrégeno. Luego, se mezcla con hidrégeno fresco y se ingresa en el reactor.

Sistema de acondicionamiento del catalizador: a la mezcla que contiene alcoholes grasos,
ésteres grasos sin reaccionar, catalizador e impurezas, se le retira parte del
catalizador utilizado y se reemplaza por catalizador fresco.

Sistema de separacion de agua y glicerina: a la corriente que contiene alcoholes grasos,
ésteres grasos sin reaccionar e impurezas, se le separa éstas ultimas para evitar su
recirculacidn al reactor.

Sistema de fraccionamiento: una vez obtenido el alcohol graso crudo, se somete a un
tratamiento de fraccionamiento, con el fin de separarlo en distintas longitudes de

cadenas carbonadas para obtener los dos productos deseados.

Por otra parte, se realizan los balances de masa para cada uno de los subsistemas y el

balance global de toda la planta. Para llevar a cabo los mismos se considera lo siguiente:

R
*%

R
*%*

La esterificacidn es completa, todos los dcidos se convierten a sus respectivos ésteres.
La conversidn de ésteres a alcoholes es del 98 %.

Los enlaces insaturados se saturan en el mismo reactor slurry, por lo que se obtienen
alcoholes saturados.

EGP=0,8; Capacidad nominal= 2 ton/h; Capacidad instantdnea de produccidon= 2,5
ton/h.

No se tienen en cuenta las reacciones secundarias indeseadas.
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2.2. Tecnologia del proceso

2.2.1. Pretratamiento de materia prima

En el capitulo previo se analiza la calidad de la materia prima a utilizar. Estd compuesta
practicamente en su totalidad por dcidos grasos, y contiene una pequefia proporcion de agua,
glicerina y triglicéridos (tabla 2.1).

Tabla 2.1. Especificaciones de la materia prima.

Especie % plp

Acidos grasos 99,82

Agua + glicerina + TG 0,18

Como es observable en la tabla 2.1, la proporcidn de agua, glicerina y triglicéridos es
muy baja. Por esta razon, se considera innecesaria una purificacion previa de la alimentacidn

al proceso. Se eliminardn como impurezas en el proceso de purificacién al final del mismo.

2.2.2. Esterificacion

La esterificacién constituye la primera etapa para la produccién de los alcoholes grasos. En
ella, los dcidos grasos reaccionan con los alcoholes grasos recirculados, dando como
producto ésteres grasos y agua.

Debido a que la reaccidn de esterificacion produce agua, seria recomendable que la
materia prima utilizada no la contuviera (debido a que la reaccién es reversible, y
desfavoreceria el desplazamiento de la misma hacia los productos). Sin embargo, la
proporcion de agua en la corriente de alimentacidn es muy baja, por lo que extraerla en una
etapa previa al proceso no es necesario. El agua, ademds de estar contenida en la corriente de
alimentacién, también es un producto de la reaccidn. A pesar de ello, como la reaccidn se
lleva a cabo con un exceso interno de alcohol (mds de 100 a 1.000 veces el volumen de los

dcidos grasos alimentados), la esterificacion ocurre de forma casi instantdnea, por lo que no
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serfa un problema tener agua presente en el reactor. Ademsds, la presencia de agua
desfavorece diversas reacciones secundarias, entonces seria recomendable no extraerla.

Para llevar a cabo tanto la esterificacion como la hidrogenacién se utiliza un dnico
reactor. En la primera etapa de reaccidén ocurre la esterificacidon. Se recircula parte del
producto de alcohol graso producido que genera una esterificacion “in situ”, que convierte al
dcido graso en el éster graso. En esta primera etapa no se hace uso de un catalizador. En un
segundo paso, los ésteres grasos producidos son hidrogenados. Por ende, el proceso no es
una hidrogenacién directa de un dcido graso, sino la hidrogenacidn de un éster, pero que
ocurre dentro del mismo reactor.

Un problema que se presenta al utilizar dcidos grasos es la caracteristica dcida del
medio, que afecta principalmente al catalizador. El método Lurgi evita este problema. Esto se
debe a que el alcohol graso recirculado al proceso contiene ademads catalizador reutilizado,
que ya atraveso el reactor slurry. Por lo tanto, ese catalizador estd recubierto con una capa de
alcohol graso. El recubrimiento reacciona primero con el dcido graso, formando el éster, y
luego el éster, utilizando el catalizador, forma el alcohol graso. Ademds, el exceso de
alcoholes grasos interno del reactor permite que el catalizador no se vea afectado por la
presencia de dcidos. Al haber alcohol en exceso, en primer lugar se diluyen los dcidos
presentes en la alimentacidn, por lo que se evita el contacto con el catalizador. Por otro lado,
el exceso de alcohol permite que la esterificacién ocurra de manera muy rapida. Es por ello

que utilizar este método es una ventaja sobre la hidrogenacidn directa de dcidos grasos.

2.2.2.1. Reaccion quimica

La reaccion de esterificacion general es la siguiente:

Rl—COOH + RZOH © Rl—COOR2 + HZO

Acido graso  Alcohol graso Ester graso Agua
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A modo de ejemplo, se analizan las posibles reacciones de esterificacién del dcido
estedrico con los alcoholes grasos obtenidos en el proceso, que son recirculados y utilizados

para realizar la esterificacidn correspondiente.

C17 — COOH + C18 H370H © 617 - COOC18 + HZO

Acido estedrico Alcohol estearilico Ester graso Agua

C_—CO0OH + C H OH o (C_-—-C00C_+ HO
17 16 33 17 16 2

Acido estedrico  Alcohol cetilico Ester graso Agua

C17 — COOH + C14 H290H © C17 - COOC14 + HZO

Acido estedrico  Alcohol miristilico Ester graso Agua

Andlogamente, para los demds dcidos grasos presentes en la corriente de
alimentacién ocurren las mismas reacciones con cada uno de los alcoholes grasos,

produciendo los ésteres grasos correspondientes.

2.2.3. Hidrogenacion

A nivel industrial existen tres tipos de hidrogenacion a gran escala: hidrogenacion en fase
gaseosa, en lecho percolado y en suspensidn; siendo esta ultima la que se realiza en este
proyecto, utilizando un reactor slurry. El proceso de hidrogenacion consiste en hacer
reaccionar el éster graso formado previamente con hidrégeno, obteniendo alcoholes grasos.
Para llevar a cabo la hidrogenacién catalitica es necesario el uso de un catalizador,
como el CuCr, que permite hidrogenar selectivamente el compuesto para obtener su
correspondiente alcohol graso. El catalizador de CuCr es propenso al ataque de dcidos
grasos. Para evitar esto, Lurgi desarrolld un proceso de suspension que recircula el

catalizador en un reactor de alta presion de tipo slurry.
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Uno de los beneficios de utilizar un reactor de tipo slurry es que los costos de
inversion son menores que en el caso de hidrogenaciones que se realicen en lechos fijos, ya
que requieren menos equipos de alta presion. Ademds, los procesos en suspension consumen
menos energia, entonces generan un menor gasto energético. Sin embargo, presenta ciertas
desventajas como la dificultad de separar el catalizador para luego recircularlo, asi como
también la necesidad de trabajar a altas temperaturas.

El proceso de hidrogenacidén requiere un exceso de hidrégeno. Por un lado, se utiliza
para convertir los ésteres grasos en alcoholes grasos y, por el otro, se usa para hidrogenar
simultdneamente los dobles enlaces de dcidos grasos que pudieran existir. La cantidad de
hidrégeno introducido resulta de 50 moles en exceso respecto a lo necesario para la
hidrogenacion del reactivo presente en el sistema. A causa de este exceso de hidrdgeno, hay

una recirculacién posterior del mismo sin reaccionar.

2.2.3.1. Reaccion quimica

La reaccidn de hidrogenacion corresponde a la siguiente:
Rl—COOR2 + 2H2 © R1 - OH + RZ—OH
Ester graso  Hidrégeno  Alcohol graso  Alcohol graso
Se analizan las posibles reacciones de hidrogenacion de los ésteres formados a partir

de 4dcido estedrico.

C17—C00C18 + ZH2 < (C _— OH + C_ — OH

18 18
Ester graso Hidrégeno  Alcohol estearilico Alcohol estearilico
C17—COOC16 + 2H2 © C18—0H + C16—0H
Ester graso Hidrégeno Alcohol estearilico Alcohol cetilico
C17— COOC14 + 2H2 © C18_ OH + C14— OH
Ester graso Hidrégeno Alcohol estearilico Alcohol miristilico
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Andlogamente, para los demds ésteres grasos formados ocurren las mismas

reacciones con hidrégeno, formando los alcoholes grasos correspondientes.

2.2.3.2. Catalizador utilizado

El catalizador seleccionado para llevar a cabo la hidrogenacién de los ésteres debe cumplir
con las siguientes caracteristicas: activacion in situ, resistencia a posibles contaminantes y
compuestos (como el agua y glicerol), resistencia al desgaste y facilidad de separacién del
catalizador del producto. Todo lo mencionado anteriormente puede afectar
significativamente la eficiencia general del proceso. Ademads, la resistencia a los dcidos del
catalizador juega un papel importante en la determinacion del destino del catalizador en el
reactor.

El catalizador utilizado para llevar a cabo la hidrogenacidn es el Cu-Cr. Se selecciona
el mismo debido a que cumple con los requisitos mencionados anteriormente, presenta una
buena selectividad hacia la formacion de alcoholes grasos y, generalmente, es el catalizador
preferido para operaciones slurry continuas. A pesar de ello, existen catalizadores basados en
cobre libres de cromo que son mds amigables con el medio ambiente y no requieren
condiciones drasticas de reaccion. La desventaja de este tipo de catalizadores es que su
implementacion se limita a estudios de laboratorio, y no han sido probados a gran escala.
Ademds por su produccién a pequena escala, conllevan un alto costo. Por ello, se selecciona
el cromito de cobre como catalizador. Ademads, los catalizadores a base de Cu son adecuados
para este proceso ya que permiten la hidrogenacion selectiva de enlaces C=0 y permite la
hidrogenacidn simultdnea de enlaces C=C, que pudieran llegar a existir.

El catalizador se desactiva debido a varias causas que se mencionan posteriormente.
Por ello, para mantener la conversion deseada del producto se realizan extracciones y
adiciones del catalizador (5-10% de catalizador total presente en el reactor). Se afade
catalizador fresco a la suspension de catalizador recirculado y se activa in situ como se

muestra en la siguiente reaccion, retirando el catalizador gastado.
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Cu 2+0/ Soporte + H , — Cu 0/Soporte +H 0 (Reaccion deseada) (Ecuacion 2.1)

Catalizador Sitio activo

El catalizador fresco consiste en CuO y CuCr,O,. El cobre metdlico, finamente
disperso, formado por la reducciéon del CuO (ecuacién 2.1), es el sitio activo para la
hidrogendlisis de ésteres.

La actividad y la selectividad del catalizador se correlacionan bien con la cristalinidad
de la superficie del cromito de cobre, se incrementan al disminuir la cristalinidad o al
aumentar el drea de superficie.

Los catalizadores basados en cobre son propensos al ataque dcido como se muestra
en la ecuacion 2.2. Para mejorar la resistencia a los dcidos, es posible agregar al catalizador
otros componentes como la silice. La presencia de silice no solo mejora la resistencia a los
acidos, sino que también mejora el rendimiento del proceso.

El consumo del catalizador de CuCr es bastante alto, alrededor de 5 kg por tonelada
de alcohol graso producido, en parte debido a la reaccidn de los dcidos grasos con el cobre
presente en el catalizador.

El catalizador de CuCr en polvo es propenso a los venenos, como:

> El azufre del Cu-sulfuro que causa desactivacion permanente del catalizador
(Iimite: 5 ppm de S).

> La adsorcidén de cloruro desencadena en una fuerte desactivacién permanente
del catalizador (Iimite: 2 ppm de CI).

> La adsorcién de fésforo causa una desactivacidn suave del catalizador (Iimite:
1 ppm).

> Componentes altamente polares, como: glicerol, los dcidos grasos y los
monoglicéridos inhiben la actividad bloqueando el sitio activo en la superficie del

catalizador.

En el proceso slurry, la tasa de produccion de alcoholes grasos depende de la

actividad del catalizador y sus velocidades de separacién/filtracion. Mientras que la

68



Capitulo 2 - Diagramas de flujo y balances globales de la planta ng]mmm

velocidad de reaccion depende de la composicion del catalizador y propiedades de la
superficie, la tasa de sedimentacion o separacidn para la filtracién continua estd dictada por
las propiedades fisicas como el tamano de particula. El catalizador, durante el transcurso del
proceso, sufre un desgaste severo, que también da como resultado una tasa de separacién

mads lenta.

2.2.3.3. Reacciones quimicas paralelas
2.2.3.3.1. Saturacion de enlaces multiples

Se da mediante la reaccion de enlaces carbono carbono dobles, en este caso, con hidrégeno.

La reaccidn de saturacion de alcoholes insaturados es la siguiente:

R CH = CHR'CH,— OH + H < RCH — CH R'CH, — OH
1 2 2 17772 2 2

Alcohol graso insaturado Hidrégeno  Alcohol graso saturado

Debido a que la materia prima contiene en su composicién dcido oléico y dcido
linoleico, ambos dcidos grasos insaturados, es esperable que se formen alcoholes
insaturados. Como se busca obtener alcohol cetilico y estearilico, ambos alcoholes saturados,
la reaccién con hidrdgeno resulta favorable. Ademds, la utilizacidon de cromito de cobre como
catalizador favorece la saturacion de dobles enlaces, lo cual es beneficioso para el presente

proceso.

2.2.3.3.2. Formacion de hidrocarburos

Como reaccion secundaria puede ocurrir la deshidratacién de alcoholes, dando como
producto alcanos. Partiendo de alcoholes grasos saturados, se forman alcanos, siguiendo la

siguiente reaccion:
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RlCHZ—OH + H2 © RlCH3 + HZO

Alcohol graso Hidrégeno  Alcano  Agua

Al utilizar un reactor slurry con CuCr como catalizador y operar a altas presiones y
temperaturas, la formacion de hidrocarburos es inevitable, y el contenido de los mismos a la
salida del reactor suele rondar en el 1% p/p. Es indeseada ya que disminuye la calidad del
alcohol graso formado. Para ser comercializados, deben cumplir especificaciones mdximas
de concentracion de hidrocarburos.

Sin embargo, es observable que la reaccidn es un equilibrio. Asimismo, si se recuerda
que como producto de la esterificacién se obtiene agua, si la misma no es extraida del reactor
generaria un retardo en la formacidn de hidrocarburos, ya que la presencia de agua desplaza
el equilibrio hacia reactivos. Por lo tanto, seria conveniente no extraer el agua de reaccidn,

para desfavorecer la formacién de hidrocarburos.

2.2.3.3.3. Formacion de éteres

También puede ocurrir la deshidratacién de alcoholes, dando como producto éter, de la

siguiente manera:

2R1CH2—0H © R1CH2_0_CH2R1 + HZO

Alcohol graso Eter Agua

Es una reaccidn que se busca evitar, ya que se consume el producto deseado. Sin
embargo, se puede observar que es un equilibrio que forma agua, por lo que la presencia de

agua dada por ser producto de la esterificacion desfavoreceria esta reaccidn.

2.2.3.3.4. Formacidn de aldehidos

Los alcoholes primarios sometidos a altas temperaturas, y en presencia de catalizadores que
contengan cobre, pueden perder dtomos de hidrégeno y formar aldehidos, de la siguiente

manera:
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RlCH2 - 0OH o RlCH =0 + H2
Alcohol graso Aldehido Hidrégeno

Es una reaccidon indeseada ya que, ademads de consumir los alcoholes grasos, aumenta

el indice de carbonilo del producto final. Esto genera una disminucion de la calidad, y es por

eso que se debe tratar al alcohol graso formado para eliminar estos compuestos, ya que hay

especificaciones técnicas a cumplir respecto a ese indice.

2.2.3.3.5. Hidrogendlisis de C-C

La ruptura de enlaces carbono carbono resulta no deseada ya que se forman productos con
cadenas de carbono mds cortas. Como en la reaccion de hidrogenacién se utiliza un
catalizador que contiene cobre, que es relativamente inactivo para la hidrogendlisis de C-C,

se puede considerar que la reaccidn no es favorable en las condiciones de operacion.

2.2.3.3.6. Formacion de jabon de cobre

La reaccidn ocurre entre el dcido graso libre y el catalizador. Es una reaccion no deseada, ya
que inhibe la reaccion del éster hacia alcohol graso. Sin embargo, el disefio de Lurgi que
implica la recirculacidn al proceso de catalizador que se encuentra recubierto con alcohol
graso, disminuye el ataque del dcido al catalizador, en comparacién con la hidrogenacién

directa de dcidos grasos. La reaccion de formacion de jabon es la siguiente:

cu’'0/Soporte + RCOOH & (RC00).Cu’’ + H 0 Ecuacién2.2

Catalizador  Acido graso Jabon de cobre Agua

Ademads, el jabdn de cobre formado puede reaccionar con hidrégeno, reduciendo el
cobre a su forma metdlica, que puede depositarse en el mismo catalizador o en la superficie
interna del reactor. Disminuye la funcionalidad del catalizador y ademads puede afectar al

equipo. La reaccidon correspondiente es:
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(RCO0) Cu’* + H, & RCHOH + Cu’

Jabdn de cobre Hidrégeno Alcohol graso  Cobre

Cabe aclarar que las reacciones secundarias y sus productos no se consideran en los
balances de masa ni diagramas en bloque posteriormente planteados. Esto se debe a que en
esta instancia se realizan balances de forma preliminar, por lo que se desconocen valores
certeros de la formacion de productos indeseados. Ademds, con las condiciones de
operacion, como el catalizador utilizado y la presencia de agua en el reactor, se busca evitar
estas reacciones secundarias. Consecuentemente, la concentracién de los productos

indeseados se espera que sea relativamente baja.

2.2.4. Hidrogenacidn y esterificacion (sistema de reaccion)

Como fue mencionado previamente, las reacciones de esterificacion e hidrogenacion ocurren

en el mismo reactor slurry.

2.2.4.1. Diagrama en bloques

Acidos grasos +
agua, TG y glicerina

Alcoholes grasos
recirculados

& Esteres grasos
: 1 Cartalizador reutilizado +
H., e alff— catalizador fresco

i"_.fﬁ

Alcoholes grasos +
ésteres grasos §r+
catalizador +
TG, glicerina y agua +
agua de reaccion

Figura 2.1. Diagrama en bloques de reaccidn de hidrogenacidn y esterificacion.
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2.2.4.2. Diagrama tecnolégico

El reactor slurry es alimentado con la materia prima, los dcidos grasos impuros, que
previamente son calentados. Asimismo, ingresa al reactor hidrégeno que también fue
preacondicionado. Por ultimo, se recircula del proceso una mezcla de alcoholes grasos con
catalizador. Se pueden observar todas las corrientes de entrada en la figura 2.2. Se obtiene
como producto una mezcla de alcoholes grasos, ésteres grasos sin reaccionar, las impurezas

que habia originalmente, agua de reaccion y catalizador.

Alnckoles zrascs + impurems + zzua de oo +
cetzlimador + Evter graso (5o + H;
Reactor

\\‘1‘—'—’,‘/

crCr
o O

Aridos grasos TAlcchol recireulzdo +
INpUTEZZs catahizador

Figura 2.2. Diagrama tecnoldgico del sistema de reaccidn.

2.2.4.3. Condiciones de operacion

El reactor slurry se opera en las condiciones presentes en la tabla 2.2.
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Tabla 2.2. Condiciones de operacion del reactor Slurry.
Temperatura (°C) 280
Presion (atm) 300
Catalizador Cu-Cr. 5 kg/ton alcohol crudo producido
Relacion molar H,/ éster graso 50
Reciclo alcohol graso interno 100 a 1.000 veces el dcido graso alimentado
Reciclo alcohol graso externo 1,2 a 1,4 veces el dcido graso alimentado

El proceso Lurgi es conocido por contener dos reciclos de alcoholes grasos para
llevar a cabo la esterificacion de los dcidos grasos, y formar éster graso como intermediario
para su posterior hidrogenacidn. Se cuenta con un reciclo interno y uno externo. Para
alcanzar la conversion deseada en el reactor y evitar reacciones indeseadas, asi como el
deterioro del equipo y catalizador, se debe trabajar con exceso de alcohol graso en el reactor
respecto a la alimentacién de dcido graso (entre 100 y 1.000 veces el volumen de los dcidos
alimentados), sin embargo, como es un reciclo interno, no es considerado en los balances de
masa del sistema. De la misma manera, para favorecer la reaccidn, se debe trabajar con un
reciclo externo de alcoholes grasos. Este reciclo corresponde a 1,2 a 1,4 veces la fraccidn de
dcidos grasos alimentados al reactor. Al igual que en el caso anterior, no se considera en los
balances de masa globales, al ser un reciclo.

Para poder llegar a las condiciones necesarias en la reaccion de esterificacion, se
requiere trabajar con un exceso de 50 moles de hidrégeno respecto al éster graso. Para evitar
el desperdicio de hidrégeno, ya que es necesario un gran exceso del mismo para llevar a cabo
la reaccidn, se debe recircular al proceso lo que quedd sin reaccionar. Para ello, atraviesa un
sistema de reacondicionamiento del hidrdgeno, y luego se lo vuelve a ingresar al reactor
slurry.

Respecto al catalizador consumido en el sistema, es necesario realizar un reemplazo

constante de parte del catalizador consumido por fresco. A la mezcla slurry se le retira una
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parte del catalizador, y es sustituida por catalizador fresco en igual cantidad. Esta
sustitucion, o mejor dicho consumo, es a razon de 5 kg de catalizador por tonelada de alcohol
graso crudo producido. Por otro lado, haciendo referencia al catalizador que es necesario que
esté presente en el reactor slurry para que la reaccién de hidrogenacidn sea favorable, dicha
cantidad se abordard en capitulos posteriores cuando se estudie la cinética de la reaccidn en
profundidad. En el presente capitulo se hace referencia a ese valor simplemente como
“catalizador”, y no se especifican cantidades. En el balance global dicho término no es de
relevancia ya que, al permanecer dentro del sistema general, no afecta los balances.

Simplemente se tiene en cuenta la reposicidn constante del catalizador.

2.2.5. Acondicionamiento de corrientes

Debido a que se trabaja con exceso de hidrégeno, el reactivo debe ser recirculado al proceso
para su posterior reutilizacion. Antes de volver a ingresarlo al equipo, debe ser recuperado y
llevado a las condiciones de reaccion. Ademds, se debe reponer constantemente la actividad
del catalizador, ingresando una corriente fresca del mismo y retirando otra.

Por otro lado, para poder reciclar parte de los alcoholes grasos producidos al reactor,
previamente se debe retirar el agua formada y las impurezas para evitar la desactivacion del
catalizador y favorecer la reaccion deseada. Por eso se plantea un esquema de separacion de
agua e impurezas, luego de separar el catalizador en el separador centrifugo. Cabe aclarar

que este sistema se detalla en el capitulo correspondiente al sistema de purificacidn.
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2.2.5.1. Recuperacion y acondicionamiento de hidrégeno

Hid

a acor

Agua+t Caralizador

Figura 2.3. Diagrama tecnoldgico del sistema de recuperacidn de hidrégeno.

En la figura 2.3 se representa el sistema de recuperacion de hidrégeno. El objetivo de
esta etapa es recuperar el hidrégeno puro para poder reutilizarlo en el proceso. La corriente
de salida del reactor slurry ingresa a un intercambiador de calor para disminuir su
temperatura para luego ingresar a un separador flash. En este primer flash por la parte
superior se logra recuperar la mayor cantidad de hidrégeno no reaccionado. Mientras que la
corriente inferior, a partir de una disminucidon de la presidn, ingresa a un segundo flash,
donde por el tope se logra separar aun mds hidrégeno de la mezcla, permitiendo asi
recuperar una mayor cantidad de hidrdgeno. La segunda corriente de hidrégeno junto con la
primera son posteriormente acondicionadas, para luego recircularlas nuevamente al reactor
slurry. Por el fondo del segundo flash se obtiene una mezcla de alcohol graso, éster graso sin
reaccionar, impurezas y catalizador que se envia al sistema de acondicionamiento de
catalizador, y luego al de separacidon de agua y glicerina. A fines de simplificar la simulacidn,
se desprecia el contenido de triglicéridos en la materia prima. En primer lugar, no se conoce
la fraccién de este compuesto en las impurezas. Asimismo, no se especifica de qué tipo de
triglicéridos se trata, y ya que presentan alta variabilidad de peso molecular debido al largo
de cadena, no se puede trabajar con pesos moleculares. Por ello se decide despreciar su

presencia.
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Hidrogeno :
S— Hidrdgeno

acondicionado

al reactor
Hidrogeno

de reponcitn

Figura 2.4. Diagrama tecnoldgico del sistema de acondicionamiento de hidrégeno.

En la figura 2.4 se puede apreciar el diagrama tecnoldgico para el acondicionamiento
del hidrégeno. Se ingresa una corriente de hidrégeno fresco para reponer aquel que se
consumio en la reaccién. Luego, se mezcla con el hidrégeno en exceso recuperado por el
sistema de recuperacion de hidrégeno, el cual previamente ingresa a un intercambiador de
calor para aumentar su temperatura. El hidrégeno ya se encuentra en las condiciones de

operacion requeridas, por lo que posteriormente es circulado hacia el reactor slurry.

2.2.5.2. Acondicionamiento del catalizador

Catalizador

Figura 2.5. Diagrama tecnoldgico del sistema de acondicionamiento del catalizador.

En la figura 2.5 se observa el diagrama tecnoldgico del sistema de acondicionamiento
del catalizador. La corriente que sale del segundo separador flash, conformada por alcoholes
grasos, catalizador, ésteres grasos sin reaccionar, impurezas y agua, ingresa a un separador
centrifugo, donde se extraen los sdlidos en suspension presentes. Por un lado, se separa el

catalizador de esta corriente, se retira el catalizador gastado y se agrega una corriente de
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catalizador fresco para recuperar su actividad y poder cumplir con las condiciones de
reaccidn en el reactor. Por otro lado, la otra corriente que contiene alcoholes grasos, ésteres
sin reaccionar, agua y glicerina (impurezas), se lleva a un sistema de separacion de
impurezas.

Luego, parte de la corriente libre de impurezas que contiene alcoholes grasos y
ésteres sin reaccionar se mezcla con el catalizador en un tanque agitado para favorecer el
mezclado y luego se recircula al reactor. La otra parte de la corriente se lleva al sistema de

purificacion donde se realiza el fraccionamiento de los alcoholes grasos deseados.

2.2.5.3. Separacion de agua, glicerina y alcohol miristilico

La corriente que sale del separador centrifugo contiene impurezas tales como agua y
glicerina, las cuales deben eliminarse antes de que parte de ella se recircule al reactor, para
evitar los inconvenientes que estas generan en el transcurso de las reacciones. Para realizar
dicha separacion, se la lleva a un destilador. Ademads de lograr separar dichos compuestos, en
la torre de destilacién también se separa el alcohol miristilico, el cual es un producto de
reaccion pero no de interés. Las condiciones operativas de este sistema de separacion se
presentan en capitulos posteriores. Ademads, dicha separacidn es favorable para, luego, llevar
a cabo la purificacién eficiente de los alcoholes grasos deseados. El diagrama tecnoldgico

correspondiente se detalla en la figura 2.6.
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Vapor de agua

Glicerina + Alcoholes
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Alcoholes grasos +

Esteres grasos + ’

Impurezas + Agua

grasos (baja proporcion

y Alcoholes grasos +
I

Esteres grasos

Figura 2.6. Diagrama tecnoldgico del sistema de separacion de agua, glicerina y alcohol miristilico.

2.2.6. Sistema de fraccionamiento

En esta etapa el objetivo es el acondicionamiento del producto, eliminando los ésteres grasos
sin reaccionar y los alcoholes grasos no deseados para obtener los productos de interés. La
corriente que sale del sistema de separaciéon de agua, glicerina y alcohol miristilico es
dividida en 2. Una parte de ella se mezcla con el catalizador y se recircula al reactor y la otra
es la que atraviesa el sistema de fraccionamiento. Esta tltima, antes de ingresar a la segunda
torre de destilacidn, para alcanzar las condiciones dptimas de temperatura y presion, ingresa
a un intercambiador de calor donde se enfria y, luego, se expande. Posteriormente, la
corriente ingresa a la segunda torre de destilacion donde por el destilado se obtiene el
alcohol cetilico y por otra salida lateral alcohol estearilico, ambos con pureza del 98%. En el
residuo se obtiene una mezcla que contiene ésteres grasos sin reaccionar y una pequeia
proporcion de alcoholes grasos que no alcanzd la pureza deseada, la cual se recircula al
reactor para evitar su desecho.

Cabe destacar que el sistema de fraccionamiento se plantea de forma esquematica. En

el Capitulo 4 se realiza un estudio mds detallado, donde se diseflan los equipos
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correspondientes al sistema y se definen sus condiciones de operacidn. En la figura 2.7 se

representa el diagrama tecnoldgico del sistema de fraccionamiento.

Alcoholes grasos +

2 i o
esteres gl.lSCls s/En .3

(recirculados)

Alcoheles grasos +
ésteres prasos 5/mmn

(fraccionamiento)

w Alcohol
Ll "
cetilico

A

Alcohol

>

esteariico

5 Lsteres grasos s/1xn

+ Alcoholes grasos

Figura 2.7. Diagrama tecnoldgico del sistema de fraccionamiento de los alcoholes grasos.
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Figura 2.8. Diagrama en bloques de la planta completa.
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2.3. Balances de masa

2.3.1. Efectividad general del proceso

Existen dos tipos de capacidades de produccidon de una planta. La primera es la capacidad
nominal, la cual corresponde a lo que efectivamente se compromete a producir la planta y se
utiliza para el andlisis econdmico posterior. Es la definida en funcidn del estudio de mercado,
disponibilidad de capital para inversién, disponibilidad de materias primas, etc. Por otro
lado, se encuentra la capacidad instantdnea o de disefio, la cual se utiliza para el
dimensionamiento de equipos e instalaciones. La misma surge de la capacidad de
produccidn afectada por un valor de Efectividad Global del Proceso (EGP) de diseno.

La capacidad nominal también debe considerar una determinada EGP respecto de la
capacidad instantdnea de produccidn de la planta. La capacidad instantdnea de produccion

es siempre mayor que la nominal y estdn relacionadas mediante la siguiente ecuacidn:

Capacidad nominal
EGP

Capacidad instantanea de produccion =

Los principales aspectos que afectan la Efectividad General del Proceso (Overall

Process Effectiveness) son:

2
%

Disponibilidad: corresponde al porcentaje de horas de planta anuales disponibles para

operar respecto de las horas disponibles anuales.

% Producto conforme: corresponde al porcentaje de producto producido dentro de
especificacion respecto de la totalidad producido.

% Performance: corresponde a la capacidad de produccion respecto de la capacidad

estandar.

A continuacidn se realiza la estimacidn de la EGP teniendo en cuenta los factores

mencionados previamente.
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2.3.1.1. Disponibilidad

Dentro de los factores que afectan la disponibilidad se encuentran:

R

% Paradas de mantenimiento programadas.

2
*%

Paradas de mantenimiento imprevistas.

RS
%

Factores externos (ejemplo: corte de energia eléctrica).

% Realizacion de Mantenimiento Correctivo Programado.

% Realizacion de Inspecciones o Pruebas, para comprobar que los equipos mads
importantes de la instalacién se encuentran en buen estado, son las denominadas

paradas de corta duracion.

R
*%*

Realizacién de Grandes Revisiones Programadas, que se realizan por horas de

funcionamiento, por periodos de tiempo prefijados, por unidad producida, etc.

2
°%

Implementacién de mejoras

Las plantas quimicas suelen ser plantas de proceso donde las paradas no
programadas tienen un gran impacto econdmico. Por lo tanto, es aconsejable realizar
paradas programadas que eviten problemas de seguridad inesperados.

Los equipos que necesitan la realizacion de una parada son los intercambiadores de
calor, las columnas de destilacidn , los reactores, y los depdsitos. Se aprovecha la parada para
revisar todos los equipos auxiliares, las tuberias y para realizar todo tipo de inspecciones
reglamentarias.

El tiempo necesario para realizar una parada en una instalacién industrial es muy
variable, oscila entre los 2 y los 60 dias, dependiendo de la complejidad de la instalacidn, del
tamano y de los requisitos de seguridad. Teniendo en cuenta que este proyecto es bastante
complejo debido a que en la planta en cuestion se encuentran todos los equipos mencionados
anteriormente, se estima que la parada anual de la planta serd de 20 dias.

Otras consideraciones:

% Se trabajan las 24 horas del dia, los 7 dias de la semana.
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% No se consideran factores externos, como cortes de energia eléctrica ya que se supone

que la planta cuenta con generadores.

En base a lo mencionado previamente, se calculan las horas anuales de

mantenimiento y las horas anuales disponibles para, finalmente, calcular la disponibilidad de

la planta.
L. dias 24 horas horas
Horas de mantenimiento anuales = 20 — * ——— = 480 ——
afo 1 dia afo
, , dias 24 horas horas
Horas anuales disponibles = 365 — * ——— = 8,760 ——
aflo 1dia afo
DlSpOTllbllldad — horas anuales disponibles— horas_de mantenimiento anuales 4 100 = 94, 504 ~ 0, 95

horas anuales disponibles

2.3.1.2. Producto conforme

Los factores que afectan el porcentaje del producto conforme son: la calidad de las materias
primas, los desvios de proceso, las fallas en los equipos, entre otros. Como la calidad de la
materia prima estd definida y presenta una pequefa proporciéon de impurezas, se define el
valor del porcentaje de producto conforme en un 95%, el cual es un valor de referencia

normal para el tipo de planta en cuestidn.

2.3.1.3. Performance

Los factores que afectan la performance son:

K7
0‘0

Disponibilidad de materias primas

2
*%

Desvios de proceso

R
%

Fallas en equipos

9,
0“

Capacitacion

2
*%

Limitaciones externas

El valor de referencia de la performance depende de la madurez de la operacién y

habitualmente debe considerarse una curva de aprendizaje. Las plantas quimicas
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normalmente trabajan a un 90% de su capacidad de produccidn para satisfacer la demanda.

Por esto, se asume que un valor de performance del 90 % podria ser adecuado.

2.3.1.4. Capacidad instantdnea de la planta

Para poder dimensionar los equipos a utilizar, es necesario conocer la capacidad instantdnea
de la planta. Difiere de la capacidad de produccidn, o capacidad nominal, ya que tiene en
cuenta la efectividad general del proceso (EGP).

En funcidn de los pardmetros mencionados anteriormente se calcula la EGP como:
EGP = (Disponibilidad * Producto conforme * Performance) * 100 = (0,95 * 0,95 * 0,90) * 100% = 81%

Debido a que un valor tipico de EGP que se encuentra en las industrias quimicas es

de 0,8 y es cercano al calculado, se aproxima a dicho valor.

Capacidad nominal 2ton/h 25 tOTL/h
- ]

Capacidad Instantanea diaria = 5P =05

En el Capitulo 1 se menciond que se opera 24 horas al dia, 345 dias al afo, teniendo
en cuenta las paradas para mantenimiento. Luego se obtiene la capacidad instantdnea anual

de la planta como:

Capacidad Instantanea anual = 2,5 ht& * 24 M * 345 & = 20.700 ==
ora dia afio afio

2.3.2. Sistema de reacciéon

A partir de las reacciones que ocurren en el reactor slurry se puede plantear una reaccidon
global, que envuelve a ambas reacciones que ocurren: la esterificacion y la hidrogenacidn.

La reaccidn global corresponde a la siguiente:
Acido graso + Hidrégeno — Alcohol graso + Agua

Considerando todos los compuestos presentes en el reactor, los excesos de cada unoy
las impurezas, el balance de masa en estado estacionario se plantea planteado de la siguiente

manera:
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{Entrada} = {Salida}

Acido Graso + Impurezas + Hidrégeno + Alcohol graso = Alcohol Graso + Agua + Impurezas +

+ Ester graso + Hidrégeno

En el término de la entrada, se puede observar que ingresan al reactor los dcidos
grasos de la alimentacidn, las impurezas que contiene la misma, y el hidrégeno para llevar a
cabo la hidrogenacion. Ademas, ingresa al reactor el alcohol graso recirculado necesario para
producir el éster graso. Se sabe que se debe trabajar con un exceso de alcohol graso, que es
necesario para que la reaccion de esterificacién sea rdpida, por lo que se ingresa un 30%
adicional a lo necesario. Cabe aclarar que, debido a que los balances se realizan entre la
entrada y la salida del reactor, no se tiene en cuenta el exceso interno de alcohol graso.

En el término de la salida, se encuentran los alcoholes grasos saturados producidos,
el agua de reaccidon generada en la esterificacidn y las impurezas de la alimentacién que no
reaccionaron. Ademsds, hay éster graso e hidrégeno que quedaron sin reaccionar. Esto se
debe a que el éster graso no se convierte totalmente en alcohol, queda un 2% sin reaccionar.
Con respecto al hidrégeno, aunque reacciona con los ésteres grasos para dar alcoholes grasos
y con los alcoholes grasos insaturados con el fin de saturar esos enlaces, el remanente se
debe a que la conversidon del éster en la hidrogenacién no es completa, y que para el proceso
se selecciona una relacion en exceso molar de 50 veces de hidrégeno respecto al éster.

Para calcular la masa de cada componente, se tienen en cuenta varias
consideraciones. En primer lugar, se considera que la totalidad de los dcidos grasos
reaccionan para generar éster graso. Es decir, no hay dcidos grasos a la salida del reactor.
Luego, se considera que el 98% de los ésteres grasos se convierten en la hidrogenacidn. EI 2%
de los ésteres grasos sin reaccionar queda en el efluente del reactor.

Ademds, es necesario para poder plantear los balances de masa calcular las fracciones

madsicas y molares de cada dcido en la mezcla de dcidos a la entrada (tabla 2.3), y de los
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alcoholes grasos formados (tabla 2.4). A partir del peso molecular de cada compuesto, se

calcula el peso molecular de las mezclas de dcidos grasos y alcoholes grasos (tabla 2.5).

Tabla 2.3. Composicién y propiedades de cada 4cido.

Porcentaje masico Peso molecular

(% m/m) (g/mol)

Acido Graso Fracciéon molar Fraccién masica

Estearico

Oléico

Palmitico

Miristico

Linoléico

Tabla 2.4. Composicién y propiedades de alcoholes grasos formados.

Peso molecular - - -
Alcohol graso Fraccion mdsica Fraccion molar
(g/mol)

Alcohol estearilico

Alcohol cetilico

Alcohol miristilico

Tabla 2.5. Propiedades de mezcla formada.

Mezcla acidos Mezcla alcoholes grasos

grasos obtenida obtenida

Peso molecular (g/mol)

A continuacidn, se calcula el valor para cada término del balance de masa:
Entrada:
1. Acido graso: considerando la capacidad instantdnea de la planta, se calcula la masa de

dcido graso necesario para cumplir esa capacidad de produccion.
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Tabla 2.6. Propiedades de las corrientes

% p/p de cetilico y

Capacidad Instantdnea % p/p de acidos grasos en la

estearilico en el alcohol

(ton/h) alimentacién (%) formado (%)

2,5 99,82 99,2

Capacidad instantanea
%p/p de estearilico y cetilico en alcohol formado

Alcoholes grasos deseados =

Alcoholes grasos deseados

Alimentacién = =
Alcohol Graso

% acidos en alimentacion *Conversion* 5

4cido graso

Alimentacién = 2.703,283 <L

Acidos grasos en alimentacién = 2.698,183 —kh*‘L

2. Impurezas
Las impurezas presentes en la corriente de alimentacidn, que estdn constituidas por agua,

triglicéridos y glicerol, conforman el 0,18% de la corriente de alimentacidn.
Impurezas = 0,0018 * Alimentacion = 4, 865 kTg

3. Hidrdégeno
El hidrdgeno se consume para la hidrogenacion y la saturacion de enlaces multiples de los

dcidos grasos.

MHidr()genu % 2 mol hidrégeno

Hidrégeno = Acidos grasos en alimentacién *

hidrogenaciéon P 1 mol &cido graso
Acidos grasos

Hidrégeno = 39,380 kTg

hidrogenacién

Para la saturacion de enlaces multiples se requiere un mol de hidrégeno por cada
enlace doble. Considerando que se saturan los alcoholes grasos insaturados provenientes de
los dcidos grasos insaturados en la alimentacidn, el nimero de enlaces multiples de ambos
compuestos coincidira. Por lo tanto, se requiere un mol de hidrégeno para saturar un mol de

dcido oléico, ya que es monoinsaturado, y dos moles de hidrégeno para saturar un mol de
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dcido linoléico, ya que contiene dos enlaces dobles. Ademads, hay que tener en cuenta que la

conversidn del éster graso no es completa, por lo que hay menos alcohol graso insaturado

formado, por lo que se requiere menos hidrégeno.

Hidrégeno = Hidrégeno ..+ Hidrégeno o
saturacion sat. ac. oléico sat. ac. linoléico
. 7 7 » 1mol HZ * PMhidr() eno
Hidrbégeno = gramos Oléico . R i
sat. ac. oléico alimentacion 1 mol oléico oléico
L, . - N Zg/molH2 1molH2 N
Hidrégeno sat. ac. oléico = Alimentacién * 0,4644 28247 g maloléieo. | Tmololéico Conv
o kg
Hidrégeno . =8,710—*
sat. ac. oléico h
Hidrégeno = gramos Linoléico 2oty " rigen
g sat. ac. linoléico g alimentaciéon 1 mol linoléico PM i
L, . - N 2 g/mol H, 2 mol H, X
Hldrogeno sat. ac. linoléico Alimentacion 0’ 0402 280,45 g/mol linoléico 1 mol linoléico Conv
. , k
Hidrégeno = 1,516-%

sat. ac. linoléico h
. , k

Hidrégeno =10,226 =%
saturacion h

Coémo se selecciona una relacién en exceso molar de 50 veces de hidrégeno respecto

al éster, a continuacidn se calcula la cantidad alimentada de hidrégeno.

Hidrbgeno . = 50 * moles de éster
alimentado

50 mole

Hidrégeno = 1 mol éster * PM,iarsgeno

alimentado 1 mol éster 1 mol &cido graso PM,
acido graso

Hidrégeno = 984,501 4L

alimentado

4. Alcohol graso

* Acidos grasos

alimentados

Se considera como alcohol graso que ingresa al sistema aquel necesario para que reaccionen

todos los dcidos grasos. La reaccion de dcidos grasos con alcohol graso es mol a mol.

% _1molalcohol graso 4 PM

alcohol graso

Alcohol graso = Acidos grasos alimentados —
1 mol &cido graso

= 2.571,334 <L
n

Alcohol graso
reaccio

acido graso

89



Capitulo 2 - Diagramas de flujo y balances globales de la planta Jﬁm];nc?ﬁm

Luego, el reactor se alimenta con un exceso del 30% de los alcoholes grasos

necesarios para la reaccion.

Alcohol graso = 0,3 * Alcohol graso 3y
exceso reaccion

Alcohol graso = 771,400 k—};q
exceso
Por lo tanto, el alcohol graso total que ingresa al reactor resulta:

Alcohol graso = 3.342,734 th

total entrada

Salida:
5. Alcohol graso
El término de alcohol graso a la salida constituye el alcohol graso formado por la reaccién de

hidrogenacidn.

mol alcohol graso 4 PM
1 mol acido graso

alcohol graso % ConveTSién

acido graso

Alcohol graso = Acidos grasos alimentados * 2

formado

Alcohol graso .= 5.039, 815%1&

formad

Ademas, sale del reactor el exceso de alcohol graso alimentado:
Alcohol graso = 771,400 —k;;L
exceso
Por lo tanto:

Alcohol graso = 5.811, 215 kTg

total salida

6. Agua
El agua se forma en la reaccidn de esterificacidn, y la relacidon entre dcido que reacciona 'y

agua que se forma es mol a mol.

1 mol agua * PMagua
1 mol acido graso PM

A = Aci T *
gua, i cidos grasos

acido graso
_ kg
Aguaformada— 177,210 =
7. Impurezas

Las impurezas se mantienen constantes a la salida del reactor, por lo tanto:
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Impurezas en alimentaciéon = 4, 865 —khg—

8. Esteres grasos
Debido a que los ésteres grasos se convierten en un 98%, el resto de ellos que queda sin
reaccionar sale del reactor. Primero, se calcula el flujo mdsico de ésteres producidos en la

reaccion de esterificacidn. Para ello se plantea el balance de masa en dicha reaccidn:
Acido Graso + Impurezas + Alcohol graso = Ester graso + Agua + Impurezas

Todos los términos, exceptuando el de éster graso, fueron calculados anteriormente.

Por lo tanto, despejando el éster graso formado resulta:

Ester graso = 5.092,306 —khl

formad

Luego, se puede calcular el éster graso sin reaccionar:

Ester graso = 5.092,306 —k}‘? * (1 — Conversion) = 101, 846 —k;?

sinreaccionar

Cabe aclarar que en capitulos posteriores se plantea como alternativa viable la
recirculacidon de dicha corriente al reactor, ya que es una corriente que tiene potencial para
seguir reaccionando. De esta manera se puede evitar su desecho y aprovechar la materia

prima. Sin embargo, en este balance no se considera.

9. Hidrdégeno
El hidrégeno que sale del reactor es el correspondiente al exceso. Lo que queda sin

reaccionar es debido a que la conversion del éster en la esterificacion no es completa.

PM i
. . 7 . idro 2 mol hidrégeno
Hidrégeno = masaacidos grasos * ——oome % —2972_ % (1 — Conv)
sinreaccionar Acidos 1 mol 4cido graso
grasos
. k
Hidrégeno ) = 0,788 =%
Sinreaccionar h
Entonces, el exceso de calcula como:
Hidrb6geno = Hidrogeno — Hidrogeno, . . — Hidrbégeno .+ Hidrbégeno . )
exceso alimentado hidrogenaciéon saturaciéon sin reaccionar
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Hidrégeno = 984,501 AL — 39,381-4L — 10,227 4L 1 0,788 £&
exceso

Hidrégeno = 935,682 +L
exceso

Ya que se analizo cada término, se calcula el flujo total a la entrada y a la salida del

sistema de reaccidn, incluyendo el exceso de hidrégeno.

Salida

Salida

Entrada = Acido Graso + Impurezas + Hidrégeno + Alcohol graso

Entrada = 2.698,183 "Tg + 4,865 "—f + 984,501 "—}f’ + 3.342,734 "—hg = 7.030, 283 "—hg

, T Alcohol Grasoexceso + Agua + Impurezas + Ester graso + Hidrégeno exceso

Alcohol Graso )
producid

5.039,815 <L + 771,400 L + 177,210 <2 + 4,865 <& + 101,846 <L + 935,682 <L = 7.030, 819-L

Entrada — Salid
Error = [——==—222 1% 100 = 0,008%
Entrada

El error obtenido en el balance de masa se considera despreciable, y se atribuye a
redondeo de calculos, principalmente dado por el cdlculo de los pesos moleculares promedio

de cada mezcla.

Los resultados obtenidos del balance se observan en el diagrama en bloques de la

figura 2.9 que representa el sistema de reaccion.

) r | W =5.811,215 ka'h
W tos arases™ 2:698,183 kg Alsool s i
cidas _ W, =177,210 kglh
W, =4865 ka/h i
mpureras - S b “I=r'||.'-Jr = 4 865 kg.l'['l
 -0984501 kgfh i T :
Hidrdgena ? gl W"|-l.|-:l|.'-.'nu B EREE ] 2 0351682 L‘.H.‘h
Alcohal |!r.|'=-:|r 3342"?34 kgllh | ! II-"'I'z._____ VR = 111,846 k_E',_II]'I
Catalizador Catalizador

Figura 2.9. Diagrama de corrientes mdsicas de entrada y salida del sistema de reaccidn.

2.3.3. Sistema de recuperaciéon y acondicionamiento de hidrégeno

Luego de que se produzca la reaccidn en el reactor slurry, la mezcla resultante ingresa al

sistema de recuperacion del hidrdgeno, donde se separa el hidrdgeno en exceso de la
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corriente de proceso. Se considera que en este sistema la separacién de hidrégeno ocurre de
forma completa. Se puede observar los flujos mdsicos de cada corriente en la figura 2.10.
Como la corriente de impurezas contiene agua, pero se desconoce su proporcidn, se
considera que contiene agua y glicerina en igual relacion mdsica (se recuerda que los

triglicéridos se desprecian por razones detalladas previamente).

pleab rase = 3-811,215 kg/h
W, =177,210 kgfh

Ap

=4 865 kg/h ]

1 H - Hidrdgena

@

= 935,682 kg/h

[mpurezas

W - 935,682 kg/h

Hidrigenn

W = 101,846 kg'h

Ester grasn

Cartalizador

i
&

1"I'..'II.'.In.'r.uh.ll Rraso =3.811,215 k?‘:-'lh
wﬁ:ler I:rnr-:-_ 101,846 kglh
w = 24325 kg'h

lmpureras

W, =177,210 kgfh + 2,4325 kg/h = 179,6425 kg/h

AR

Caralizador

Figura 2.10. Diagrama de corrientes mdsicas de entrada y salida del sistema de recuperacion de

hidrégeno.

La figura 2.11 representa el sistema de acondicionamiento de hidrégeno. En este
proceso se adiciona hidrdgeno fresco a la corriente de hidrégeno que fue separada
anteriormente, para compensar el consumo de hidrégeno en la reaccidon de hidrogenacion.
La corriente se calienta y se comprime a la presion de operacidn. La corriente de salida de
hidrégeno que ya fue acondicionada es recirculada al reactor slurry para utilizarla en la

hidrogenacidon de ésteres.
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W

= 935682 ka'h

H |||'|.-_r_d1|||

— W = 984 501 ka'h

Hidrdgens

W = 48,819 kg/he————f

Hidmgenn repasicidn

Figura 2.11. Diagrama de corrientes mdsicas de entrada y salida del sistema de acondicionamiento de

hidrégeno.

2.3.4. Sistema de acondicionamiento del catalizador

= 12,342 kg/h

Catalirador fresca

l

_— W e slivadur usat = 19342 kg'h
w.l".kulx-i',;uuu: 5811215 kg'h
W s o ™ 101846 kg™
W e 24325 kgth [ W it o o™ 342,734 kg/h
W .= 1796425 kefh Catalizador
Catalizador

Al i ity 2468481 kgih
= 101,846 kg'h

Ester Braso sin reaccsanar

L =24325 kgh
11891113 @t L] =
W, .= 179,6425 kg/h

Figura 2.12. Diagrama del sistema de acondicionamiento del catalizador.

La figura 2.12 representa al sistema de acondicionamiento del catalizador. Al mismo
ingresa una mezcla de alcoholes grasos, éster graso, catalizador, agua e impurezas, y por otro
lado, catalizador fresco. Parte del alcohol graso se extrae del sistema, y el restante conforma
una mezcla con el catalizador, que posteriormente es recirculado al sistema de reaccién. El
alcohol graso crudo es el producto obtenido que luego es enviado al sistema de
fraccionamiento junto con las impurezas y los ésteres grasos sin reaccionar que se separan

posteriormente.
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2.3.5. Sistema de separacion de agua, glicerina y alcohol miristilico

En la figura 2.13 se presenta el balance de masa del sistema de separacién de agua, glicerina
y alcohol miristilico. Para calcular el flujo mdsico de este ultimo, se considera que su

fraccion madsica corresponde al de la tabla 2.4.

W icoboles grasen™ 268,481 kgth

Eater wean sin reaccione~ 101,846 ke'h . Wbt miriice= 19,748 kglh
: ™ 14325 kgh ' ' W renas= 24325 kg/h
W .= 179.6425 kgih W, =179.6425 kglh

= 2448733 kg/h
=101 846 lcr:.'h

Alvald grans preducats

Esgr grasn sz reaccinmar

Figura 2.13. Diagrama del sistema de separacion de agua, glicerina y alcohol miristilico.

A la salida de este sistema, se obtienen los alcoholes grasos deseados junto con
ésteres grasos sin reaccionar que, luego, atraviesan el sistema de fraccionamiento para
obtener la pureza deseada correspondiente a cada producto de interés. Nuevamente, se

considera que la separacion es ideal.

2.3.6. Sistema de fraccionamiento

= ol = 1.768,239 kg'h

Estuasilics 9R%

W = 2448733 ka'h

Abcohod graso

W = 101,846 ka'h

Esper graso

= W = 730,468 kg'h

Celico.56%

E!':?
W = 51,872 kg'h

ESTer £rasg

Figura 2.14. Diagrama del sistema de fraccionamiento.

La figura 2.14 representa el diagrama de fraccionamiento, donde se muestran las

cantidades finales obtenidas de los productos de interés, con su pureza del 98%. A fines de
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plantear los balances de masa, se considera que el 2% de impureza en cada corriente estd
compuesta por éster graso sin reaccionar. Sin embargo, la composicion se detalla en el
Capitulo 4, correspondiente al sistema de purificacién. Ademds, en capitulos posteriores se
estudia la posibilidad de recircular al reactor la corriente de ésteres sin reaccionar, para

aprovecharla y no desecharla.

2.3.7. Balance de masa global

En la figura 2.8 se observan las corrientes de entrada y salida globales de la planta, cabe
destacar que no se consideran las corrientes de servicio. Aquellas corrientes resaltadas en
color azul corresponden a las entradas, mientras que las corrientes resaltadas en rojo
corresponden a las salidas.

En la tabla 2.7 se presentan los caudales mdsicos de las corrientes de entrada y salida
para el balance global de la planta.

Tabla 2.7. Caudales masicos de las corrientes de entrada y salida de la planta.

Balance global de la planta

Entrada N° corriente ton/h Salida N° corriente

Acidos grasos Agua

Impurezas Alcohol estearilico

Hidrégeno Alcohol cetilico

Alcohol miristilico

Impurezas

Ester s/r

Catalizador Catalizador

Total entrada Total salida

A partir de los valores obtenidos en la tabla 2.7, se puede afirmar que el balance

global de planta cierra correctamente ya que se verifica que el caudal mdsico de entrada es
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igual al de salida y entonces todo lo que entra, sale. Cabe aclarar que la pequena diferencia

entre los valores de entrada y salida se atribuye a los redondeos en los calculos.

o — | Total entrada—Total salida | 4 — o
0 error | v —— 100 = 0,027 %

2.3.8. Corrientes del proceso

Finalmente, en la tabla 2.8 se presentan los flujos mdsicos correspondientes a cada corriente

presentada en la figura 2.8, junto con sus respectivas fracciones mdsicas.
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Tabla 2.8. Flujos mdsicos y fracciones madsicas de cada corriente.

Fracciones masicas

N Flujo masico Acid.o Ac’i.do Acifl(.) {ﬂc’id'o .Aci(’l.o Impurezas Esteres Alcoh(.)l Alco%ml él'coh(.)l A
(kg/h) estedrico oléico palmitico miristico linoléico (s/rxn) estearilico  cetilico miristilico

1 2703,048 | 0,194 | 0464 0,292 0,008 | 0,040 0,002 0,000 | 0,000 0,000 0,000 0,000 | 0,000 - 1,000
2 2.703,048 | 0,194 | 0,464 0,292 0,008 | 0,040 0,002 0,000 | 0,000 0,000 0,000 0,000 | 0,000 - 1,000
3 7.030,283 | 0,075 | 0,179 | 0,112 0,003 | 0,015 0,001 - 0,140 0,334 0,138 0,004 - - 1,000
4 7.030,283 | 0075 | 0,179 0,112 0,003 = 0,015 0,001 - 0,140 0,334 0,138 0,004 - - 1,000
5 7.030,283 - - - - - 0,001 0,014 | 0,133 0,580 0,240 0,007 | 0,025 - 1,000
6 7.030,283 - - - - - 0,001 0,014 0,133 0,580 0,240 0,007 0,025 - 1,000
7 6.113,315 - - - - - 0,001 0,017 0,003 0,667 0,276 0,008 0,029 - 1,000
8 6.113,315 - - - - - 0,001 0,017 | 0,003 0,667 0,276 0,008 | 0,029 - 1,000
9 6.094,601 - - - - - 0,000 0,017 - 0,669 0,277 0,008 | 0,029 - 1,000
10 6.094,601 - - - - - 0,000 0,017 - 0,669 0,277 0,008 | 0,029 - 1,000
1 179,643 - - - - - - - - - - - 1,000 - 1,000
12 22,181 - - - - - 0,750 - - - - 0,250 - - 1,000
13 5.892,778 - - - - - - 0,017 - 0,696 0,287 - - - 1,000
14 2.550,044 - - - - - - 0,040 - 0,680 0,280 - - - 1,000
15 2.550,044 - - - - - - 0,040 - 0,680 0,280 - - - 1,000
16 715,859 - - - - - - - - - 1,000 - - - 1,000
17 1.732,874 - - - - - - - - 1,000 - - - 1,000
18 101,846 - - - - - - 1,000 - - - - - - 1,000
19 = = = = = = = = = = = = = =

20 - - - - - - - - - - - - 1,000 1,000
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21 - - - 1,000 1,000
22 - - - 1,000 1,000
23 - - - 1,000 1,000
24 - - - 1,000 1,000
25 - - - 1,000 1,000
26 3.342,734 - 0,708 0,292 - 1,000
27 3.342,734 - 0,708 0,292 - 1,000
28 3.342,734 g 0,708 0,292 g 1,000
29 18,71 1,000 - - - 1,000
30 18,71 1,000 . 5 . 1,000
31 916,97 1,000 - - . 1,000
32 935,68 1,000 - - - 1,000
33 935,68 1,000 - - - 1,000
34 48,819 1,000 - - - 1,000
35 984,50 1,000 - - - 1,000
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3.1. Resumen ejecutivo

El objetivo de este capitulo es dimensionar el sistema de reaccién del proceso. Se selecciona
el modelo que representa al reactor, el modelo cinético, y se simula el proceso mediante el
uso del software especifico UniSim Design. Se dimensiona al reactor, especificando sus
caracteristicas constructivas, corrientes de entrada y salida, y material utilizado. Se realiza
un disefo térmico, seleccionando las condiciones de operacidn del reactor. Ademads, se hace
mencién del sistema de control que deberia incluirse.

Al trabajar con un sistema heterogéneo es importante analizar las resistencias al
transporte de materia. Debido a que se trabaja con alta recirculacidn interna, en la fase
liquida se puede considerar que hay mezclado perfecto, por lo que se desprecia la resistencia
al transporte externo. Siendo el catalizador prédcticamente polvo, la resistencia a la
transferencia de masa interna es despreciable. Ademds, al trabajar con hidrégeno puro, la
resistencia en la fase gaseosa es poco importante. Dicho esto, la resistencia controlante

resulta la cinética intrinseca de reaccidn, siendo las velocidades de reaccién:

v/ Velocidad de reaccidn de esterificacidn:

r=k1*Ac*A—-k2*E*W

v Velocidad de reaccion de hidrogenacidn:

r=k *E*C* —k *A°
a H b

A partir de los valores obtenidos en la simulacidon utilizando el software UniSim

Design, se obtienen los resultados presentes en la tabla 3.1.
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Tabla 3.1. Resultados obtenidos para el sistema.

Condiciones de operacion

Temperatura de operacién

Presion de operacion

Resultados

Conversion obtenida 97,4 %

Produccidn de alcohol graso 2.525,9 kg/h

Carga de catalizador 4.030 kg

Volumen de reactor 120 m®

A partir de las condiciones de disefno seleccionadas, de las relaciones calculadas a
partir de la patente 3180893 (USA) y en funcidon del volumen obtenido del simulador, se
dimensiona el reactor con las siguientes caracteristicas:

Tabla 3.2. Dimensiones del reactor.

Volumen (m®) 120,000

Area dnulo (m? 4,085

Didametro externo (De) (m) 2,524

Didametro interno (Di) (m) 1,082

Longitud tubo externo (Le) (m) 23,979

Longitud tubo interno (Li) (m) 21,980

Longitud malla metalica (Lm) (m) 1,199

También, segin el Cédigo ASME para Calderas y Recipientes a Presidn, se calcula un
espesor de pared para el reactor de 0,06 m y el material a utilizar es acero inoxidable 316.

En relacidn al disefio térmico se considera que el reactor opera de manera adiab4tica,
se calcula un espesor de aislante de lana de vidrio de 0,06 m para reducir las pérdidas de calor
y para la seguridad de los operarios.

Respecto al sistema de control, es necesario su empleo tanto para el control de

temperatura de las corrientes de ingreso al sistema (para evitar el desplazamiento del
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equilibrio de forma desfavorable), y para controlar la presién en el equipo (mantenerla

constante, evitar que supere una presion maxima admisible y prevenir accidentes), asi como

controlar las condiciones del sistema de purificacion.

3.2. Dimensionamiento del reactor

El reactor utilizado para llevar a cabo la esterificacidn y la hidrogenacidn es un reactor de
tres fases de lecho en suspensidn. La fase gaseosa contiene al hidrégeno puro (A), la fase
liquida contiene al reactivo B (éster graso) y la fase sdlida corresponde al catalizador donde
ocurre la reaccién quimica superficial.

Especificamente para este proceso, se utiliza una columna de burbujeo Slurry, donde
las particulas de catalizador se mantienen en suspension mediante la agitacién inducida por

las burbujas de gas. El esquema de este tipo de reactor se puede ver en la figura 3.1.

Producto + catalizador + hidrdzeno en exceso

}
"»a
> .
¥ e
i
=
| f .~ Reactor
NERR
F A
\!Hr wiy T
N —
Acido graso -—':'_"_—J !-a. h ¥
- | L=—_.. Alcohol graso
||. catalizador
Hidrogeno

Figura 3.1. Esquema del reactor de columna de burbujeo Slurry de 3 fases.
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Este tipo de reactor tiene un disefio mds simple que el tanque agitado Slurry ya que

no cuenta con un sistema de agitacidn, y por ende consume menos energia. La distribucion
del catalizador no es tan uniforme como en los tanques agitados ya que el gas es el que
produce la agitacién que mantiene las particulas en suspension. Ademds, se utilizan
particulas muy pequenas que se pueden arrastrar con la corriente de liquido, por lo que es
necesario contar con un sistema de separacion luego del reactor para separar estas particulas

s6lidas del producto de interés.

3.2.1. Modelo del reactor

3.2.1.1. Etapas de transporte y reaccion

Dado que la reaccién de esterificacion es mucho mds rdpida que la reaccién de
hidrogenacion de los ésteres, bajo las condiciones de operacidon del reactor mencionadas en
el capitulo previo, puede despreciarse dicha reaccidn y considerar que la controlante de la
cinética es la hidrogenacion.

La reaccidn de hidrogenacion corresponde a la siguiente:

2H+ Eo2A
Donde:
v H: Hidrdgeno
v E:Ester graso

v A: Alcohol graso

En este proceso se tiene un reactivo en cada fase y un esquema representativo del

sistema de 3 fases se muestra en la figura 3.2.

Figura 3.2. Esquema representativo del sistema de 3 fases en el reactor.
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Consideraciones:

= H se encuentra en el gas
- E se encuentra en el liquido

- Ey A son compuestos no voldtiles

- A ingresa en la fase liquida (reciclo del producto)

= La reaccidn ocurre en los sitios activos de la pastilla catalitica

Las etapas de transporte y reaccién presentes son las siguientes:

R
%%

Transporte del reactivo H desde el cuerpo del gas hacia la interfase gas-liquido.

% Transporte del reactivo H desde la interfase gas-liquido hacia el cuerpo del liquido.

% Transporte de Hy E desde el seno del liquido hacia la superficie del catalizador.

% Transporte de H y E desde la superficie del catalizador hacia el interior de la

particula catalitica.

2
*%

Adsorcion de H y E en los sitios activos de la pastilla.

R
%

Reaccion quimica superficial.

7
0“

Desorcién del producto A adsorbido.

2
*%*

Transporte del producto A de los sitios activos a la superficie externa de la pastilla
catalitica.

% Transporte del producto A de la interfase liquido-sdlido hacia el seno del liquido.

Como en el proceso se trabaja con un exceso de hidrdgeno, esto implica que la
variacidon de presion en el gas es despreciable, tanto en la direccidon de flujo como en la de
transporte de masa, y por lo tanto, su concentracion es uniforme en la fase gas (reactivo
puro). Por ello, es correcto decir que la resistencia en la pelicula gaseosa es despreciable, el
patrén de flujo del gas no es importante y no se requiere plantear el balance para A en la fase
gaseosa.

Por otro lado, al trabajar con catalizador de cromito de cobre en formato polvo no
existen gradientes intraparticulares importantes. Debido a que las resistencias difusivas

internas resultan despreciables, el control es cinético.
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En la figura 3.3, se observa un esquema general de los procesos de transporte y

reaccion relevantes en el caso de la hidrogenacidén de ésteres de cera.

LIQUIDO

CeL

Prc : Pes \ Cgs
\ Cra

NCH;

1

L J I, A :
I I =R =10
Direccion .
Pelicala l de flgjo P.ehc,“]ﬂ
Pelicula Tquida
gasecsa ].fgl.:;iga (L/%)
( )

Figura 3.3. Perfiles de concentracidn del sistema de hidrogenacién de 3 fases.

3.2.2. Modelo cinético
3.2.2.1. Reaccion de esterificacion
La reaccion de esterificacion de dcidos grasos resulta:

R1 — COOH + R2 OH o R1 - COOR2 + HZO

Acido graso  Alcohol graso Ester graso Agua

Con el fin de simplificar la nomenclatura, se asignan letras para definir a cada
compuesto, resultando la reaccidn:

Ac+ A o E + W

La velocidad de reaccidn se puede plantear como:

r=kl1*Ac*A—-k2*E*W
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Donde k1 es la constante de velocidad de reaccién directa, k2 es la constante de

velocidad de la reaccién inversa, y los términos Ac, Al, E y W estdn expresados en
concentracion molar.

A partir de datos obtenidos en los papers “Kinetic, thermodynamic, optimization and
reusability studies for the enzymatic synthesis of a saturated wax ester” y “Kinetic and
thermodynamic studies on the enzymatic synthesis of wax ester catalyzed by lipase
immobilized on glutaraldehyde-activated rice husk particles”, se encuentra la funcionalidad
de las constantes de velocidad con la temperatura, siguiendo la ecuacion de Arrhenius. En el
primer paper, se realiza la esterificacion enzimadtica para obtener oleato de cetilo y se
informan datos experimentales para dos solventes orgdnicos: el hexano y el heptano. A partir
de la figura 3.4 se puede demostrar que para el hexano la regresién lineal obtenida con los
experimentos es mds precisa, ya que pasa mds cerca de los puntos, y el coeficiente de
determinacién (R? se asemeja en mayor medida a la unidad. Por lo tanto, para el andlisis de
la reaccion de esterificacién presente en este proyecto se consideraron los datos
correspondientes a ese solvente en particular.

Cabe destacar que en la figura 3.4 se observa que los autores desprecian uno de los
valores medidos para obtener la regresidn lineal del logaritmo de la constante de equilibrio
en funcidn de la inversa de la temperatura, dado que el mismo carece de sentido fisico y se

aleja de la regresidn.
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C b e
4.2 N
B
m Hexane
41~ |uK.=13.B—303!.3r% "‘.
R*=09916
000308 000312  o0go3i6  0.00320
1T
Solvent Parameter volue R ™ 5™ kEy(mM-' by & (mM'EY) K,
(A) Influence of reaction te mperstore (*C)
Hexane 40 09884 (893 0921 — L2 5.968 = 10 d 003 x o-* 60,1
45 0.9877 0889 0910 -0242 1225x10° Lazx 1o 712
6 MO013 00900 0009  —030 1L755= 03 2067 x 102 %£1.0
Heptune 40 (0 s (L REY 0.964% ~ (141 3646 107* BB02x 107" 41

45 (1 WEAG (L.902 R —313 1.440% 1r~ 1.932x 10~ T74.5
0 09903 090 0888 2 —0426  191T= W] 236Tx 107 810
h] 09915  0.A98 0035 - 11355  1.562x100? 1.234% 10~ 126.6

Figura 3.4. Relacidn de la Ky, de esterificacién con la temperatura para dos solventes orgdnicos.

A partir de los datos representados en la figura 3.4 para el hexano, se encuentran las

funcionalidades de las constantes de velocidad con la temperatura, siguiendo la Ley de
Arrhenius:

— Eact

k(T) = A *e """ Ecuacién 3.1
Donde R corresponde a la constante de los gases que tiene unidades consistentes con

la energia de activacidn (8,314 J/K.mol) y T es la temperatura expresada en grados Kelvin.

Linealizando la ecuacidon 3.1 se obtiene:

in(k) = In(4) — =5 % Ecuacién 3.2

La pendiente de la ecuacién 3.2 corresponde a -Eact/R y la ordenada de origen al

In(A). Al usar los datos para el hexano presentes en la tabla de la figura 3.4 se obtienen los

valores presentes en la tabla 3.3.
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Tabla 3.3. Pardmetros de las constantes de esterificacion para el hexano.

Constante directa (k1) Constante inversa (k2)

-1,092*10* -7,906"10°
9,079*10* 6,573*10*
34,438 20,696
9,041%10" 9,731*10°

Finalmente, las expresiones de las constantes cinéticas resultan:

14 —9.(;73;:104 L
k1(T) = 9,041x10 *e [m]
8 —6,5;?104 L
k2 (T) = 9,731x 10" * e ]

El equilibrio se alcanza cuando la velocidad se iguala a cero, es decir, cuando el

dCA
dt

cambio de la concentracién respecto al tiempo (—=) es nulo. En estas condiciones, se
obtiene la constante de equilibrio para la reaccidn a la temperatura de operacién (280°C) la

cual resulta:

k1 (T)
Keq (T) = 2 (D)

Keq (T = 553 K (280°C)) = 3,991 x 10

Como se puede notar, la temperatura de operacion queda por fuera del rango de
ajuste de los datos hallados. Los valores presentes en el paper corresponden a temperaturas
ma4ds bajas, debido a la naturaleza del catalizador bioldgico que se utiliza en las experiencias.
A pesar de ello, al no encontrar informacidn correspondiente a las condiciones de operacién
del reactor (280 °C), se decide extrapolar los datos para dicha temperatura. Puede que, en la
realidad, la constante de equilibrio no se corresponda con la obtenida por la extrapolacidn.
Sin embargo, se considera una aproximacion adecuada para el caso de un estudio preliminar.

Posteriormente, para la simulacion del sistema de reaccidn en la herramienta UniSim

Design, se carga una serie de datos de las constantes de equilibrio en funcién de la
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temperatura para cada reaccion de esterificacion, considerando que las mismas son similares

y utilizando la expresion hallada previamente.

3.2.2.2. Reaccion de hidrogenacion
El planteo mostrado a continuacidon se basa en la tesis “High-Pressure Hydrogenation of
Fatty Acid Esters to Fatty Alcohols”, de Klaus Max Karl Muttzall. En ella se considera que las
resistencias a la difusién y adsorcion son mucho menores que la resistencia a la velocidad
intrinseca de la reaccion. Por lo tanto, el planteo se hace teniendo en cuenta como
resistencia controlante a la cinética de la reaccién de equilibrio de hidrogenacidn.

La hidrogenacion de esteres a alcoholes grasos se describe mediante la siguiente

ecuacion:

L.

b
RCOOCH,R = 2H, = 2RCH,0H

I

g

Donde k, es la constante de velocidad directa, y k, la inversa. Con el fin de simplificar
la nomenclatura, se escribe la reaccién como:
E+2Ho 2A
La expresion de velocidad de la reaccion es:

r= —r. = —2r =2r
E H A

:_Z—f:k *E*C2 —k *A2 Ecuacion 3.3
a H b

La concentracion de hidrégeno en la fase liquida se puede expresar como (donde
lambda es la constante de solubilidad a la temperatura de operacién):

C,= A*(1—-0.2*E)* P, Ecuacion 3.4

Entonces, la constante de equilibrio de la reaccidn resulta:

AZ
K = Ecuacion 3.5

E*(1-0.2E) P,

Cuando la concentracién de hidrégeno (C,) en el liquido es expresada mediante la

ecuacion 3.4, la expresion de velocidad es:
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L= Lok *N*E*(1-02%E) “*P, -k *A" Ecuacién3.6

Se sabe que las constantes de la ecuacion 3.6 dependen linealmente con la

concentracion del catalizador (rnt (%p/p)). Entonces, la expresiéon completa es:

_ 2, .2 2 dE .
W—kln*E*(l—O.Z*E) *PH—kzﬂ*A == Ecuacion 3.7

Vok ===k 5] =

kb 1
v kzzT[:]T

Debido a que la velocidad se plantea en unidades de fraccién mdsica por unidad de
tiempo, se debe hacer un pasaje de unidades. Asi, se puede trabajar con el simulador UniSim
con unidades de concentraciéon molar por unidad de tiempo. Lo mismo ocurre para las
constantes de velocidad de reaccidn y las concentraciones de los compuestos.

La solubilidad del hidrégeno (C,,) se define en unidades de cm,’/g, . Al analizar esas
unidades se llega a que la misma puede expresarse de manera equivalente como:

3 3
cm cm
H

C = _ H g _mol 4 9y * Iroras
H g, ~ mol 9y

‘gTOTAL ‘gA

_ 1 1

H H PMH
v, *H
CH = W Ecuacion 3.8

Donde:

3

cm
v VH = 22400 m_;zl: volumen normal de hidrogeno

v H: fraccion masica de hidrogeno

v PM =2 ri—:jl: peso molecular de hidrogeno

v A: fraccion masica de alcohol graso

Entonces, despejando la fraccién mdsica de hidrégeno de la ecuacion 3.8 resulta:
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xC
ACH PMH

VH

H =

Cambio de unidades

Se desea obtener la velocidad en términos de concentracién molar por tiempo. Para ello se
utiliza la ecuacién 3.3 con todas las concentraciones expresadas en fracciones mdsicas y se
obtiene la velocidad en mol/L*h.

El pasaje de unidades para obtener la concentraciéon molar del éster es el siguiente:

[_] gE * gtotales * mOZE [_] leE
molar gto[ales m: gE mz
k pli uido sz
= F *—2= Ecuacion 3.9
molar PM,

Donde
v E:fraccion mdsica de éster (g5/g,o1aics)
V' Priquiso: densidad del liquido (gyed/m; )

V' PM;: peso molecular del éster (gg/moly)

Reemplazando la expresion de la ecuacion 3.8 en la ecuacion 3.3, y pasando la
concentracion de éster de fraccién madsica a concentracién molar con la ecuacion 3.9, se

obtiene la siguiente expresion:

dE P 2 2 [ 2
molar liquido % % * 1 k k H liguido_ % * L4
= oM ka (VH PMH) E* (D) - —"—PME k b A" Ecuacion 3.10

mol
Donde la velocidad de reacciéon estd en unidades de 3*2, pero con las
m

concentraciones expresadas en fracciones masicas.

Sabiendo que las relaciones de k1 y k2 con ka y kb son:

k *m
V ko=
a A
v kb=k2*‘r[

Reemplazando en la ecuacion 3.10 se obtiene:
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_ dE molar __ pliquidn * kl*“ * ( VH ) 2 * E * (i) 2 _ pliﬂuida * k * s * AZ
ad ~—  PM 22 PM A PM 2
E H E
Luego:
dE molar * * H % 12 molE .,
——=ka _ E *— — kb __ A" [=] = Ecuacion 3.11
dt prima A prima m*h
L
Donde
k 4 2 o Pugu mol .,
v ka = = (D) =l Ecuacién 3.12
14 A H E mL h
Pliqui mol .7
Vv kb = =k *—ex q[=] 5 Ecuacién 3.13
prima 2 PM, m>*h

Las funcionalidades de las constantes k1 y k2, segin Klaus Max Karl Muttzall, son:

3 (—9.400)
k1 (T) =1,8*10 " *e ™
max
9 (—13900)

k2 (TY =7,7*10 *e ™
max

El subindice max hace referencia a que la velocidad es maxima, ya que se considera
que no hay presencia de agua en el sistema.

Siendo la constante de solubilidad como funcién de T:

(—1.300])
AT) = 2,04 *e ™

Ademds, se tienen en cuenta las siguientes consideraciones:

% EI peso molecular del éster (PM;) corresponde a los ésteres formados a partir de los
dcidos grasos de sebo, teniendo en cuenta la composicion informada en la
bibliografia de Muttzall (tabla 3.4). Debido a que dicho peso molecular no estd
aclarado, se estima el mismo. Para ello, se considera que la relacidn entre los dcidos
reaccionados y los ésteres formados es unitaria molar, y que cada dcido reacciona en
igual medida con las distintas cadenas de alcohol graso. Relacionando estos aspectos,
sumado al peso molecular de cada compuesto formado, se obtiene que el peso

molecular estimado del éster es 481,053 g/mol.
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Tabla 3.4. Composicién de dcidos grasos de sebo utilizados en la tesis de Muttzall.

Capitulo 3 - Disefio del sistema de reaccidén

Characteristics and composition

in wt.%;) of tallow fatty acids

] .|“-|~‘u.

1 2.5
5 4.5
27.0
bita. ()

a

e, e, e

Al involucrar el peso molecular del éster en la ecuacidn, se independiza la
expresion del mismo. De esta manera, la constante cinética no depende del tipo de
éster a reaccionar. Se realiza la suposicion de que la constante de velocidad se ve
principalmente afectada por el grupo funcional a interactuar, y no por el peso
molecular del compuesto. Si bien a un mayor peso molecular se espera que aparezcan
factores estéricos que podrian llegar a afectar la velocidad de reaccidn, son
despreciados, y se considera que el nimero de grupos funcionales a reaccionar juega
el papel mds importante al momento de determinar la velocidad de reaccion.

% La densidad del liquido se aproxima a la de los alcoholes grasos debido a la alta

recirculacion interna, y por ende un gran exceso. Dicho exceso hace que la densidad

de la mezcla sea muy similar a la de los alcoholes en cuestidn. Se calcula como:

k .
o +x o *p o 4+x . *p  =0,812-L Ecuacion 3.14
estearilico cetilico cetilico miristilico miristilico L

~ *
pliquido xestearilico p

Las fracciones madsicas que se consideran, obtenidas del capitulo 2, y las densidades
de los alcoholes grasos se presentan en la tabla 3.5.

Tabla 3.5. Fracciones mdsicas y densidades de los alcoholes grasos.

Fraccidon mdsica Densidad (kg/L)
0,702 0,812
0,29 0,811
0,008 0,824
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7

alcoholes formados y se obtiene del Capitulo 2. PM,=261,179 g/mol

% V,;=224L/mol en CNPT

% El peso molecular del alcohol graso se considera como un promedio entre los

Entonces, se puede obtener la funcionalidad de la constante cinética directa en

funcion de la temperatura segun Arrhenius, utilizando las expresiones presentadas

anteriormente:

—9.400

(G

1,8%10°%e
[2,04*.«3(1;00 )J 2

k (T) =

—6.800

k (T) = 432,53 *e '

~56.557 2

k (T) = 432,53 *¢ " [=] =L

6
h*cm

Donde R=8,314 J/K*mol, la energia de activacién estd en unidades de J/mol y la

temperatura en Kelvin.

Para el caso de la reaccidn inversa se procede andlogamente y se obtiene:

—115.608,8

_ 9 R*T 1.1
k(T)=7,7%10"*e [=] =

Luego, se calculan los factores pre exponenciales y las energias de activacidn de las

constantes “primas” para obtener la velocidad en las unidades deseadas, utilizando las
p P ;

expresiones de las ecuaciones 3.12y 3.13.

Reaccidn directa

A _ A * ( VH ) 2 * pliquido
a  “ka PM PM
prima H E
2
2 432 5 7. 22,4;01*1.00057’”3 . 0,812
o 32,53 h*em® 24 0,481
prima mol ’ mol
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10 mol
J— ES j—
A =9156*10 [=] 15
prima
= — 1]
Eactkamm = Eact, = 56.557 [=] —~
Reaccion inversa
A _ A k pliguido
" kp  PM
prima E

kg

A =77*10 —* ————
. ’ h 04811
prima mol
10 mol
— * —1 Jnot
A, =137100 (=] 45
_ _ .
Eact, ~ = Eact, = 115.608, 8 [=] —~

prima

Finalmente, las expresiones de las constantes resultan:

(—56*557) o
ka pn-ma(T) =9,156 * 10" *e 7 [L*hl] Ecuacién 3.15
1156088
10 ( R*T ) mol .,
(T)=1,3*10 *e [=]  Ecuacién 3.16

prima

La velocidad de hidrogenacién depende linealmente de la concentracién de éster y de
catalizador, y de la solubilidad de hidrégeno al cuadrado. A partir de esto se asume que la
reaccidn se lleva a cabo en la superficie del catalizador y es descrita mediante las ecuaciones

planteadas anteriormente, sin considerar la formacidn de algun producto intermediario.

Conversidn
La mdxima produccidn de alcoholes grasos obtenidos a partir de la hidrogenacién
catalitica de los ésteres grasos se determina por la presion de hidrégeno aplicada y la

constante de equilibrio. Esto se muestra en la tabla 3.6.
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Tabla 3.6. Conversién mdxima de los ésteres en funcién de la presién y la temperatura.

rJ..r"i]J]!{"‘.'.lll]]'i.' (=3
fiH (atm 270 300 330
50 70.7 b2.8 55.3
1000 89.2 84.7 78.8
200 06.9 95.4 93.4
500 y49.5 992 98.8

1000 99.9 99.8 99.7

Interpolando los datos de la tabla 3.6, se obtiene que la conversién mdxima en las
condiciones de operacidn del reactor (280°C y 300 atm) es aproximadamente de 97,4 %. Esta
conversion es similar a la utilizada en los cdlculos del balance de masa en el Capitulo 2,y a lo

largo de este capitulo se desea alcanzar ese valor.

Catalizador
El catalizador utilizado corresponde al catalizador de cromito de cobre en polvo (Adkins). El
catalizador fresco consiste en CuO y CuCr,0O,. El esquema propuesto para la activacidn,

inactivacién y la regeneracion del catalizador es el siguiente:

CuO + CuCr,0, (Catalizador fresco)
VH,
Cu + CuCr,0, (Catalizador activado)
N
CuCr,0, (Catalizador desactivado)
V0O,
CuO + CuCr,0, (Catalizador regenerado)

De acuerdo con este esquema, el catalizador activado consiste en cobre metdlico
sobre cromato de cobre (II) como soporte. El mismo se desactiva por la formacidn de cromato
de cobre (I), durante dicho proceso el cobre metdlico presente es consumido. El catalizador

inactivo se puede regenerar por oxidacidn a 6xido de cobre y cromato de cobre (II).
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En la tabla 3.7 se presentan las caracteristicas del catalizador utilizado para obtener

los datos experimentales de las constantes de velocidad de reaccién, mencionados

anteriormente.

Tabla 3.7. Caracteristicas del catalizador utilizado para la hidrogenacion de ésteres grasos.

Cromito de cobre

4600

Se selecciona como carga de catalizador un 4% madsico. Esto es asi, ya que es el valor
utilizado en la tesis de Muttzall, y dicho valor se tiene en cuenta en las constantes de
reaccién heterogéneas. Para calcular la carga de catalizador en peso, como es un pardmetro
de disefio del reactor, primero debe conocerse el volumen del reactor necesario para cumplir
con las especificaciones de disefio. Por ende, dicho cdlculo se realiza una vez obtenido el
volumen del reactor.

La expresion considerada para el cdlculo de masa de catalizador se desarrolla a

continuacion:

VR = volumen de catalizador + wvolumen de liquido + volumen de hidrogeno

1

V = masadecat.*

R + volumen de liquido

cat

1

V. =——*m_*

T
R 100 T p +a- ) Fm, T

cat 100 T pll’quido

Despejando la masa total, luego se calcula la masa de catalizador como sigue:

| S E .z
= ion 3.17
L o0 ™M, cuacion 3

Donde
v mg: masa total de liquido y catalizador en el reactor (kg)
v m_,: masa o carga de catalizador en el reactor (kg)

v Vg volumen del reactor (m%
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V' Pliquice: densidad del liquido (kg/m®) (calculada a partir de la ecuacién 3.14)

Los demds pardmetros son los presentados en la tabla 3.7.

Una cuestidn a aclarar es que para el calculo se desprecia el volumen ocupado por el
hidrégeno. Si bien hay hidrégeno en exceso, y el volumen que ocupa un gas es alto respecto
al de un liquido, este resulta insignificante en comparacién al volumen ocupado por el exceso
de liquido presente en el reactor. Para calcular la densidad promedio de la mezcla se deberia
multiplicar la fraccién mdsica de cada componente por su densidad. La fraccién madsica del
hidrégeno es de 0,0003 mientras que la de los alcoholes grasos es de 0,9989. Teniendo en
cuenta esto, la densidad promedio de la mezcla va a ser prdcticamente igual a la de los
alcoholes grasos, la de la ecuacion 3.14. Por esta razén, se decide utilizar directamente la

densidad de la mezcla liquida, despreciando el hidrégeno para el calculo del volumen.

3.2.3. Simulacion del proceso

Utilizando el software UniSim Design de Honeywell se simula el proceso de reaccién
propuesto. Para ingresar los componentes en el simulador, como los ésteres no estdn
incluidos en el listado de compuestos presentes en el mismo, se debe hacer una estimacién
de ellos teniendo en cuenta su contribucién por grupos, insertindolos desde la solapa
“Hypotheticals”. Es decir, se debe cargar manualmente la cantidad de grupos CH,, CH,, COO
presentes en cada éster formado. Luego, para poder estimar las propiedades termodindmicas,
se deben ingresar manualmente los puntos de ebullicién normal de los ésteres. Los mismos
se presentan en la tabla 3.8. Cabe aclarar que, por ejemplo, la nomenclatura C18-C18 hace
referencia al éster formado a partir del alcohol de 18 carbonos (alcohol estearilico) con el
acido de 18 carbonos (dcido estedrico).

Con el fin de simplificar la simulacion en UniSim no se tienen en cuenta en la
composicion de la corriente de alimentacidn a los dcidos grasos insaturados. Su fraccidn se
adiciona al dcido graso con la misma cantidad de carbonos, por ejemplo, la fraccion de dcido
oléico se adiciona al 4cido estedrico, y se lo trata inicamente como dcido estedrico. Esto se

puede asumir ya que se considera que todos los dobles enlaces son saturados durante el
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proceso. Al hacer esta simplificacién, no se forman ésteres insaturados ni alcoholes

insaturados en el proceso simulado. Es importante que, en la realidad, habria que tener en
cuenta que se debe ingresar al reactor hidrégeno adicional con el fin de que se saturen los
enlaces multiples presentes en las cadenas carbonadas de la corriente de alimentacién al
sistema. Sin embargo, cabe aclarar que si se tiene en cuenta el calor generado por la reaccidon
de saturacidon de enlaces multiples. Este tipo de reacciones es altamente exotérmico, por lo
que se tiene en cuenta un calor adicional correspondiente a dicha reaccién. Posteriormente,

se analiza cdmo es tenido en cuenta este calor en las condiciones del proceso.

Tabla 3.8. Puntos de ebullicion normal y pesos moleculares para los ésteres formados en el sistema

(sin considerar los ésteres insaturados).

Puntos de ebulliciéon

normal (NPB) (°C)

Pesos moleculares (g/mol)

549,50 536,96
528,50 508,91
492,20 480,86
528,50 508,91
534,00 480,86
484,90 452,80
492,20 480,86
484,90 452,80
462,20 424,75

Posteriormente, se cargan en el simulador las reacciones de esterificacion e
hidrogenacion que ocurren en el sistema de reaccion. Se emplea para las reacciones de
esterificacion los valores de las constantes de equilibrio en funcién de la temperatura
mencionadas previamente, lo mismo para las reacciones de hidrogenacidn, considerando los

parametros cinéticos de las ecuaciones 3.15 y 3.16.
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3.2.3.1. Modelo termodindmico

Para poder trabajar con el software es necesario definir un modelo termodindmico
para el sistema, de manera de poder calcular propiedades termodindmicas de los compuestos
presentes, que sirvan para resolver balances de materia y energia en los equipos, y asi poder
dimensionarlos.

Es importante seleccionar correctamente el modelo termodindmico a utilizar, para
poder predecir de manera eficaz el comportamiento del sistema. La eleccién del mismo
depende de los compuestos presentes, y los rangos de presiones y temperaturas en los que se
llevara a cabo la simulacidn. El sistema se desvia de la idealidad debido a las interacciones
entre las moléculas, por lo que es mads dificil modelarlo, debido a la variacién en el equilibrio
de fases, y las propiedades fisicas y termodindmicas, tanto de fluidos puros como de mezclas.
Por esta desviacion de la idealidad, si no se selecciona un modelo termodindmico adecuado,
los resultados obtenidos en la simulacién no serdn representativos de la realidad.

Para que ocurra el equilibrio liquido-vapor multicomponente, se deben cumplir tres
condiciones: equilibrio térmico, equilibrio mecdnico, y equilibrio quimico. Este dltimo es el
que se busca describir con los distintos modelos, y su eleccion depende del grado de
idealidad del sistema. Para su estimacion se requieren coeficientes de fugacidad, que se
calculan a partir de ecuaciones de estado para sistemas reales. En este caso, se selecciona el
modelo Peng-Robinson para la fase gas, que brinda buenos resultados para la mayoria de los
sistemas. Por otro lado, cuando la fase liquida presenta desviaciones de la idealidad se debe
utilizar un modelo de soluciones, que tenga en cuenta el coeficiente de actividad. Para esta
fase se selecciona el modelo UNIQUAC. Es un método que requiere valores experimentales
de pardmetros de interaccion entre los compuestos de la mezcla. En caso de que no se cuente
con esos valores experimentales, se utiliza UNIQUAC, pero mediante la predicciéon de los
coeficientes de interaccion binaria utilizando UNIFAC, un método que predice los
pardmetros experimentales mediante el método de contribucién de grupos. Es decir, se basa
en datos experimentales de manera indirecta. Se opta por UNIQUAC ya que tiene una gran

aplicabilidad en la mayoria de los sistemas, permitiendo obtener buenos resultados.
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3.2.3.2. Correccion por solubilidad

A fin de verificar que la solubilidad calculada por UniSim a partir de los modelos
termodindmicos mencionados anteriormente se corresponde con los valores presentados en
la tesis de Muttzall se realiza la siguiente comparacion.

La solubilidad del hidrégeno dada por Muttzall en funcién de la presidn tiene la

siguiente relacion:

Si se utiliza como solvente el alcohol graso proveniente del sebo a una temperatura de
302°C, el coeficiente de solubilidad del hidrégeno (A) es 0,202 en NTP cms/(g*atm).

Por otro lado, se calcula la solubilidad en funcidn de la presidn, a partir de los valores
obtenidos en UniSim de las fracciones de hidrdgeno en la corriente liquida de salida
(corriente L2 de la figura 3.11), con la ecuacion 3.8.

Finalmente, en la figura 3.5 se presenta la comparacidn entre los valores obtenidos
por UniSim y los de Mutzzall. En el mismo se puede observar una gran discrepancia entre
ambos valores a medida que aumenta la presidn, por lo tanto, debe considerarse un factor de
correccion en la constante cinética directa de hidrogenacion debido a que depende de la

solubilidad al cuadrado, como se mostrd anteriormente.
Comparacion de solubilidad del hidrégeno

140

120

100

[=5]
L)

[ ] I
&0 Py ® Muttzall

® * UNISIM
40 L

20 v

Solubilidad del hidrégeno (NPT cm3/g)

=

0 50 100 150 200 250 300 350
P (atm)

Figura 3.5. Comparacion de la solubilidad del hidrégeno en funcidn de la presidn.
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El factor de correccidn se calcula en funcidn de la relacién de solubilidades a una

temperatura de 300°C, resultando:

Solubilidad Muttzall
Solubilidad UniSim

Relacion = = 0,572

., ., 2
Factor de correccion = Relacion = 0,327

Por lo tanto, si se multiplica al factor pre-exponencial de la reaccién de

hidrogenacidn directa de la ecuacién 3.15 por el factor de correccidn, se obtiene un valor de

2,994*10"° mol/(L*h).

Finalmente, los valores cargados en el simulador UniSim de las reacciones de

hidrogenacion para que los resultados predichos se correspondan con los hallados

experimentalmente, se muestran en la tabla 3.9.

Tabla 3.9. Parametros cinéticos de la velocidad de reaccion para la hidrogenacién.

Reaccidn directa Reaccion inversa

2,994*10"°

1,3*10"

56.557

115.608,8

3.2.3.3. Andlisis de la temperatura de alimentacion

Del simulador se pueden extraer los valores de los calores de reaccién involucrados en cada

una de las reacciones de esterificacién e hidrogenacion. Ademds, un punto importante para

destacar, es que la saturacion de los dcidos insaturados también involucra un calor de

reaccidon que debe ser considerado en la simulacidn. Para poder tener en cuenta esto, se

buscan en bibliografia los calores de reaccidn para saturar al dcido linoléico y al oléico. Estos

valores, junto con los obtenidos de UniSim se muestran en la tabla 3.10.
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Tabla 3.10. Calores de reaccién presentes en el sistema.

AHr (kJ/kgmol)

-254.400

-125.100

977.000

-1.240.000

-642.500

Como se puede observar en la tabla 3.10, el calor total de reaccidn involucrado en el
proceso es negativo, es decir, la reaccion global es exotérmica. No se consideran
intercambios de calor en el reactor porque se trabaja de manera adiabdtica. Por lo tanto, la
temperatura de egreso del fluido del reactor serd mayor respecto a la de la entrada.

Para poder representar en la simulacion este aumento de temperatura generado por
las reacciones de saturacidn (ya que, como se menciond anteriormente, dichas reacciones no
son tenidas en cuenta en los reactores), se adiciona un calentador. Dicho equipo entrega
energia a la corriente de alimentacidon, y de esta manera se consideran los calores
involucrados en la saturacidn de los dcidos insaturados (figura 3.11).

Finalmente, este aumento de temperatura adicional en el reactor por la saturacion se
tiene en cuenta en la seleccion de la temperatura dptima de entrada de la corriente de
alimentacién. Para obtener las condiciones de operacion deseadas en el reactor se opta por
una temperatura de 225°C. Dicho valor es obtenido a partir de un estudio de caso para
obtener la temperatura de operacién mds conveniente. Por un lado, la temperatura a la que
se lleva la corriente debe ser alta para que las reacciones directas tengan una velocidad
considerable. Sin embargo, hay que tener en cuenta que la energia de activacién de la
reaccidn inversa en la hidrogenacion es mayor que la de la reaccidn directa (tabla 3.9). Es por
ello que altas temperaturas favorecen a la reaccién inversa, por lo que es importante tener

esto en cuenta, seleccionando una condicién de operacion intermedia: que favorezca la
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conversién y produccidn, pero que no genere el consumo de productos. Es por ello que se

selecciona dicha temperatura de alimentacidn.

3.2.3.4. Resultados

A fin de poder llevar a cabo la simulacidn, se debe considerar a cada sistema de reaccidn por
separado. Para el sistema de esterificacién se considera un reactor de equilibrio y para la
hidrogenacidon un tanque agitado con mezclado perfecto, debido a la alta recirculacidon
interna de alcoholes grasos. En la figura 3.11 se muestra el esquema de la planta simulada en
UniSim incluyendo el reciclo de hidrdgeno y el reciclo externo de alcoholes grasos, para
poder trabajar en las condiciones de operacién mencionadas a lo largo de este capituloy en
el capitulo previo. Ademds, es notable que en el diagrama se incluyen equipos adicionales,
entre los que se encuentran separadores, calentadores, mezcladores, tes, compresores y
bombas. Su utilizacidon es necesaria, ya que se precisan para poder llevar las corrientes a las
condiciones de operacidn en los equipos, y asi lograr que los balances sean lo mds semejante
a la realidad y que la estimacion preliminar de los mismos no tenga una gran discrepancia.
Los equipos empleados se analizardn detalladamente en capitulos posteriores.

Con el objetivo de seleccionar el volumen 6ptimo del reactor para llevar a cabo las
reacciones del sistema y obtener las conversiones deseadas, se realiza un estudio de caso a las
condiciones de operacidn, utilizando el simulador, y se obtienen los resultados presentes en
la figura 3.6. Cabe destacar que para hacer el cédlculo de la conversidn para cada volumen, se

hace un promedio de las conversiones obtenidas para cada éster formado.
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Conversion vs Volumen de reactor
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Figura 3.6. Conversidn de ésteres en funcion del volumen del reactor en las condiciones de operacion.

Observando la figura 3.6, es notable que hay un crecimiento de la conversion de
ésteres, que se aplana al superar los 130 m®. Es decir que, superando ese volumen, no hay un
aumento significativo de la conversidn, por lo que no seria justificable seleccionar un equipo
de mayor dimensidn. Analizando los datos de conversion del estudio de caso, dentro del
rango de conversién requerido para el proceso, para un volumen de 110 m® se alcanza una
conversién del 97,2%, para 120 m® se llega a una conversién del 97,4%, y para 130 m® una
conversiéon del 97,6%. A partir de estos resultados, se opta por la opcidn intermedia. Para
poder obtener la conversion del 98% establecida en el capitulo 2 es necesario un volumen de
170 m®, lo cual no se justifica ya que se debe aumentar el volumen 50 m® para obtener solo un
minimo aumento en la conversidn, lo que conlleva mayores costos de inversion.

En la tabla 3.11 figuran los resultados finales obtenidos a partir de la utilizacién del
simulador UniSim Design. Se diferencia entre el alcohol graso total a la salida del reactor y el
producido, ya que al trabajar con exceso de alcohol graso, una parte se ingresa como reactivo.
Por lo tanto, el alcohol graso neto producido a la salida es menor que el total. Ademas, el
término “deseado” hace referencia a que se habla de alcohol cetilico y estearilico, sin tener
en cuenta el alcohol miristilico, que es producto de reaccién pero no es el objetivo

comercializarlo.
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Tabla 3.11. Resultados obtenidos.

Volumen de reactor

Conversion

Caudal total procesado

Caudal de alcohol graso deseado a la salida

Alcohol graso producido y deseado a la salida del sistema

120 m®

97,4%

7.317 kg/h

6.024,8 kg/h

2.525,9 kg/h

A partir del volumen del reactor obtenido, el valor de la carga de catalizador, segin la

ecuacion 3.17 es de 4.030 kg.

En la tabla 3.12 figura la composicidn de la corriente de salida del reactor slurry,

obtenida a partir de la simulacion en UniSim. La fraccion de alcoholes grasos totales no

alcanza las especificaciones del producto a generar, es decir una pureza del 98%, por lo que

es necesario su posterior tratamiento. Se ampliard sobre la purificacién en capitulos

posteriores.

Tabla 3.12. Composicién de salida del reactor slurry.

Componente
Alcohol cetilico
Alcohol estearilico
Alcohol miristilico
Agua
Hidrégeno

Impurezas

Ester graso

Suma total

Alcohol graso total

Fracciéon madsica Fracciéon molar

0,2403 0,0135
0,5831 0,0284
0,0039 0,0004
0,0247 0,0444
0,1290 0,9125
0,0003 0,0001
0,0187 0,0007
1,000 1,000
0,827 0,042
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3.3. Especificaciones constructivas

3.3.1. Entradas y salidas

Producto + catalizador + hidrégeno en exceso

. .
Vo
L
=
| t L Reactor
P14
F —
B A=
o'
e l iy 1'
4 b "
I |
Acido graso =0 h ”
& —=>—_. Alcohol graso
+
' catalizador
Hidrogeno

Figura 3.7. Esquema del reactor slurry.

En la figura 3.7 se observa una representacion de las caracteristicas constructivas del
reactor. El mismo consiste en dos tubos concéntricos dispuestos de forma vertical. El tubo
interno (1) es mds corto que el externo (2), por lo que hay una continuidad entre ellos en el
tope y en el fondo. Esto permite una recirculacién interna del fluido, siguiendo el sentido de
las flechas. Debido a la presencia del doble tubo, el reactor esta dividido en dos secciones de
flujo: la del tubo interno (3) y la del tubo externo (4). El hidrégeno se ingresa por debajo, en la
seccion del dnulo, por el conducto (5). En un extremo de la seccidn del dnulo (7) se ingresa la

fase slurry, que consiste en mezcla de alcohol graso y catalizador. En la parte inferior del
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tubo interno (6) se ingresa la alimentacién de acido graso. Por el tope del reactor (8) salen el

producto mezclado con catalizador y el hidrégeno sin reaccionar.

Ingresar gas a alta presion en los laterales y en exceso respecto al acido alimentado
hace que el liquido presente fluya ripidamente de manera ascendente, y se genere una gran
circulacion interna de fluido en el reactor. En el dnulo externo mediante la alimentacién de
hidrégeno en exceso se busca obtener velocidades de fluido mayores a 0,2 m/s, y
preferentemente de 1 a 2 m/s, y una zona de alta presidn. La recirculacidn interna permite
que los dcidos grasos al ser ingresados al reactor entren inmediatamente en contacto con el
alcohol graso, debido a su gran exceso, por lo que la esterificacion ocurre de manera
practicamente instantdnea. Ademads, el objetivo de ingresar el dcido graso en la seccién del
tubo interno es evitar que los mismos degraden al catalizador, ya que alli se espera que no se
encuentre fresco, sino recubierto de alcohol graso formado.

El tubo interno en la parte superior posee una extensiéon compuesta por una malla
metdlica, cuyo fin es separar el hidrégeno gaseoso que podria haber quedado en el fluido que
va a ingresar al tubo. Ademads, al extraer el hidrégeno gaseoso, permite que la corriente fluya
de forma descendente de manera mads eficiente, ya que la presencia de burbujas de gas

retarda la velocidad.

3.3.2. Dimensiones del reactor

~_

Figura 3.8. Esquema de las dimensiones del reactor slurry.
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Para la construccién del reactor es necesario definir las distintas longitudes y

didmetros representados en la figura 3.8. A continuacidn se detalla cada una de ellas:
¢ Di: didmetro del tubo interno

De: didmetro del tubo externo (didmetro total del reactor)

Li: longitud del tubo interno

Le: longitud del tubo externo (longitud total del reactor)

S X < «

Lm: longitud de la malla metdlica, que extiende el tubo interno

Para poder calcular dichas dimensiones, hay que tener en cuenta consideraciones de

disefo obtenidas de bibliografia y condiciones requeridas para la operacion.

S

Figura 3.9 Esquema de la circulacién de corrientes en el interior del reactor.

En la figura 3.9 se representa la circulacion de corrientes en el interior del reactor. Se
esquematiza solo la mitad del reactor con el fin de simplificar la explicacién, pero lo mismo
ocurre del otro lado (las corrientes circulan y se dividen entre el tubo interno, externo y
salidas). Las corrientes se detallan a continuacidn:

v Corriente 1: la entrada total al reactor, contiene dcidos grasos, hidrégeno,

alcohol graso e impurezas.
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4

Corriente 2: flujo en el dnulo, sin considerar la recirculacién interna de
alcoholes.

Corriente 3: salida del reactor.

Corrientes 4 y 5: recirculacién interna, compuesta principalmente de alcoholes

grasos.

A fines précticos, se tienen en cuenta las siguientes consideraciones:

v

Debido a que se trabaja en estado estacionario, los flujos mdsicos de las
corrientes 1y 3 son iguales.

Las corrientes 4 y 5 son iguales. Se asume que en el tope del tubo interno
ingresa alcohol graso, poca cantidad de dcidos grasos sin reaccionar, e
hidrégeno disuelto. A medida que se avanza por el tubo, los dcidos grasos
terminarian de reaccionar, pero como las densidades de los dcidos y alcoholes
son muy similares se asume que el flujo volumétrico a medida que desciende
es practicamente constante.

Para simplificar los cdlculos, se considera que las densidades de las corrientes
de entrada y salida son semejantes, por lo que se aproximan sus flujos
volumétricos como iguales. Se trabaja con los flujos volumétricos en la
entrada.

Por el dnulo circula la corriente 2, y se aproxima como la suma entre la
corriente 5y la corriente 1.

Consideraciones de disefio: a partir de bibliografia, se extraen rangos
recomendados para distintas variables, presentes en la tabla 3.13, y se
seleccionan dichos valores. Se opta por la mayor recirculacion interna
permitida. Esto es asi ya que se busca evitar que el catalizador entre en
contacto con el dcido graso que ingresa al reactor. Al haber una gran
recirculacidn interna, el dcido se encuentra disuelto en mayor medida, por lo

que el catalizador probablemente no serd atacado. Asimismo, el exceso de
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alcoholes permite que la reaccién de esterificaciéon ocurra practicamente de

manera instantdnea. Por udltimo, la gran recirculacion interna genera un
mezclado constante que es necesario para poder asumir que hay mezclado
perfecto en la fase liquida. Para la velocidad en el dnulo se observa que se
toman dos valores. En un principio se parte del cdlculo con el minimo valor
preferido, pero luego se decide trabajar a menor velocidad. Esto se explica

posteriormente.

Tabla 3.13. Condiciones de disefo seleccionadas.

Bibliografia Condicion seleccionada

Mayor a 0,2

Velocidad en el anulo (m/s
- (m/s) Preferentemente de 1 a 2 b) 03

Relacion volumétrica de

recirculacién interna (alcohol graso / 100 a 1.000 1.000

acido alimentado)

Tabla 3.14. Célculo de flujo volumétrico total a la entrada del reactor slurry.

Flujo mdsico  Densidad masica Flujo volumétrico

Inf o
(UniSim) (kg/h) (kg/m?) (m*/h) SR
Flujo de dcido entrada 2.699,173 715,6 4,904 Alimentacion
Flujo de hidrégeno X .,
983,050 12,09 81,311 Alimentacion
entrada
Flujo alcohol Alimentacion
R 3.508,968 812 4321 . /
externo recirculacion
. Glicerol (impureza del
Glicerol 2,462 866,7 0,003 L.
dcido)
Agua 3,884 796 0,005 Agua de reaccion
Esteres s/r 121,456 747 4 0,163 Esteres sin reaccionar
Relacion recirculacion Relacion de recirculacion
: 1.000 veces .
interna interna
Flujo de alcohol interno 3.508.968 812 4.321,389 Recirculacion interna

Flujo interno total (entrada
Flujo interno total 3.513.587,820 - 4.412,095 + recirculacidn externa +

recirculacion interna)
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En la tabla 3.14 figuran los valores de flujos volumétricos utilizados. Dichos valores

se obtienen a partir de los datos calculados por UniSim, relacionando el flujo masico y la
densidad molar para cada compuesto. Utilizando el flujo volumétrico que circula por el
anulo, y la velocidad del fluido que circula, se puede obtener el drea de flujo en el dnulo.

3
m

Flujo volumétrico [:] h

2
Velocidad [=] m Ecuacion 3.18

Area anulo

N

Asimismo, el drea en el dnulo corresponde a:

2 2
p , De —Di .
Area dnulo = L Ecuacion 3.19

Cabe destacar que la velocidad a cumplir en el dnulo corresponde a la velocidad del
liquido. Recordemos que por el dnulo circula liquido e hidrégeno. Entonces, para el drea, si
se quiere ser riguroso en el cdlculo, se deberia tener en cuenta un drea efectiva de circulacidn
del liquido (ya que parte de la seccidn estaria ocupada por el hidrégeno). Sin embargo, si se
considera que el hidrégeno estd finamente disperso en el liquido y que su flujo volumétrico
es menor a un 3% del flujo total, se podria considerar que la seccidn de flujo del liquido es el
drea del dnulo total.

A partir de la patente 3180893 (USA) se obtienen las relaciones a cumplir entre las

dimensiones del reactor presentes en la tabla 3.15.

Tabla 3.15. Relaciones dimensiones del reactor, calculadas a partir de la patente 3180893 (USA).
0,429
0,917

0,055

A partir del flujo interno volumétrico total (que figura al final de la tabla 3.14) y de la
velocidad a cumplir en el dnulo, se calcula el drea del dnulo con la ecuacidon 3.18. A partir de
este drea, la ecuacion 3.19 y las relaciones de la tabla 3.15 se calcula el didmetro interno y

externo de los tubos que conforman al reactor. Utilizando el volumen del reactor, los
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didmetros obtenidos y las relaciones de la tabla 3.15, se obtiene una primera aproximacion a

las dimensiones del reactor, representadas en la tabla 3.16.

Tabla 3.16. Primeras dimensiones del reactor.

Volumen (m®) 120,000

Area dnulo (m?) 1,226

Didametro externo (De) (m) 1,383

Didametro interno (Di) (m) 0,593

Longitud tubo externo (Le) (m) 79,929

Longitud tubo interno (Li) (m) 73,268

Longitud malla metilica (Lm) (m) 3,996

Como se puede observar, las dimensiones obtenidas son un tanto extrafias (muy largo
comparado al didmetro). Esto se debe a las relaciones a cumplir, que generan que el reactor
tenga dimensiones poco coherentes. Por lo tanto, se decide trabajar practicamente al limite
de velocidad. Se selecciona la opcién b de velocidad de la tabla 3.13 (0,3 m/s), resultando

entonces en las dimensiones finales del reactor representadas en la tabla 3.17.

Tabla 3.17. Dimensiones del reactor.

Volumen (m®) 120,000

Area dnulo (m? 4,085

Didametro externo (De) (m) 2,524

Didametro interno (Di) (m) 1,082

Longitud tubo externo (Le) (m) 23,979

Longitud tubo interno (Li) (m) 21,980

Longitud malla metalica (Lm) (m) 1,199

Con estas dimensiones, la velocidad seleccionada en el dnulo es de 0,3 m/s.
Considerando el didmetro del tubo interno, se calcula la velocidad de flujo en el mismo, que

corresponde a 1,3 m/s. La misma es mayor a la velocidad en el dnulo, lo cual es 16gico ya que
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circula aproximadamente el mismo flujo volumétrico en una menor seccidn, pero se

encuentra dentro del rango de velocidades recomendadas.

3.3.3. Materiales

Respecto a los materiales de construccion, el reactor se construye de acero inoxidable 316, ya
que el mismo soporta altas temperaturas y presiones a las que serd sometido el reactor
durante la operacion. Ademads, el acero inoxidable 316 es resistente a la corrosién, debido a
su contenido de cromo, ya que al reaccionar con el oxigeno se forma una pelicula de 6xido de

cromo (Cr,0,) pasivamente continua, muy resistente y estable en la superficie.

3.3.3.1. Calculo del espesor de pared

Se sigue el Cédigo ASME para Calderas y Recipientes a Presion con el fin de calcular el
espesor del material a conformar el equipo. Aproximando el reactor como un cilindro, se
utiliza la siguiente expresion para el cdlculo del espesor, que es apta para obtener espesores

en recipientes con alta presion interna:

PR

t="5E-06p

El significado de cada sigla con su correspondiente valor se especifica en la tabla
3.18. El resultado de la expresion anterior también se muestra en la misma. Se considera que

las uniones son a tope, con doble unidn, por lo que el factor de eficiencia es igual a la unidad.

Tabla 3.18. Datos para el cédlculo del espesor de la pared.

300,000
1,000
1,262

6.513,694

0,060
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3.4. Diseno térmico

3.4.1. Condiciones térmicas de operacion

Para llevar adelante las reacciones de esterificacién e hidrogenacion en el reactor slurry
resulta importante el andlisis de la variacion de temperatura dentro del reactor para obtener
la conversion deseada, es por eso que se opta por trabajar de forma adiabdtica. Se elige este
tipo de operacién ya que la reaccién de esterificacidn es rdpida y endotérmica, por ende la
temperatura disminuye dentro del reactor, pero luego ocurren la hidrogenacidn y saturacién
de enlaces multiples. Ambas son exotérmicas y liberan energfa, aumentando la temperatura
en el reactor. A partir de este andlisis, se observa que al elegir un reactor donde
practicamente no haya pérdidas de calor resulta conveniente ya que las temperaturas se ven

compensadas por los calores de reaccion.

3.4.2. Sistema de aislamiento

Il B Ia

Reactor Pared del reactor

Q4

Ti To Tz Tamb

Figura 3.10. Esquema de flujo de calor entre el reactor y el ambiente.

En la figura 3.10 se observa un esquema de los calores involucrados en el proceso.

Donde:

v Q,=0Q

conduccién en el espesor de reactor
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i FACULTAD
DE INGEMIERIA

v Q=0

conduccién aislante
V@ ,=0

convecciéon natural

Las expresiones que les corresponde a cada uno son:

Q =k *2*m*L*(T —T)*

1

pared In(r2/rl)
1
=k * )k k[ * (T —T ) * —m——
Q3 aislante ( 2 3) In(r3/r2)
— * * * * * _
Q4— hconveccién natural 2 T r3 L (T3 Tambiente)

Donde Q, y Q, corresponden a las expresiones del calor planteado en funcidn de la

resistencia a la conduccidn en la pared de un cilindro y Q, es el calor en funcidn de la

resistencia a la conveccidn en un cilindro.

A continuacion se presentan las consideraciones realizadas:

2

% La temperatura de la pared interna del reactor se considera igual a la de salida del
mismo, que coincide con la mdxima temperatura que alcanza el reactor (mezclado

perfecto). Es decir, T1 = 280°C.

R
*

De los valores calculados anteriormente de las especificaciones del reactor se sabe
que: r;=1,262 m; r,=1,322 m; L =23,979 m.
% Se considera una conductividad térmica del acero inoxidable 316 correspondiente a

W . . .
kpared = 16,2 — (dicho valor estd determinado a la temperatura de operacidn).
m

% Dada la ubicacidn seleccionada para la planta, la temperatura ambiente promedio
mensual minima se registra en el mes de julio y es de 6,4 °C. Debido a las
dimensiones del reactor, se sugiere que sea colocado fuera de las instalaciones
cerradas, al aire libre. Se considera la temperatura ambiente minima ya que, de esta
manera, se considera el peor escenario posible donde las pérdidas de calor son
maéximas. Asi, no se dimensiona el espesor del aislante por debajo de lo requerido.

T 6,4°C.

ambiente™
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2
0‘0

K2
0‘0

2
*%

. s . w
Al proponer un aislante de lana de vidrio, se tieneun k _ =0,03 —.
aislante mK

Por cuestiones de seguridad se considera una temperatura de pared del reactor (T3)

T, = 55°C. Para la seleccién de dicha temperatura se tiene en cuenta que, en caso de

que un operario toque accidentalmente el exterior del reactor, se encuentre sin
riesgos de quemaduras. A 55°C, la persona tiene un tiempo de 17 segundos
aproximadamente para retirar la superficie del cuerpo expuesta al reactor, antes de
sufrir quemaduras de segundo grado.

Para obtener el coeficiente externo de transferencia de calor (h ) se utilizan las

externo
correlaciones para el numero de Nusselt en funcidn del nimero de Rayleigh. Este
coeficiente adimensional de transferencia de calor por conveccidn (Nu), representa la
relacidon que existe entre el calor transferido por conveccidn a través del fluido y el
que se transferiria si solo existiese conduccién. Para el cédlculo del coeficiente, al
considerar al reactor como un cilindro vertical, se puede tratar como una placa
vertical siempre que se verifique la siguiente desigualdad:

35%L .
m Ecuacion 3.20

reactor —  Gr
L

Donde L es la longitud caracteristica, la cual corresponde a la altura del reactor.
Para estimar dicho coeficiente se necesitan conocer las propiedades del aire, las

cuales se definen a una temperatura media entre T, y T correspondiente a

ambiente »

T = 30,7°C.

media

Propiedades del airea T

media*

>

. . -2
) conductividad térmica = 2,259 * 10 X
aire mK

2

> Viscosidad cinematica = 1,614 * 107° mT

aire

> Pr = Numero de Prandtl = 0,728

Luego, se calcula el nimero de Grashof a partir de la siguiente ecuacidn:

gBH(T A
Gr =

-T
aislante ambiente

—-8,3*10"

aire

Donde

139



Capitulo 3 - Disefo del sistema de reaccidén ng:mmw

> g = gravedad = 9,81 =

N

1
303,7K

.. ., o 1
> B = coeficiente de expansién volumétrica = — =

media

> L

longitud caracteristica altura del reactor = 23,979 m
Ademds, se calcula el nimero de Rayleigh (Ra) como:
Ra = Gr*Pr= 6,4%10"
En funcion del nimero de Rayleigh obtenido, se utiliza la correlacién de Churchill &

Chu para calcular el nimero de Nusselt:

0,387*Ra’’®

Nu = {0, 825 +

1/618/

2
— } = 4236,66
[1+ (0492/Pr) "]

A partir del Nu obtenido, se calcula el h,,,,, mediante la siguiente expresién:

*

u .
— aire — 4' 58

externo L

w

2
m*K

Por ultimo, se debe corroborar la ecuacién 3.20:
2,524m = 0,28m

Como la desigualdad se verifica, la correlacién utilizada es valida para el sistema de

analisis.

2
*%*

Por operar en estado estacionario los flujos de calor son iguales: Q,=0,=0,=0,

A partir de estas consideraciones y los balances planteados anteriormente, se

resuelve el siguiente sistema de dos ecuaciones con dos incdgnitas:

* * * * _ x« 1 _ * * * * _ w1
pared 2 n L (Tl TZ) In(r2/rl) - kaislante 2 T L (Tz T3) In(r3/r2)
* * * T % _ * 1 — * * * * * _
aislante 2 L (TZ T3) In(r3/r2) hconveccién natural 2 mrL*r3 (TS Tambiente

Resolviendo, se obtiene que: T,=279,14°C;r3 =1, 352 m.

Finalmente, el espesor del aislante para cumplir con la temperatura de seguridad
resulta:

Espesor del aislante = r3 — r2 = 0,03m
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Dicho espesor de aislante genera que se cumpla la temperatura de seguridad en la

pared del reactor cuando la temperatura ambiente es minima, es decir, cuando las pérdidas
de calor son mdximas. Sin embargo, se repitieron los cdlculos para cuando la temperatura
ambiente es mdxima, es decir, de 29,5°C (registrada en Tortuguitas para el mes de enero). Si
se resuelve el sistema reemplazando esta temperatura y el espesor de aislante elegido, la
temperatura exterior del reactor no cumple las especificaciones de seguridad designadas, ya
que resulta de 74°C. Por lo tanto, se decide seleccionar un espesor de aislante que ademas
cumpla con la temperatura de seguridad en el exterior del reactor en el dia mas caluroso del
ano. Finalmente, volviendo a resolver el sistema, y despejando para la temperatura ambiente
médxima y la temperatura de seguridad, se obtiene que el espesor del aislante debe ser de
0,056 m. Debido a que los aislantes comerciales suelen venir de espesores estdndar, se
selecciona un aislante de espesor de 0,06 m. Con un aislante de 6 cm de espesor se podra
cumplir con los requisitos establecidos de seguridad, a lo largo de todas las épocas del afio.
Resolviendo el sistema para el didmetro seleccionado, finalmente se muestran los resultados

en la tabla 3.19.

Tabla 3.19. Resultados del balance de calor.

Dimensiones seleccionadas

0,06
1,382
Tamb (°C) Tamb (K) T2 (K) T3 (K) T3 (°C)
552,52 305,75 32,75
552,56 326,63 53,63

Observando la temperatura externa del reactor (T3) es notable que, para ambos casos

criticos de temperatura ambiente, se encuentra dentro del margen de seguridad establecido.
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3.4.2.1. Verificacion del espesor de aislante - radio critico de aislamiento

Se busca verificar que el espesor del aislante sea adecuado para llevar a cabo una aislacién
eficiente. Cuando se trabaja con configuraciones cilindricas existe lo que se conoce como
radio critico de aislamiento, para el cual el aislante genera que las pérdidas de calor se
vuelven maximas. Esto se debe a que, al agregar un aislante, se le estd incorporando drea
superficial en contacto con el medio al sistema. Por ende, las pérdidas de calor son mayores,
ya que se favorece la conveccion. A radios menores al radio critico ocurre lo mencionado.
Las pérdidas de calor son mayores, por lo que no es un resultado favorable si lo que se busca
es generar aislamiento. A radios mayores al radio critico, la resistencia a la conduccidn
debido al aumento del espesor se vuelve mds importante, por lo que el aislamiento se vuelve
efectivo.

En este caso se busca aislar al sistema, por lo que se debe trabajar a radios mayores al

radio critico de aislamiento. Para configuracidn cilindrica se define como:

acero

critico
ambiente
0,03 —— _3
r.o. ="  —6556*10 m = 0,66cm
critico 4,58_2
m

Comparando con el r3=1,382 m, se observa que es mayor al radio critico de
aislamiento para el sistema seleccionado, por lo que efectivamente la accion que cumple el

agregado de la lana de vidrio es de aislar al sistema.

3.4.2.2. Analisis de las pérdidas de calor

Tedricamente, el sistema de reactor es adiabatico. Como es de esperar, en la practica es una
condiciéon muy dificil de lograr. Aunque con el aislante las pérdidas de calor se logran
disminuir de manera notable, no son nulas. Las pérdidas de calor del sistema sin aislar y

aislado son:

0 =h *A *(T1 =T ) = 2,496 * 10°W

sin aislante aire externa ambiente

142



Capitulo 3 - Disefo del sistema de reaccidén ng:mmw

) = 2,656 *10" W

Q =h F2FmA 3 LR (T, T

con aislante conveccion natural ambiente

Para el cdlculo se considera el caso para el cual las pérdidas de calor son mdximas, es
decir, para la menor temperatura ambiental (los valores de los datos utilizados se presentan

en la tabla 3.19). Comparando ambos:

con aislante

= 0,106

sin aislante

Es decir, con el agregado del aislante se logran disminuir las pérdidas de calor en un
89,4%, pero no se logran disminuir al 100%. Esto es 1dgico, ya que la condicién adiabatica
ocurre solo en la idealidad. En la realidad se espera que haya pérdidas de calor, pero se busca
que estas disminuyan en el mayor grado posible para tener una aproximacion lo més cercana
al comportamiento adiabdtico.

Para un disefio preliminar del sistema de reaccién, es suficiente con una
aproximacion al comportamiento adiabdtico. Sin embargo, eventualmente se podria realizar
un analisis mds riguroso, debido a que las pérdidas de calor existen en el proceso. Dicho esto,
se deberia plantear un balance energético para un reactor NINA (es decir, ni isotérmico ni
adiabdtico) y calcular de manera mads realista las dimensiones del sistema. El balance NINA

para un TAC en estado estacionario es el siguiente:

Variacion en el calor sensible Calor que se genera o . )
) Calor intercambiado con los
entre las corrientes de entraday = consume por todas las  +
) . o alrededores
salida reacciones quimicas

G Cp(T,—T) =%(=AH ) *71.*V +Q

. intercambiado
i

Donde:
> ( :caudal mésico total [ik |
m seg

/
kg*K ]

> (p: capacidad calorifica [

> T :temperatura de la corriente de salida [°C]
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> TO: temperatura de la corriente de entrada al reactor [°C]

> AH :calor de reaccién [L]
ri mol

. ., mol
> r:velocidad de reaccion [——]
t m “*seg

> V:volumen del reactor [m3]

: calor perdido o intercambiado con los alrededores [%]

Q

intercambiado

3.5. Sistema de control

Con el fin de obtener un producto deseado dentro de especificaciones determinadas es
esencial, ademds de un disefio de reaccidon y térmico correcto, la implementaciéon de un
sistema de control. En la prdctica se suelen encontrar desviaciones de la idealidad, por
ejemplo, que las corrientes de alimentacion no presentan una concentracidon, caudal o
temperatura constante. Estas desviaciones, conocidas como perturbaciones, deben ser
controladas ya que afectan el desempeno del sistema. Por esta razon, es necesario
implementar un sistema de control, que detecte dichas perturbaciones y las modifique de

forma eficiente.

3.5.1. Control de temperatura

El sistema de reaccion se lleva a cabo de manera adiabdtica. Es importante tener un control
de la temperatura de ingreso de las corrientes al reactor, ya que se trabaja con reacciones
reversibles. Como se intenta favorecer la formacidn del producto deseado, se busca trabajar a
una temperatura que haga mdxima la produccién del mismo. Sin embargo, hay que tener en
cuenta que la temperatura de operacidén no favorezca la reaccién inversa. Es por ello que se
selecciona una temperatura de ingreso de las corrientes de 225°C, como fue mencionado
anteriormente, para lograr este fin. Dicho esto, es necesario instalar un sistema de control de
temperatura por realimentaciéon en el acondicionamiento de las corrientes de entrada al
reactor. Ademads, podria controlarse que en el reactor no se supere una temperatura maxima,

para evitar no solo la reversibilidad de las reacciones, sino también la posible degradacidn de
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los compuestos formados y generar sustancias indeseadas, que disminuirian la calidad del

producto final.

Por otro lado, la temperatura de operacidon del reactor corresponde a 280°C, que se
alcanza debido al calor generado por la reaccion. Como se opera de forma adiabdtica y con
mezclado perfecto, se espera que la temperatura dentro del reactor en estado estacionario
sea de 280°C. Sin embargo, aunque se disefia una operacidn adiabdtica, en la realidad existen
pérdidas de calor como se analizé anteriormente, por lo que la temperatura en el reactor
podria disminuir con el tiempo. Se podria instalar un sistema de control que mida la
temperatura de salida de la mezcla de reaccidn, y en caso de que fuera menor a la requerida
por el proceso (280°C), compense esas pérdidas aumentdndole la temperatura a las corrientes

de entrada.

3.5.2. Control de presion

Es importante tener un control de la presion dentro del reactor para mantener las
condiciones de disefio a alta presion. Se mide la presién en el reactor y, con el fin de
mantenerla constante y compensar cualquier perturbacidon que afecte al sistema, se modifica
la presidn en la corriente de hidrégeno de ingreso. Para llevarlo a cabo, se puede utilizar un
sistema de control por realimentacidén negativa. Este sistema de control automadtico se
encarga de detener el funcionamiento del proceso si se supera una presién seteada. Una vez

que la presion se encuentra en un valor seguro, el sistema vuelve a funcionar normalmente.

3.5.2.1. Seguridad

Debido a que se trabaja a altas presiones, es imprescindible tener en cuenta cuestiones de
seguridad para evitar accidentes. Para controlar la presidn en el equipo se podria instalar un
sistema de control selectivo por cambio de mando. Se puede utilizar un selector de alta (HSS,
high switch selector) para evitar que la presién en el equipo supere un valor maximo
establecido para mantenerse en una operacién segura. Por ejemplo, se controla el flujo de
hidrdogeno que ingresa al equipo midiendo la descarga del compresor (lazo de control de

flujo). En caso de que la presion de descarga del compresor supere un limite mdximo de
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presién, actia el HSS y la accién de control se transfiere al lazo de control de presién de

descarga. Para modificar ambas variables (presion y flujo), el elemento que actia es el motor
del compresor cuya velocidad es modificada. Asi, se controla el flujo de hidrégeno de ingreso

al reactor y la presién mdxima admisible simultineamente.

3.5.3. Control en sistema de purificacion

La calidad del producto final depende de, principalmente, la correcta operacion del sistema
de purificacién. Gracias al proceso de destilacidn se llevan los productos a la pureza deseada,
con el que luego van a ser comercializados. Para asegurar la composicidn y, por ende, la
calidad de venta del producto, es necesario tener un control riguroso en las torres de
destilacidn. Por ejemplo, podria instalarse un lazo de control de la composicidn de salida a la
torre de destilacion, donde las variables manipuladas son los reflujos de liquido y vapor. De

esta manera, se podria asegurar el cumplimiento de especificaciones de los productos.
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3.6. Diagrama tecnoldgico de la simulacion de la planta

B e e

L

Figura 3.11. Esquema de simulacidn de la planta.

147



Capitulo 3 - Disefo del sistema de reaccidén ;ﬁ?ﬁgm

3.7. Bibliografia

v GoodFellow. (n.d.). Acero Inoxidable - Informacidn sobre el material. Retrieved junio,
2021, from http://www.goodfellow.com/S/Acero-Inoxidable-AISI-316.html

v Barkley, N. (2018). A General Comparison of the Design Margins and Design Rules
for ASME Section VIII, Divisions 1 and 2 (Contract Fabricators Inc, Ed.). Proceedings
of the ASME 2018 Pressure Vessels and Piping Conference.

v ASME. (2017). Boiler and Pressure Vessel Code. American Society of Mechanical
Engineers.

v Eisenlohr, K. H., & Et Al (1965). Process For The Production Of Fatty Alcohols By
Catalytic Hydrogenation Of Fatty Acids And Their Derivatives. Patente 3180893 (USA).

v Stephanopoulos, G. (1984). Chemical Process Control. Prentice Hall.

v (1980-2021). The Good Scents Company Information System. Retrieved junio, 2021,
from http://thegoodscentscompany.com/

v Stainless Steel AISI 316. (2012, junio 2). SubsTech, Substances & Technologies.
Retrieved junio, 2021, from
http://www.substech.com/dokuwiki/doku.php?id=stainless_steel_aisi_316

v (Qué es la conductividad térmica de la lana de vidrio? (2019, septiembre 22). Thermal
Engineering. Retrieved junio, 2021, from
https://www.thermal-engineering.org/es/que-es-la-conductividad-termica-de-la-lana-
de-vidrio-definicion

v Coeficiente de transferencia de calor por conveccidn. (n.d.). Dassault Systemes.
Retrieved junio, 2021, from
http://help.solidworks.com/2011/spanish/SolidWorks/cworks/LegacyHelp/Simulation/
AnalysisBackground/Thermal Analysis/Convection_Topics/Convection_Heat_Coeffici

ent.htm

148



Capitulo 3 - Disefo del sistema de reaccidén ng:mmw

v Rogers, D. W., Hoyte, O. P.A., & Kam C. Ho, R. (1997). Heats of Hydrogenation of

Large Molecules. Department of Chemistry, The Brooklyn Center, Long Island
University, U.S.A.

¢ Lima, L. C.D. (2018). Kinetic and thermodynamic studies on the enzymatic synthesis
of wax ester catalyzed by lipase immobilized on glutaraldehyde-activated rice husk
particles. Springer Nature.

v Climate Data. Clima Tortuguitas, Buenos Aires. Retrieved Septiembre, 2021, from
https://es.climate-data.org/america-del-sur/argentina/buenos-aires/tortuguitas-76478

v Burn Exposure Chart. (n.d.). anti-scald. Retrieved 2021, from
https://antiscald.com/index.php?route=information/information&information_id=15

v Cengel, Y. A. (2011). TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA. McGraw-Hill
Interamericana de Espana S.L.

v Apunte tedrico “Ingenieria de las Reacciones Homogéneas 2020”. Cdtedra de
Ingenieria de las Reacciones Homogéneas 2020.

¢ Connor, N. (2019, September 18). Radio critico: definicion. Thermal Engineering.
Retrieved 2021, from https://www.thermal-engineering.org/es/que-es-el-espesor-

critico-del-aislamiento-radio-critico-definicion/

149



CAPITULO 4

Diseno del sistema
de purificacion

i



Capitulo 4 - Disefio del sistema de purificacién J e NGENERIA

4.1. Resumen ejecutivo

En el presente capitulo se estudian y disefian los métodos de separacién y purificacion
involucrados en el proceso. Se aborda la recuperacion de hidrdgeno, la separacién de aguay
glicerina y el fraccionamiento de los alcoholes grasos producidos (cetilico y estearilico), con
la pureza deseada del 98%.

En primer lugar, se disefia el procedimiento para la recuperaciéon de hidrdgeno. La
corriente efluente del reactor se enfria e ingresa a un separador flash, donde se obtiene vapor
rico en hidrégeno por el tope que se recircula al reactor, y una corriente liquida en el fondo.
Dicha corriente es expandida previo al ingreso de otro separador flash. Se eliminan las
ultimas trazas de hidrégeno, que también se recirculan al reactor. La corriente liquida
contiene impurezas tales como agua y glicerina, las cuales deben eliminarse antes de que
parte de ella se recircule al reactor, para evitar los inconvenientes que estas generan en el
transcurso de las reacciones. Previo a este sistema, se realiza la separacion del catalizador
presente mediante un separador centrifugo, para evitar que ingresen sélidos en la torre de
destilacion correspondiente.

Para realizar la separacién de impurezas, la corriente libre de catalizador se la lleva a
un destilador que opera en vacio para poder eliminar el agua y la glicerina presentes en la
misma, como asi también una proporcion del alcohol miristilico formado. La corriente de
residuo de la torre de destilacion 1 se divide en dos: una parte se bombea y se recircula al
reactor, y la otra se envia al sistema de purificacién de alcoholes grasos. Las condiciones de

operacion de dicha torre se presentan en la tabla 4.1.
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Tabla 4.1. Condiciones de operacidn de la torre de destilacidn 1.

Condiciones de operacion Torre 1

Tipo de condensador parcial

Numero de etapas ideales 8

Plato de alimentacion 4

Presién condensador (kPa) 20,26

Presion reboiler (kPa) 20,26

Temperatura destilado (°C) 132,5

Temperatura residuo (°C) 264

La corriente de proceso, compuesta en su mayor parte por alcoholes grasos, atraviesa
un sistema de fraccionamiento. Su objetivo es no sdlo eliminar trazas de componentes
indeseados, sino que también separar el producto en alcohol cetilico y estearilico con la
pureza de disefio de 98%. Para dicho proceso se propone una columna de destilacion. Con el
fin de obtener una primera aproximacion a las condiciones requeridas para el proceso se
utiliza el método corto propuesto por Fenske-Underwood-Gililand. Los resultados obtenidos
se presentan a continuacion en la tabla 4.2, y luego son utilizados como valores semilla para

el método riguroso.

Tabla 4.2. Resultados del método corto.

Torre 2

Numero de etapas de equilibrio

Posicién 6ptima de la alimentacion

Minima relacién de reflujo

A continuacion, se procede con el método riguroso, cuyo objetivo es no solo obtener
resultados mds precisos, sino que también permite detallar parimetros constructivos de la
torre de destilacion. A partir de varias pruebas, se concluye que el sistema dptimo para llevar
a cabo el proceso consta de sdlo una torre de destilacion. La configuracion se representa en

la figura 4.1. Del destilado de la columna se logra obtener alcohol cetilico (hexadecanol) con
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la pureza deseada y por otra salida lateral (plato 15) se obtiene el alcohol estearilico

(octadecanol) al 98%.

[=":
Lg Le L1D Q10

Tome-2

Figura 4.1. Sistema de purificacién.

A continuacidn, se determinan las caracteristicas constructivas de las torres de
destilacién. El material de construcciéon es acero inoxidable 316, resistente a altas
temperaturas y un amplio rango de presiones. Asimismo, debido a que se trabaja en vacio, se

opta por utilizar torres rellenas con relleno estructurado BX de Sulzer.

Tabla 4.3. Caracteristicas de las torres de destilacién.

Torre de destilacién 1 Torre de destilaciéon 2

1,68 2,56
1,40 1,20
0,42 0,41
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4.2. Métodos de purificacion

4.2.1. Separacion flash

La destilacion flash es un proceso de destilacion que ocurre de manera instantdnea.
Sucede cuando una mezcla multicomponente o binaria que se encuentra en equilibrio
termodindmico liquido-vapor, experimenta una expansién o disminucidn de la presién o un
cambio en la temperatura de operacion. De esta manera, se vaporiza inmediatamente una de
las fases ocurriendo una separacion instantdnea, quedando los componentes mds voldtiles en
la fase gaseosa y los mds estables en la fase liquida.

Para lograr una destilacién flash se requieren ciertas condiciones de operacion. La
mds importante es que la mezcla multicomponente se encuentre en equilibrio
termodindmico, es decir, que las condiciones de operacion estén entre el punto de burbujay
punto de rocio de la mezcla. Para lograr eso, generalmente se colocan intercambiadores de
calor en la corriente de entrada del separador para proporcionar la energia necesaria a la
mezcla que se va a destilar. De este modo, la solucion multicomponente reacciona
inmediatamente ante un cambio de temperatura o presion y se realiza la separacidn de fases
de manera instantdnea. En la figura 4.2 se presenta un esquema sencillo de este tipo de

separacion. Se utiliza para lograr la separacion en caliente (recuperacidn del hidrdgeno).

prels Vs b’t}

N

TP
A {2

N

— L {x;}

Figura 4.2. Esquema de separacion flash.
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4.2.2. Destilacion

Los alcoholes grasos provenientes del reactor Slurry contienen una gran cantidad de
impurezas, tales como agua, glicerina, hidrégeno y sustancias con altos puntos de ebullicidn,
como los ésteres sin reaccionar. El disefio de una destilacion adecuada es necesario para
eliminarlas y obtener productos de alta pureza y de gran estabilidad. En este proceso se
requiere producir alcohol estearilico y alcohol cetilico, ambos con una calidad de 98% p/p.

El proceso de destilacidn consiste bdasicamente en un procedimiento mediante el cual
se calienta una mezcla liquida hasta que los componentes mds voldtiles se convierten en
vapor; este ultimo se enfria para recuperarlo por medio de la condensacidn. La finalidad con
la que se realiza un proceso de destilacidn es aprovechar la volatilidad de algunas sustancias
para separarlas de una mezcla compuesta, con el objetivo de obtener el mds volatil de forma
pura. No obstante, la separacion completa en una destilacidn simple es dificil de lograr en el
primer intento. Por ello, segin los componentes de la mezcla y la volatilidad de cada uno,
puede repetirse el proceso hasta alcanzar una separacion lo mas pura posible.

Los puntos de ebullicion de los compuestos a destilar deben diferir
considerablemente. Esta diferencia (volatilidad relativa) se incrementa a medida que se
trabaja a menores presiones.

La temperatura de ebullicion a presién atmosférica del alcohol estearilico
(1-octadecanol) es de 333,85°C, y la del alcohol cetilico (1-hexadecanol) es de 312°C, mientras
que la de los ésteres ronda alrededor de los 500°C. Como se observa, las temperaturas no
difieren demasiado. Tedricamente, seria factible separar todo mediante una destilacidn, pero
la misma resultaria impréctica porque se requeririan equipos con grandes dimensiones si se
opera a presion atmosférica.

Para el proceso en cuestidn, se opta por seleccionar destilacién al vacio. Se debe
trabajar a baja presidn ya que el vacio permite tratar con mayor suavidad los compuestos
sensibles al calor, es decir, que sufren degradacidn térmica si se los expone por altos periodos

de tiempo a temperaturas elevadas, como lo son los alcoholes grasos. Ademds, aumenta la
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volatilidad relativa logrando una separacién mds efectiva. Gracias a las temperaturas del

proceso mds bajas se puede mejorar el rendimiento del proceso de destilacidon evitando la
polimerizacidn, la descomposicién u otras degradaciones del producto.

Este tipo de separacidon se utiliza para lograr el fraccionamiento adecuado de los
alcoholes grasos, y el disefio detallado se explica a lo largo del capitulo. Para poder llevar a
cabo el vacio se utilizan eyectores. Son equipos capaces de disminuir la presion de un liquido
o un gas mediante el arrastre del fluido en cuestién por un fluido motriz a alta velocidad a

través de una boquilla. El disefio detallado de los mismos se presenta en el capitulo posterior.

4.3. Sistema de purificacion de hidrogeno

Las corrientes que salen del reactor disenado en el Capitulo 3 se mezclan y se obtiene una
corriente caracterizada por las condiciones presentadas en la tabla 4.4. La composicion de la

mezcla se muestra en la tabla 4.5.

Tabla 4.4. Condiciones de la corriente mezcla de salida del reactor Slurry.

Temperatura (°C) 280,4

Presion (kPa) 3,04*10*

Flujo molar (kgmol/h) 501,5

Flujo masico (kg/h) 7.317

Tabla 4.5. Composicidn de la corriente mezcla de salida del reactor Slurry.

Fracciones masicas

Alcohol estearilico

Alcohol cetilico

Alcohol miristilico

Acido estedrico

Acido palmitico

Acido miristico

Agua

Esteres s/reaccionar

Hidrégeno

Glicerol

Total
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Para poder recuperar la mayor cantidad de hidrdgeno, la corriente se enfria por

medio de un intercambiador de calor (E-102) y luego se la ingresa a un separador flash (S-1),
con el objetivo de separar el hidrdgeno en la fase vapor (V3) y luego recircularlo al reactor. La
corriente liquida de salida del separador flash (L3) contiene aun trazas de hidrégeno. Para
poder eliminarlas, la misma se expande para poder entrar a otro separador flash (S-2) y
separar ambas fases. El vapor (V4) se comprime, se lo mezcla con V3, esa corriente se
calienta y, luego, se la recircula al reactor junto con el hidrégeno fresco que se introduce. Las

corrientes y equipos mencionados se observan en la figura 4.3.

VB

. ®

MiX-105 hi

R-hidrogamn

gl

H1 H2
E-102

Figura 4.3. Diagrama del sistema de purificacién de hidrégeno en la planta.

4.4. Sistema de separacion de agua, glicerina y alcohol miristilico

La corriente efluente liquida L5 (figura 4.3) contiene impurezas tales como agua y glicerina,
las cuales deben eliminarse antes de que parte de ella se recircule al reactor, para evitar los
inconvenientes que estas generan en el transcurso de las reacciones. Para realizar dicha
separacion se la lleva a un destilador que opera en vacio, para poder eliminar el agua y la
glicerina. La torre se opera en vacio para evitar las altas temperaturas en el rehervidor y, asi,

evitar la degradacidn de alcoholes.
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4.4.1. Destilacion (método riguroso)

Para llevar a cabo este método, se sabe que se requerirdn pocos platos para poder separar el
agua y la glicerina ya que son compuestos que se volatilizan ficilmente y, ademads, entre ellos
presentan una diferencia de mds de 10°C entre los puntos de ebullicion. Se define un
condensador parcial para poder eliminar toda el agua como vapor y no recircularla a la torre.
Esto debe realizarse ya que para condensar vapor de agua se requeririan temperaturas muy
bajas y la destilacion se veria desfavorecida. Asimismo, con la incorporacion de un
condensador parcial, se pueden eliminar aquellas trazas de hidrégeno que hayan quedado
presentes en la corriente de alimentacidn.

En los rehervidores es donde se generan las mayores temperaturas del sistema de
destilacion. Por ello, para elegir la presion de operacidn en el reboiler, se selecciona aquella
que genere en él una temperatura menor a 280°C (temperatura de seguridad). En este caso la
presién de vacio seleccionada es de 20,26 kPa, la cual genera una temperatura de 264°C en el
residuo, teniendo de esta manera un margen de seguridad en caso de problemas futuros.
Ademas, se considera que no existen pérdidas de presion significativas en la torre, por lo que
la temperatura en el condensador es igual a la del reboiler.

El esquema de la destilacion por el método riguroso que se utiliza en el simulador

UniSim se presenta en la figura 4.4.
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Figura 4.4. Diagrama de la destilacién de la torre 1 por el método riguroso.
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Las condiciones de operacion de la torre, junto con sus especificaciones se presentan

en la tabla 4.6.

Tabla 4.6. Condiciones de operacidn y especificaciones en la torre de destilacién para eliminar agua 'y

glicerina.

Condiciones de operacion Torre 1 Especificaciones de disefio Torre 1

Tipo de condensador parcial

Numero de etapas ideales Relacion de reflujo

Plato de alimentacién

Presién condensador (kPa)

- : Flujo molar de agua en la
Presion reboiler (kPa) corriente vapor (kg/h)

Temperatura destilado (°C)

Temperatura residuo (°C : o
P e Porcentaje de recuperacion de

Calor condensador (kJ/h) 3,138*10° glicerina en la corriente de

1 0
Calor reboiler (kJ/h) 7,142*10° residuo (%)

Las especificaciones de disefio que se indican en la tabla 4.6 son las mds convenientes
debido a que, con ellas, se logra que la corriente de residuo efluente de la torre de destilacion
contenga un bajo porcentaje de impurezas, y esto permite que el posterior fraccionamiento
sea mds simple de realizar y se puedan obtener las condiciones de pureza de los alcoholes
grasos requeridas. Se define que el porcentaje de recuperacion de glicerina en la corriente de
residuo sea del 2% para luego cumplir con las especificaciones de pureza de los productos
deseados.

Una vez definidos todos los pardmetros necesarios para lograr la convergencia de la
torre, se obtienen los resultados presentes en la tabla 4.7. Cabe aclarar que gran parte del
alcohol miristilico se separa junto con la glicerina en la corriente de destilado ya que

presentan puntos de ebullicién cercanos (tabla 4.8).
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Tabla 4.7. Resultados obtenidos en la torre de destilacidn a partir del método riguroso.

. Fracciones masicas vapor  Fracciones masicas Fracciones masicas
omponente . .
del condensador destilado residuo

Alcohol estearilico

Alcohol cetilico

Alcohol miristilico

Acido estedrico

Acido palmitico

Acido miristico

Agua

Esteres S/ reaccionar

Hidrégeno

Glicerol
Total

Flujo masico total

200,4000 6.171,0000
(kg/h)

La corriente de residuo de la torre 1 (L7) se divide en dos, una parte se bombea
nuevamente al reactor (RA) y la otra serd la que posteriormente se utilizard para realizar el
fraccionamiento de los alcoholes grasos deseados (L8). Las corrientes y equipos mencionados

se observan en la figura 4.4.

4.5. Sistema de purificacion de alcoholes grasos

4.5.1. Destilacion (método corto)

El procedimiento corto de Fenske-Underwood-Gililand permite una primera estimacion de
los flujos internos de vapor y de liquido, los requerimientos energéticos, el nimero de etapas
de equilibrio y la posicién 6ptima de la alimentacién para una operacién de destilacién. Esta
restringido a columnas simples con reflujo. En este método se hacen suposiciones tales que

simplifican de manera significativa el cdlculo de los pardmetros de la torre. Sin embargo, es
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menos exacto, es por eso que resulta util para la obtencidn de valores semilla que luego se

utilizaran en el método riguroso.
Luego de someter la corriente del sistema al tratamiento de hidrégeno y separacién
del agua y glicerina, se simula la columna de destilacidn para el fraccionamiento de alcoholes

grasos por el método corto, como se observa en la figura 4.5.

Figura 4.5. Diagrama de la destilacién para el fraccionamiento de alcoholes grasos por el método
corto.

En primer lugar, para llevar a cabo el método corto es necesario que la corriente de
alimentacién ingrese a la misma presion en la cual se opera la torre. Para ello, se coloca un
eyector para reducir la presién y generar vacio en la torre. Cabe aclarar que en UniSim se
utiliza una vdlvula para representar los eyectores y lograr que la corriente L10 ingrese
despresurizada. Ademas, la corriente que ingresa a la torre debe tener una temperatura baja
para evitar que en el rehervidor se generen altas temperaturas y se degraden los alcoholes
grasos, por eso se coloca un enfriador previo a la entrada de la torre.

Para realizar el método corto es necesario definir las siguientes variables: el clave
liviano en el residuo, clave pesado en el destilado, presién en el condensador, presién del
reevaporador y relacién de reflujo.

El objetivo de determinar componentes claves es establecer qué componente
corresponde al clave liviano y al clave pesado, e indicar su fraccion molar en el destilado y
residuo, respectivamente. El clave liviano es el componente de la mezcla que se espera que se
encuentre predominantemente en el destilado, mientras que el clave pesado es aquel
componente de la mezcla que se encuentra principalmente en el residuo.

La mezcla que ingresa para la purificacion es una destilacion multicomponente, para

definir los componentes claves se realiza un listado de los puntos de ebullicién de cada
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componente como se muestra en la tabla 4.8 y en funcidn de estos se definen los
componentes para cada torre. Como el objetivo de la purificacién es obtener alcohol
estearilico y cetilico en un 98% p/p y, ademads, la corriente que ingresa al fraccionamiento de
alcoholes grasos estd libre de glicerina y agua, se disefia una torre donde el alcohol cetilico es
el clave liviano y el alcohol estearilico el pesado, obteniendo por el tope el alcohol cetilico y
por el fondo el estearilico.

Tabla 4.8. Tabla de puntos de ebullicién.

Componente Temperatura (°C)

-252,60

99,99

287,00

288,85

312,00

326,20

333,85

351,00

375,20

Aprox. 500

A la hora de definir las presiones del condensador y reevaporador se corrobora que no
se supere la temperatura de seguridad definida anteriormente (280°C) a lo largo de toda la
torre, a modo de evitar la degradacion de los alcoholes. Es por ello que para garantizar estas
condiciones es necesario que se trabaje en vacio, como se menciond anteriormente.

Para seleccionar la presion del reboiler, se realiza un estudio de caso para distintas
presiones de operacidon en la torre y se registra como evoluciona la temperatura en el
reboiler, ya que es alli donde se encuentra la temperatura maxima del sistema. Ademds, se
considera una caida de presion de 0,6 kPa en la torre, debido a que se trabaja con alto vacioy

cualquier cambio de presion influye en el disefio del equipo. Luego de analizar dicho estudio,
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se elige la presion dptima en el reevaporador para la torre, de modo de no superar la

temperatura maxima admisible, la cual corresponde a un valor de 3 kPa.

En cuanto al reflujo externo, el mismo se define como de 1,2 a 2 veces la relacion de
reflujo minima, este dltimo reflujo se obtiene con la ecuacion de Underwood y dicho valor es
calculado por UniSim.

En la tabla 4.9 se resumen los pardmetros ingresados en el simulador para cada torre,

con el fin de llevar a cabo el método corto.

Tabla 4.9. Pardmetros para la destilacién por el método corto.

Torre 2

Clave liviano (fraccién molar) Alcohol cetilico: 0,001

Clave pesado (fraccién molar) Alcohol estearilico: 0,01

Presion en el reevaporador (kPa) 3

Presion en el condensador (kPa) 2.4

Relacion de reflujo externo 3,662

Una vez ingresados los pardmetros en el simulador, se obtienen los valores

presentados en la tabla 4.10.

Tabla 4.10. Resultados del método corto.

Torre 2

Numero de etapas de equilibrio

Posicion 6ptima de la alimentacién

Minima relacion de reflujo

Por ultimo, los resultados de la tabla 4.10 son los valores semilla que luego se

utilizan en la simulacién del método riguroso.

4.5.2. Destilacion (método riguroso)
Una vez realizada la simulacién del método corto, se procede a llevar a cabo la destilacién

con el método riguroso. Este permite obtener resultados mds detallados y conocer las
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caracteristicas constructivas de la torre. Luego de una serie de pruebas con distintas

alternativas para alcanzar la pureza deseada de los alcoholes grasos, se obtienen los
parametros de la torre de destilacion correspondientes a la opcién dptima, los cuales se
presentan a continuacidn.

Se plantea un sistema con una torre de destilacién que opera en vacio. El esquema de
la simulacion del mismo, llevado a cabo mediante el método riguroso, se presenta en la

figura 4.6.

g[jf_l_?g
hex.3d=e=caml
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La La L10 Q1o
E-104 V-3 »

Tome-2

Figura 4.6. Esquema de la torre de destilacién 2 por el método riguroso.

Para llevar a cabo este método se toman como valores semillas aquellos obtenidos en el
método corto (tabla 4.10). Se define un condensador total debido a que toda el agua ya se
elimind previamente en la torre de destilacién 1,y se desea condensar todo el alcohol cetilico
y obtenerlo por el destilado. Ademads, como el 1-hexadecanol y el 1-octadecanol, que son los
alcoholes grasos deseados, presentan puntos de ebullicion no muy alejados entre ellos, pero
si difieren bastante con los ésteres sin reaccionar, se pueden obtener ambos como salidas en
la seccién de enriquecimiento de la torre. En el destilado se extrae el alcohol cetilico, y el
estearilico se obtiene por una salida lateral en un plato intermedio. Esta ultima es definida en
funcion de los requerimientos de pureza del producto deseado y de la necesidad de
convergencia de la torre.

Ademds, se deben especificar ciertas variables para lograr la convergencia de la torre
y hallar finalmente los pardmetros deseados en ella. Se definen las variables necesarias para

lograr la pureza deseada de los alcoholes grasos correspondientes. En la tabla 4.11, se
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presentan las variables definidas como especificaciones junto con las condiciones de

operacion seleccionadas para la torre por el método riguroso.

Tabla 4.11. Condiciones de operacidn y especificaciones en la torre de destilacién 2.

Condiciones de operacién Torre 2 Especificaciones de disefio Torre 2

Tipo de condensador

7 : Fraccién madsica de
Numero de etapas ideales 16

1-octadecanol en la salida 0,98

Plato de alimentaciéon 8 lateral (plato 15)

Salida lateral Si (plato 15)

Presion condensador (kPa) 2.4

Presié boiler (kPa) 3 Fracciéon madsica de 0.98
resién reboiler (kPa
1-hexadecanol en el destilado ’

Temperatura destilado (°C) 189,9

Temperatura residuo (°C) 237,7 Porcentaje de recuperacion

Calor condensador (kJ/h) 6,285*10° de ésteres s/reaccionar en el 73

Calor reboiler (kJ/h) 1,601*10° residuo (%)

Una vez definidos todos los pardmetros necesarios para lograr la convergencia de las
torres, se obtienen los resultados presentes en la tabla 4.12.

Tabla 4.12. Resultados obtenidos en la torre de destilacidn 2 a partir del método riguroso.

: - . Fracciones masicas
Fracciones masicas Fracciones :
salida lateral

destilado masicas residuo
(plato 15)

Alcohol estearilico

Alcohol cetilico

Alcohol miristilico

Acido estedrico

Acido palmitico

Acido miristico

Agua

Esteres s/reaccionar

Hidrégeno

Glicerol

Total

Flujo masico total (kg/h) 732,1000 56,3600 1.809,0000
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Las variables criticas en el disefio de las torres son principalmente el nimero de

platos tedricos y la relaciéon de reflujo. A medida que aumenta la cantidad de platos se
incrementa la altura del relleno y, por ende, la altura de la torre. Esto genera una elevacién de
los costos fijos requeridos para la construccion de la misma. Ademds, un aumento en la
relacidon de reflujo genera mayores caudales de vapor y liquido que circulan dentro de la
torre, se incrementan los calores intercambiados en el reboiler y en el condensador vy,
asimismo, mayores son los didmetros requeridos para evitar la inundacién en las torres por
el aumento de los caudales. Todo esto genera un incremento en los costos operativos
involucrados en el disefio de los equipos. Por estos motivos, se seleccionan los pardmetros
mostrados anteriormente en las tablas 4.6 y 4.11 para lograr el disefio éptimo de las torres
de destilacion y cumplir con los requisitos de pureza de los alcoholes grasos deseados.

Finalmente, observando los resultados obtenidos en la tabla 4.12, se puede ver que se
obtiene la pureza requerida para los alcoholes grasos deseados y se cumple con la capacidad
instantdnea definida en los capitulos previos.

Es de importancia destacar que la corriente obtenida en el residuo de la segunda torre
de destilacién, constituida principalmente por ésteres grasos sin reaccionar y una pequeia
proporcion de alcoholes grasos fuera de especificacidn, se recircula al reactor con el objetivo

de aumentar la produccidn y evitar su desecho.

4.5.2.1. Especificaciones constructivas

4.5.2.1.1. Materiales

Respecto a los materiales de construccidn, las torres de destilacidn se construyen de acero
inoxidable 316 al igual que el reactor de esterificacién/hidrogenacion. Este material soporta
altas temperaturas y bajas presiones durante la operacion. Ademds, resiste la corrosidn,
debido a su contenido de cromo. Esto se debe a que, cuando reacciona con oxigeno, se forma
una pelicula de 6xido de cromo (Cr,0,). La capa es continua y pasiva, lo que vuelve al

material muy resistente y estable en la superficie.
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4.5.2.1.2. Disefno

Tipo de torre

En una primera instancia debe seleccionarse el medio de contacto que mejor se adapte a las
necesidades del proceso, considerando costos del disefio y las ventajas y desventajas que
presentan cada uno. Las torres de platos son mads sencillas de disefiar, pero presentan
mayores caidas de presion por etapa de equilibrio que las torres rellenas. Por ello, las dltimas
se utilizan generalmente en sistemas que operan en vacio, generando menores temperaturas
en el reboiler. La menor temperatura se traduce en menor degradacién del producto y mayor

capacidad. Por lo tanto, se selecciona este tipo de torre para el presente proceso.

Eleccion del tipo de relleno
Dentro de los posibles tipos de rellenos se encuentran los rellenos al azar y los estructurados.
Los primeros son mds econdmicos y suelen ser de materiales resistentes a la corrosion
(metdlicos, cerdmicos o de plastico). Los segundos tienen mayor eficiencia y capacidad, y
presentan menor caida de presién por plato tedrico que los empaques al azar.

Por lo tanto, se selecciona para este proceso el relleno estructurado. Con su uso, la
columna no sélo presenta menores pérdidas de carga, también presenta una menor altura
total, ya que este tipo de dispositivo garantiza que cada paquete de relleno presente una

menor altura equivalente de plato tedrico (HEPT), respecto a rellenos en orden aleatorio.

Eleccion del modelo de relleno

Figura 4.7. Relleno estructurado BX, Sulzer.
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Se selecciona el relleno de tipo estructurado BX de Sulzer, que se observa en la figura 4.7.

Las caracteristicas destacables de este relleno son:
v Posee un alto nimero equivalente de platos tedricos por altura de relleno
v Baja caida de presidn por plato tedrico
v Bajo factor de inundacién (F,) (1-2.5\/5)
v Baja retencién de liquido
Se recomienda su uso para sistemas en los cuales:
v Elevado nimero de platos tedricos
v Se trabaja a bajas presiones, de 1 mbar a presidon atmosférica

v Es necesaria una baja caida de presidn entre etapas

Ademds, es un relleno que se recomienda para la aplicacion en el fraccionamiento de

alcoholes grasos a escala industrial.

se-pérat'l'on éﬁbiamy of' BK |
and BXPlus is identical

BX BXPlus
960 960 —
400
100 100 ———————

50 50 ———————
10 10 ——————

parametar = head prassure p }mhar

Figura 4.8. Eficiencia de separacidén para relleno BX y BXPlus, Sulzer.
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A partir del factor de inundacién de la columna (F) se puede calcular la altura

equivalente de plato tedrico (HEPT) siguiendo la figura 4.8, obtenida del catdlogo de rellenos
de Sulzer. Las curvas presentan un parametro que corresponde a la presion del tope de la
columna expresada en mbar, como las presiones de las torres no coinciden con una curva
puntual de las del catdlogo, se interpolan las curvas intermedias correspondientes. El factor

de inundacidon hace referencia al factor de flujo de vapor y se calcula como:

v uvg: Q,/A (Caudal de gas/drea transversal de la torre)

v p,; densidad del gas (kg/m?

La altura equivalente HEPT puede tomar valores diferentes en distintas regiones de la
columna debido a que varia con la velocidad superficial del gas. Esta depende del caudal de
gas a lo largo de la torre, que puede ser localmente diferente en cada regién de la misma.
Manteniendo el drea de la seccidn transversal de la columna, en las zonas de enriquecimiento
y agotamiento, los valores de velocidad superficial pueden no asemejarse. Por lo tanto, el
valor de HETP, a igualdad de la seccion transversal de la columna, en cada zona es diferente.
Por lo tanto, se toman propiedades promedio entre los extremos de la columna, y a partir de
ello se calcula un factor de inundaciéon promedio. Los valores de las propiedades, como la
densidad y el caudal de gas en cada zona se obtienen mediante el uso del simulador UniSimy
se presentan en la tabla 4.13. Para poder calcular el factor F, se debe realizar un cdlculo
iterativo donde se supone un didmetro de columna y se calcula un delta de presién requerido

en cada torre.
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Tabla 4.13. Propiedades del gas en el tope y en el fondo de las torres de destilacion.

Torre de Torre de

destilacion 1 destilacion 2

TOPE

Caudal de gas (m®/s)

FONDO

TOPE

Densidad del gas

: FONDO
(kg/m”)

promedio

Una vez obtenida la HEPT, se calcula la altura de cada torre con la cantidad de platos

tedricos obtenidos, mediante la siguiente expresion:
z = HEPT * N°platos tedricos

Luego, se ingresa con el factor F y el pardmetro caracteristico en la curva
correspondiente de la figura 4.9 y se lee el valor del Ap/Az. Con el valor obtenido y el z
calculado se obtiene el Ap requerido en cada torre y se compara con el mdaximo permitido,
que corresponde a la diferencia entre la presidn en el reboiler y la presién en el condensador.
Si no se supera el valor maximo, los valores supuestos de los didmetros en cada torre son
correctos y se obtienen finalmente las dimensiones reales de las columnas de destilacidn. Los
resultados obtenidos luego de realizar el cdlculo iterativo para el disefio de las torres de

destilacidn se presentan en la tabla 4.14.
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Figura 4.9. Caida de presién para el relleno BX y BXPlus, Sulzer.

Tabla 4.14. Caracteristicas constructivas de las torres de destilacidn.

Torre de Torre de
destilacion 1 destilacion 2
Didmetro torre (m)
Velocidad gas promedio (m/s)

TOPE

Factor de inundacion

(F)

FONDO
promedio

HEPT promedio (m)

Numero de platos tedricos

Altura total torre (m)
AP/Az promedio (kPa/m)
AP total (kPa)

Maiaximo AP (kPa)
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5.1. Resumen ejecutivo

Uno de los objetivos del presente capitulo es realizar la integracion energética de la planta
de produccidn de alcoholes grasos. La integracién energética es un método cuya funcion es
hacer uso de la carga energética que posee cada corriente involucrada en el proceso, para que
la intercambie con otras. De esta manera, se logra un ahorro de energia y capital, y se
promueve la sustentabilidad del proyecto. Se utiliza el método Pinch para optimizar el gasto
energético del proceso. Se genera una red de intercambiadores de calor, cuyos datos se

presentan en la tabla 5.1. Gracias a la integracidn energética, se genera un ahorro de 832 kW.

Tabla 5.1. Condiciones de intercambiadores de calor.

N° Calor > 5
Tipo Fluido frio Fluido caliente Area (m")
intercambiador intercambiado (kW)
Integrado C4 H2 832 146,17
Con fluido auxiliar Agua H1 433,89 4,05
Con fluido auxiliar Agua H2 1.307,72 51,47
Con fluido auxiliar Agua H3 380,28 7,75
Con fluido auxiliar C4 Fluido térmico 36,61 2,63

Por otro lado, la finalidad del capitulo es determinar los equipos auxiliares a utilizar.
Los intercambiadores de calor y otros equipos requieren corrientes auxiliares, como agua de
enfriamiento y vapor para calentamiento. Para el acondicionamiento del agua auxiliar se
utiliza una torre de enfriamiento de tiro inducido a contracorriente modelo MCC-LT-05-18.5
de MESAN USA, con una capacidad de procesamiento de 256 m’h de agua. Para la
generaciéon de vapor se utiliza una caldera pirotubular modelo RL-50/8 de la empresa
ATTSU. Asimismo, se selecciona una caldera que opera con fluido térmico DOWTHERM A,
modelo FT-2500 de la empresa ATTSU.

Se selecciona el material de las canerias, acero inoxidable 316 SCH 40, y se determina
el didmetro de las mismas en funcidn de la velocidad sugerida del fluido que circula por cada

una de ellas. Ademsds, se seleccionan dos valvulas reguladoras de presidn: una 1301F y la otra

175



Capitulo 5 - Equipos auxiliares e integracién energética Jm

tipo SR5, ambas de Fischer. Para llevar el hidrdgeno a la presion de operacion se selecciona
un compresor de alta presion de pistén 4VX (RIX Industries).

Para la impulsidn de corrientes se seleccionan distintas bombas. Para los fluidos, se
disenan 3 arreglos en serie, utilizando bombas del proveedor Sihimulti (tabla 5.2). Para la

impulsion de sdlidos, es decir la fase slurry que sale de la centrifuga, se selecciona el modelo

MN 010-2 de Nova Rotors.

Tabla 5.2. Caracteristicas de los sistemas de impulsién.

Arreglo 1 Arreglo 2 Arreglo 3

Modelo - N° unidades Sihimulti MSC - 4 Sihimulti MSC -5 Sihimulti MSC - 4
en serie Sihimulti MSM - 1 Sihimulti MSL - 1 Sihimulti MSM - 1

Velocidad de rotacion MSC: 2.950 MSC: 2.950 MSC: 2.950
(rpm) MSM: 3.550 MSL: 1.450 MSM: 3.550

Altura desarrollada
4.790 5.530 4.790

total de la serie (m)

Ademsds de las bombas principales necesarias para el proceso, se consideran dos
bombas adicionales que son la de circulacién de agua de refrigeracién y la de fluido térmico,
y se estima la potencia necesaria en cada una.

También en el presente capitulo, se disefian los equipos de intercambio de calor de
las torres de destilacidn, es decir, los rehervidores y condensadores. Dichos resultados se

presentan en la tabla 5.3.

Tabla 5.3. Condiciones de equipos auxiliares de torres de destilacidn.

Equipo Fluido auxiliar Calor intercambiado (kW)  Area (m?

Rehervidor 1 Fluido térmico 1.983,70 23,83

Rehervidor 2 Fluido térmico 444 84 4,19

Condensador 1 Agua 871,17 13,13

Condensador 2 Agua 174,59 2,36
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5.2. Integracion energética

La integracion energética en un proceso puede llevar a una reduccidon sustancial de los
requerimientos de corrientes auxiliares. Fueron afios los que se dedicaron a desarrollar
métodos de investigacion para lograr el disefio eficiente e integrado de redes de
intercambiadores de calor para disminuir los gastos de un proceso. Una de las técnicas mds
exitosas y ampliamente utilizada es la tecnologia Pinch, desarrollada por Bodo Linnhoff, et
al. Se basa en que, si se esquematiza en un grafico las temperaturas involucradas en un
sistema en funcion del calor transferido, entre las curvas se genera un “pinch” (pellizco en
inglés). Se puede observar en la figura 5.3, y se denomina curva compuesta. El punto Pinch
representa un quiebre en el comportamiento termodindmico del sistema. El acercamiento
minimo de temperaturas es la minima diferencia permitida (ATmin) en los perfiles de las
corrientes para el intercambiador, dicho punto es llamado Pinch. Para generar el minimo
requerimiento energético y consumo de servicios auxiliares, no se debe transferir calor a

través del punto Pinch.

5.2.1. Principios de diseiio PINCH

El andlisis PINCH conlleva un andlisis termodindmico de las corrientes involucradas en un
proceso, con la ayuda de la Primera y Segunda Ley de la termodindmica. Con la Primera Ley
se calculan los cambios de entalpia en las corrientes que pasan por los intercambiadores,
mientras que con la Segunda se determina la direccidn del flujo de calor, siempre de caliente
a frio. El objetivo del diseno PINCH es optimizar el gasto energético de un proceso,
aprovechando la carga energética de las corrientes a partir del disefio de una red de
intercambiadores de calor. Este disefio no genera solamente un ahorro energético, sino
también un ahorro de capital por disminuir los requerimientos operativos de la planta.
Ademads, dicho ahorro energético promueve la sustentabilidad del proceso, ya que se

optimiza el consumo de recursos.
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En el andlisis PINCH se define como corriente a cualquiera que requiera ser

calentada o enfriada, pero cuya composicién se mantenga constante. Se conoce como
corriente fria a aquella en la que su temperatura requerida final es mayor que la inicial, es
decir, que se calienta. Y se denomina corriente caliente a aquella cuya temperatura final es
menor que la de inicio, es decir, que sufre enfriamiento. El fluido que ingresa al sistema de
reaccion no se clasifica como corriente, debido a que cambia su composicién. Podria llegar a
integrarse energéticamente el calor liberado por el sistema de reaccidn global. Sin embargo,
como el disefio del reactor es adiabdtico, se considera que no se pierde calor a los

alrededores, por lo que para el disefo elegido no tendria correlacion consumir dicha energia.

5.2.2. Esquema total de la planta

En la figura 5.1 se presenta el esquema total de la planta, junto con los nombres de las
corrientes y equipos que se utilizardn a lo largo de todo el capitulo. Cabe aclarar que las
torres de destilacidn consideran los condensadores y rehervidores correspondientes, pero no

se muestran en el esquema.
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Figura 5.1. Esquema total de la planta.
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5.2.3. Construccion de curvas compuestas

Las graficas de temperatura vs. entalpia, conocidas como curvas compuestas, se usan para
establecer los objetivos energéticos, donde se muestra la disponibilidad de calor (curva
compuesta caliente) y la demanda del calor en el proceso (curva compuesta fria). En general,
cualquier corriente con una capacidad calorifica constante se representa mediante una linea
recta que va desde la temperatura de entrada hasta la de salida. La pendiente de esta linea se
determina por el cambio de temperatura y de entalpia. Es importante identificar que para
que exista intercambio de calor, la curva compuesta caliente tiene que estar siempre por
encima de la curva compuesta fria como se observa en la figura 5.3.

En la tabla 5.4, se presentan los datos de las corrientes de la planta que se utilizaron
para armar las curvas compuestas y realizar el andlisis Pinch. Cada corriente tiene una
temperatura inicial T1 y se debe enfriar o calentar a su temperatura objetivo T2. La
capacidad calorifica de cada corriente se muestra como mCP. Se considera que las corrientes
presentan capacidad calorifica constante y no hay cambio de fase. Cuando se analiza la
proporcidon de las fases vapor y liquido de las corrientes involucradas en el proceso,
observando los datos proporcionados por el simulador UniSim, se puede notar que aunque
no se mantienen constantes, el cambio es leve. Por lo tanto, para llevar a cabo el andlisis
Pinch, esta diferencia se desprecia y se trabaja con corrientes sin cambios de fase. Por otro
lado, para simplificar la identificacion de las corrientes, se le asigna como notacidn a las
corrientes calientes la letra H (hot), mientras que a las corrientes frias la letra C (cold).

Cabe destacar que no se consideran los rehervidores y los condensadores de las torres
de destilacién en la integracién energética. Debido a que el funcionamiento éptimo de las
torres de destilacion determina la pureza del producto final, se decide mantener estos
equipos al margen de la red de intercambiadores, con el fin de ser mds rigurosos en el control
de las condiciones de operacidon. Su integracion energética podria llegar a generar
desviaciones en la calidad del producto final. Para controlar de forma eficiente las
condiciones de operaciéon de las torres se prefiere utilizar corrientes auxiliares en los

rehervidores y condensadores.
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Tabla 5.4. Corrientes de proceso de la planta.

N° corrientes mCp |AH|
Corriente Clasificacion T1(°C) T1 (K)

(figura 5.1) (kW/°C) (kW)

Colienie 2733 | 54630 | 225,00 | 498,00 @ 8,983 433,89

Colenie 12804 | 55340 | 3850 | 311,50 | 8,845 | 2139,72

Caliente 264 | 537,00 | 60,00 | 333,00 @ 1,864 380,28

Fria 52,24 | 32524 | 280,00 | 553,00 | 3,814 868,61

Ademds, se pueden representar los datos de las corrientes en el diagrama tipo red
(figura 5.2). En este diagrama se representan las corrientes con una flecha. Las corrientes
frias apuntan hacia la izquierda, mientras que las corrientes calientes hacia la derecha. El
numero que se representa en el inicio de la flecha y por encima del cuadrado, que designa el
nombre de la corriente, es la temperatura inicial (en K). El nimero indicado sobre el final de

la flecha representa la temperatura objetivo (en K). La linea punteada del centro es el punto

Pinch.
55I3.4 m.Cp
546.3 498.
| 8.983
L53.4 3115
| H2 > 8.845
| 537 333
| 1.864
553 | 325.24
< I c4 3.814
553.4

Figura 5.2. Diagrama en red de las corrientes del proceso.

Para la eleccidn del ATmin se debe tener en cuenta que si dicho valor se aproxima al
cero, no existe practicamente fuerza impulsora para la transferencia de calor en el proceso.
Esto requerirfa un drea de transferencia infinita, lo cual es imposible de lograr en la préctica.

Un equipo de grandes dimensiones se traduce en costos fijos elevados. Mientras mds grande
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es el ATmin entre las curvas, el costo fijo disminuye como resultado de que se incrementan

las diferencias de temperaturas, disminuyendo el drea de transferencia. Sin embargo, el costo
de energia y la cantidad de servicios aumenta a medida que el ATmin crece, porque el calor
recuperado disminuye ya que las curvas compuestas se superponen menos, mientras que los
calores de enfriamiento y calentamiento aumentan. Por lo tanto, el valor de ATmin éptimo
surge de una compensacién entre costos fijos y de operacién. Debido a que no se tienen estos
ultimos, se recomienda tomar para la mayoria de los casos un valor de 10°C.

Las curvas compuestas se obtienen al ingresar los datos de la tabla 5.4 y el ATmin en
el programa Hint. El mismo es un software que permite el disefio de redes de
intercambiadores de calor, a partir de la integracion energética por el método Pinch. La
ventaja de esta interfaz es que simplifica notablemente los cédlculos a llevar a cabo en el

método Pinch. En la figura 5.3 se observan las curvas compuestas obtenidas.

0. 500. 1000. 1500. 2000. 2500. 3000.
H (kW)

Figura 5.3. Curvas compuestas.

Del grifico de la figura 5.3 se observa que el punto Pinch se encuentra en una
temperatura de 553,4 K (280,4°C). El objetivo es aprovechar las corrientes calientes y frias de
la planta para reducir el uso de corrientes auxiliares. Por encima del Pinch el proceso estd en

equilibrio con la minima cantidad de servicios auxiliares calientes. Mientras que, si estd por
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debajo del Pinch, el proceso se encuentra en equilibrio con la minima cantidad de servicios

auxiliares frios.
Existen reglas bdsicas para un buen disefio de redes de intercambio de calor y
conseguir el menor consumo de energia tedricamente posible:
% No debe existir enfriamiento externo arriba del Pinch: las corrientes calientes transfieren
su energia a las corrientes frias, por lo que sdlo se requiere calentamiento externo. La
regién por encima del Pinch es un sumidero de calor.
% No debe existir calentamiento externo abajo del Pinch: andlogamente, debajo del Pinch

s6lo es necesario enfriamiento externo. La zona por debajo del punto Pinch es una

fuente de calor.

R
*

No debe existir transferencia de calor a través del Pinch.

A modo resumen, la figura 5.4 muestra una representacion grafica de las reglas a
cumplir en el disefio. El incumplimiento de alguna de estas reglas resulta en un

requerimiento de mayor energia que el minimo requerido.

553.4 e
I
5463 498.
| Hl f———> 8.983
| 8.845
| 537 333
| H3 f——— 1.864
553 | 325.24
< | c4 3814
553.4
Zona de calentamiento Punto Zona de enfriamiento
con corrientes auxiliares Pinch con corrientes auxiliares

Figura 5.4. Diagrama en red de corrientes con las zonas de enfriamiento y calentamiento permitidas.

A partir del método Pinch se pueden obtener los requisitos minimos para el proceso.

Este determina: la cantidad minima de intercambiadores, el requerimiento minimo de
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calentamiento, y el requerimiento minimo de enfriamiento. Es decir, un disefio ideal
involucraria esas cantidades, siendo posible desviarse de esa idealidad y realizar un disefio
con mayores gastos energéticos y numero de equipos. Los requisitos minimos para llevar a

cabo la operacidén figuran en la tabla 5.5.

Tabla 5.5. Requisitos minimos de la operacidn.

Numero de intercambiadores 5

Enfriamiento (kW) 2.121,89

Calentamiento (kW) 36,61

5.2.4. Disefio de red de intercambiadores

Con los resultados obtenidos de requerimientos minimos de calentamiento y enfriamiento se
puede determinar que el minimo nimero de intercambiadores necesario es cinco. Con el
numero de intercambiadores minimo obtenido, y a partir del método de disefio Pinch, se
disefia la red de intercambiadores.

Para el disefno de la red se estudia qué corrientes pueden acoplarse entre si para el
aprovechamiento energético. Una vez acopladas todas las corrientes del proceso, aquellas
corrientes que no lograron alcanzar la temperatura de salida se les debe suministrar energia
mediante servicios auxiliares. Existen reglas que se deben cumplir para los acoplamientos

entre las corrientes, que establecen:

v Arriba del Pinch:
mH* CpH < mc* CpC
namero de corrientes calientes < numero de corrientes frias
v Abajo del Pinch:
mH* CpH = mc* Cpc

namero de corrientes calientes = numero de corrientes frias
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Donde:
v H:referencia a la corriente caliente (Hot)

v C:referencia a la corriente fria (Cold)

Teniendo en cuenta esta regla y a partir del uso del programa Online Pinch Analysis

Tool se acoplan las corrientes presentes en la tabla 5.6.

Tabla 5.6. Combinaciones de corrientes seleccionadas por debajo del punto pinch.

Combinaciones de corrientes posibles

C4 H2

En la figura 5.5 se muestra la representacion grafica de las corrientes y los

acoplamientos en el intercambiador de calor.

5534

| m.Cp
5463 498.
| Hl f— 3 8.983
L53.4 3115
H2 (1) > 8.845
| 537 333
| Hf— 1.864
553 | 32524
< c4 3.814
| N
553.4

Figura 5.5. Diagrama en red de corrientes, con el intercambiador de calor involucrado en la

integracidon energética.

En el diagrama en red de la figura 5.5 se representa el intercambiador de calor como
una linea con un circulo en cada extremo (en azul), que une las corrientes del proceso a
interconectar. Ademads, a continuacidn se presenta el diagrama del intercambiador de calor,

incluyendo las temperaturas de ingreso y egreso, y el calor intercambiado.
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Intercambiador N° 1

H2 H2
5534K 45034 K
= Corriente de proceso H2 »
-« Corriente de proceso C4 e
C4 C4
434K I25ME
Qo= 832 kW

Figura 5.6. Representacion del intercambiador de calor de la integracién energética.

A partir de esta disposicion, se puede observar en la figura 5.6 que aunque haya un
intercambio de calor entre las corrientes, no alcanzan su temperatura objetivo. Por lo tanto a
estas corrientes, asi como al resto que no se lograron integrar energéticamente, se les debe

suministrar energia con corrientes auxiliares.

5.2.5. Intercambiadores de calor con suministro auxiliar

Con el fin de llegar a las temperaturas finales de todas las corrientes, debido a que hay
corrientes que no alcanzaron su temperatura objetivo, se les debe suministrar o extraer
energia con corrientes auxiliares.

Se opta por utilizar agua para el enfriamiento de las corrientes calientes, debido a las

siguientes razones:

v Es un fluido ecoldgico, que no presenta riesgos de dafio ambiental.

v/ Esun fluido econdmico y accesible.

v/ Es un fluido seguro, no hay riesgos frente a un derrame accidental o fuga, comparado
a otros fluidos refrigerantes industriales.

v Es un fluido flexible en cuanto al disefio. Su posterior acondicionamiento se puede
realizar, por ejemplo, en torres de enfriamiento de agua. Estos equipos son mads
econdmicos que los sistemas de refrigeracién industriales, y utilizan como fluido de

enfriamiento al aire ambiental (evitando un costo extra de fluido auxiliar).
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Para el calentamiento de las corrientes se utiliza un fluido térmico. Las razones que
sustentan la utilizacién de este tipo de fluido como corriente auxiliar son:
v Los sistemas de fluido térmico son de gran eficiencia debido a la uniformidad de la
temperatura durante todo el proceso productivo.
Larga vida util del fluido.
Mejora la transferencia de calor.

Presién de funcionamiento baja.

S U N

Amplio rango de temperatura de funcionamiento.

En la tabla 5.7 se muestra un resumen de los calores auxiliares necesarios de cada

corriente a intercambiar, y las temperaturas iniciales y objetivo de cada corriente.

Tabla 5.7. Requerimientos para las corrientes auxiliares.

Temperatura de Temperatura - Fluido
Corriente Calor (kW) Requisito -

ingreso (K) objetivo (K) auxiliar

546,30 498,00 433,89 Enfriamiento Agua

459,34 311,50 1307,72 Enfriamiento Agua

537,00 333,00 380,28 Enfriamiento Agua

Fluido

543,40 553,00 36,61 Calentamiento
térmico

A partir de los datos de la tabla 5.7, y utilizando los datos de calor especifico,
temperatura de entrada, y temperatura de salida para el agua de enfriamiento (tabla 5.8), se
calcula el caudal necesario del fluido auxiliar. Cabe destacar que la seleccién de las
temperaturas de entrada y salida del agua es a partir de las condiciones de la torre de
enfriamiento de agua. Se aborda sobre este tema en la seccién 5.3.2.2.3. Para calcular el

caudal, se realiza el siguiente balance energético:

enfriamiento requerido entregado

=W *Cp * (T ~-T )

enfriamiento requerido agua agua, prom salida, agua entrada, agua
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Tabla 5.8. Propiedades y condiciones del agua de enfriamiento.

(°C) (K) Cp (k)/kg*K)
28,5 301,5

4,179
40 313

Los intercambiadores de calor para enfriamiento de corrientes de proceso se

presentan en la figura 5.7, y el consumo de caudal de fluido refrigerante en la tabla 5.9.

Intercambiador N° 2
Hi H1
5463 K 408 K
. Cormmente de proceso H1 -
- Corriente de servicio =
Agua Agua
313K 301 5K
Waw= 0,029 kgs
Intercambiador N° 3
H? H?
43034 K 315K
: Cormiente de proceso H2 >
- Corriente de servicio &
Agua Agua
13K 015K

‘Wq_= 27,213 kgt

Intercambiador N° 4
H3 H3
53TK 333K
> Cormiente de proceso H3 >
- Corriente de servicio e
Agua Agua
13K 015K
Waw= 6,665 kgs

Figura 5.7. Intercambiadores de calor con corriente de servicio de enfriamiento.
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Tabla 5.9. Requerimientos del agua de enfriamiento.

Intercambiador 2 Intercambiador 3  Intercambiador 4

Caudal de agua 27,213

Caudal de agua total (kg/s) 42,906

Caudal de agua total (m®/h) 154,463

A continuacidn, se calcula el caudal necesario de fluido térmico proveniente de la
caldera para calentar la corriente de servicio. Las caracteristicas de la misma se abordan en

la seccién 5.3.2.2.4.1. Para el cdlculo de caudal se realiza el siguiente balance:

Qcalentamiento requerido =W * Cp * AT I fluido térmico
C5 Intercambiador N°5 Cs
434K 553K
» Corriente de proceso >
- Corriente de servicio = 4
Fluido térmico Fluido térmico
583K W it i, = 0.341 kg6 603K

Figura 5.8. Intercambiador de calor con corriente de servicio de calefaccidn.

5.2.6. Calculo del drea de los intercambiadores

Existen dos maneras de realizar la circulacién de los fluidos en los intercambiadores de

calor:

v/ Disposicién en corrientes paralelas: ambos fluidos ingresan al equipo por el mismo
extremo y recorren el intercambiador en el mismo sentido.
v/ Disposicién en contracorriente: las corrientes recorren en sentido contrario el

equipo.
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Como en la disposicién en corrientes paralelas no es posible enfriar el fluido caliente

por debajo de la temperatura de salida del frio, no resulta conveniente esta disposicion. Es
por eso que se decide seleccionar una disposicidon en contracorriente, ya que permite enfriar
el fluido caliente por debajo de la temperatura de salida del frio y de esta manera el equipo
resulta mds eficiente, y se aprovecha en mayor medida la carga energética de las corrientes,
que es el objetivo de la integracion.

A partir de la ecuacidn de disefio de un intercambiador de calor:

Q=U*A* ATML Ecuacién 5.1
Donde
v Q: calor intercambiado

v AT, diferencia de temperatura media logaritmica

<~

A: drea de intercambio de calor

<<

U: coeficiente global de transferencia de calor

Esta ecuacion permite calcular el drea de equipo necesaria para lograr la
transferencia de calor Q entre dos corrientes cuya diferencia de temperatura es ATML. Para
ello se estima el valor de U de bibliografia y el AT se calcula con las temperaturas de
entrada y salida de los fluidos calientes y frios.

Primero se debe estimar un valor adecuado del coeficiente de transferencia de calor
global U. Para el intercambiador 1, la corriente fria estd compuesta en su totalidad por
hidrégeno, y se estima su coeficiente pelicular a partir de los valores sugeridos en
Intercambiadores de calor - Eduardo Cao (figura 5.9). Se decide utilizar el valor medio del

W . .
rango que refiere a gases, que corresponde a 132,5 — —. Mientras que, para la corriente
m*K

caliente, la cual esta formada por una mezcla de sustancias orgdnicas, se estima su

coeficiente pelicular de la figura 5.9, tomando el valor medio del rango que refiere a

. 4
solventes orgdnicos, el cual corresponde a 1.175 ——.
m*K

190



Capitulo 5 - Equipos auxiliares e integracién energética i DE WGEmERiA

Coelicicites de peliculs sproximades by 6 hy, (Jam® K)

Sin cambio de fase Evaporaciinm Conidensacion
ARUR 1 500-1 1000 agua 4500-1 1000 vapor de agun SR00-1T000
fascs 15-250 soly, OIE S00-1500 soly, orsliicos S00-2800
salv. organ. m ac. Evianis B50-1700 aceites livianos | 10022000
aoiles 60-700 IC. peslos &0-250 ac pesados (vacfo)  110-290
unon oo 1000-2000 amoniEco 2500-5000

Figura 5.9. Coeficientes peliculares de transferencia de calor. (Eduardo Cao,1983).

Luego, para el cdlculo del coeficiente global de transferencia de calor se necesita
conocer el coeficiente pelicular interno referido al drea externa (h;)), que se obtiene de la

siguiente expresion:

Donde
v h,: coeficiente pelicular interno
v D,:didmetro interno del tubo

v D;: didmetro externo del tubo

Debido a que no se conocen los didmetros internos y externos de los tubos a utilizar
en el intercambiador de calor, y los espesores de tubos suelen ser bajos, se considera que h,,
se puede aproximar a h,. Por lo tanto, el coeficiente global de transferencia de calor se calcula

a partir de la siguiente expresion:

U = 119,07 ——
m *K

Para los intercambiadores 2, 3 y 4, como las tres mezclas resultan ser similares,
observando la figura 5.10 obtenida de Intercambiadores de calor - Eduardo Cao, se estima

directamente el valor del coeficiente global U. Se utiliza para el fluido caliente el valor de
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“solventes orgdnicos”, para el frio “agua”, y se decide utilizar el valor medio de cada rango

%)

respectivamente.
INTERCAMBIADORES

Fluide caliente Fluido frio U{J/s m?
Apua agua 800-1600
Solventes orginicos agna 250-750

(ases apua 15250
Aceites hivianos apua 350-900

Aceites pesados agua 60-250
Solventes orginicos aceifes livianos 120-400
Agua salmuera 600-1200
Solventes orgdnicos - salmuera 150-500

Gases salmuera 15-250
'Solventes orgAnicos solventes orgdnicos 120-350

- Aceites pesados aceites pesados 45-250

Figura 5.10. Tabla de valores genéricos de coeficiente global de transferencia de calor para

intercambiadores (Eduardo Cao).

Para el caso del intercambiador nimero 5, se obtiene de la figura 5.11 el valor del

coeficiente pelicular de transferencia de calor del fluido térmico de la corriente caliente. Al

desconocerse las caracteristicas constructivas del equipo, se selecciona como criterio una

velocidad recomendada de 2 m/s del fluido dentro de los tubos. Con respecto a la velocidad

de flujo se elige el mayor flujo, que corresponde con el menor coeficiente pelicular. De esta

manera, en caso de ser menor el flujo volumétrico, el coeficiente serd mayor. Asi, se trabaja

con un caso critico, con el fin de no sobreestimar la transferencia de calor, y alcanzar el

intercambio de calor necesario. Las propiedades del fluido térmico se presentan en la tabla

5.10.
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Figura 5.11. Coeficiente pelicular de transferencia de calor para DOWTHERM A.

Tabla 5.10. Propiedades del fluido térmico DOWTHERM A.

Fluido térmico DOWTHERM A

2,7052

2.000

La corriente fria estd compuesta en su totalidad por hidrdgeno, y se estima su
coeficiente pelicular a partir de los sugeridos en Intercambiadores de calor - Eduardo Cao

(figura 5.9). Se decide utilizar el valor medio del rango que refiere a gases, el cual

corresponde a 132,5 ZVK . Luego, para el cdlculo del coeficiente global de transferencia de
m *

calor se necesita conocer el coeficiente pelicular interno referido al drea externa (hio), al
igual que para el intercambiador 1 se considera que hio se puede aproximar como hi. Por lo
tanto, el coeficiente global de transferencia de calor se calcula a partir de la siguiente

expresion:

1 1 1
hio ~ ho + hi

1 1
U_ho+
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w
2*

U= 124,27

m*K

Finalmente, se presentan los resultados obtenidos de las dreas requeridas para cada

intercambiador en la tabla 5.11.

Tabla 5.11. Caracteristicas de los intercambiadores de calor.

Area necesaria (m?)

119,07 | 5534 459,34 32524 | 5434 | 47,80 146,17
500 5463 | 498 | 3015 | 313 214,37 4,05
500 45934 | 311,5 | 301,5 | 313 | 51,81 51,47
500 537 | 333 | 3015 | 313 | 9813 7,75

124,27 673 | 648 | 5434 | 553 112,12 2,63

5.2.7. Beneficios de la integracion energética

El objetivo de la integracidén energética es lograr un ahorro en el consumo de energia,
aprovechando la carga energética que traen las corrientes. El ahorro energético logrado por
la red de intercambiadores disenada se presenta en la tabla 5.12. Se considera un ahorro, ya
que si no se hubiese disefiado la red de intercambiadores, ese calor deberia ser suministrado

por corrientes auxiliares, llevando a un mayor consumo energético y gasto de capital.

Tabla 5.12. Calor involucrado en la integracién energética.

. Calor intercambiado = calor
Intercambiador

ahorrado (kW)

832

5.3. Definicion y seleccion de equipos auxiliares

El disefio de los sistemas auxiliares del proceso suele ser la dltima fase del disefio del mismo
y es critico para el éxito comercial de dicho proceso. El fin de los sistemas auxiliares es llevar
las corrientes a las condiciones de operacidn, e impulsarlas o transportarlas a los equipos

principales. Su correcta seleccidn es crucial para llevar adelante el proceso.
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5.3.1. Operabilidad de la planta

Es muy importante analizar esta caracteristica en el disefio de los equipos auxiliares. La
misma puede verse disminuida por varios factores, entre ellos:
R

L)

% Tiempo en que la planta debe parar para el mantenimiento de los sistemas auxiliares

y/o equipos de proceso.

2
*%

Emergencias por fallos de la corriente eléctrica, equipos, entre otros.

R
%

Cuando se produce una saturacion de la capacidad de almacenamiento y se debe

parar la produccion.

5.3.2. Diseno minimo adecuado

Se busca minimizar la cantidad de equipos auxiliares para poder disminuir la inversién fija.
Ademds, a la hora de disefar los sistemas auxiliares hay que tener en cuenta las condiciones
de la planta industrial completa para evitar su sobredimensionamiento, ni sobreestimar los

costos fijos.

5.3.2.1. Transporte de materiales

Para llevar adelante el proceso quimico, es necesario transportar los fluidos de un sistema a
otro. La manera en la que se lleva adelante dicho transporte depende del estado de las
sustancias: sé6lidas, liquidas o gaseosas. Se puede operar de forma manual o mecdnica. Esto
influye directamente en el costo de la operacidn, y en el trabajo a realizar. Ademads, hay
factores a tener en cuenta que influyen directamente en el método de transporte a utilizar.
Entre ellos se destacan:

v Naturaleza quimica del material a manejar
Naturaleza fisica del material a manejar
Caracter del movimiento a efectuar (horizontal, vertical o combinacién)
Distancia a recorrer (del material)

Cantidad de material (peso, n® de piezas, volumen) a mover por unidad de tiempo

<N L <L <

Naturaleza de la alimentacidn del equipo de manejo
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v Naturaleza de la descarga

v Naturaleza del flujo (continuo o intermitente)

5.3.2.1.1. Transporte de Sélidos
En la planta en cuestion se debe manipular y trasladar catalizador de cromito de cobre para
cumplir con las condiciones requeridas en el reactor y lograr que ocurran las reacciones de
hidrogenacidon. El catalizador, a medida que va avanzando la reaccidn, va perdiendo actividad
y, por lo tanto, debe regenerarse. Para lograrlo se reemplaza una fraccion de corriente de
catalizador por catalizador fresco, y se mezcla con la corriente que contiene usado para
intentar mantener la fraccidn de activacion constante.

Se debe trasladar la corriente slurry de egreso del separador centrifugo al mezclador
TAC. La corriente estd compuesta principalmente por sélidos y, ademds, es probable que
contenga una fraccion de alcohol graso. Por ser el catalizador practicamente polvo, y estar

mezclado con alcohol graso, la corriente a transportar se aproxima a una pasta o un barro.

Bomba de cavidad progresiva

Las bombas de cavidad progresiva pertenecen a la familia de bombas de
desplazamiento positivo. El principio de funcionamiento consiste en un rotor helicoidal que
gira dentro de un estator de goma, también helicoidal pero desfasado en un dngulo de 180°
(figura 5.12). De esta manera, se forman cavidades entre las 2 piezas que progresan a lo largo
del eje, sin cambiar de volumen ni de forma. Estas bombas se usan cominmente para mover

materiales viscosos.
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Eje

Rotor
helicoidal =

Cavidades
= eritre rotor v
estator

Estator
flexible ™

Molde de
fundicién ~

Figura 5.12. Esquema de bomba de cavidad progresiva.

Para llevar adelante el transporte de la fase slurry, conformada principalmente por
catalizador, se selecciona una bomba de cavidad progresiva serie MN de Nova Rotors (figura
5.13). El disefio de esta bomba de cavidad progresiva permite trabajar con fluidos densos y
viscosos, con alta fraccidn de sdlidos, y a bajos caudales. La bomba estd disponible en varios

materiales, se selecciona acero inoxidable 304.

Figura 5.13. Bomba de cavidad progresiva, serie MN 010-2, Nova Rotors.

La serie cuenta con modelos de distintas capacidades de flujo a impulsar, desde

menos de 50 ml/min hasta 50 1/min, cuya recta de operacidn a 1 bar se presenta en la figura

5.14.
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Performance at 1 bar
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Figura 5.14. Curva de la bomba MN, para distintas capacidades (Nova Rotors).

El modelo se selecciona seguin el flujo mdximo a tratar. Asimismo, dentro de un
mismo modelo se puede trabajar con distintos volimenes. El flujo volumétrico que entrega
una bomba de desplazamiento positivo depende de la velocidad de rotacion del motor.
Modificando las revoluciones por minuto del motor, se puede variar el flujo que provee la
bomba. Esto se ve representado en la figura 5.14. Las condiciones de la corriente a impulsar
figuran en la tabla 5.13. Cabe aclarar que el flujo volumétrico aclarado en la tabla
corresponde unicamente a la fase sélida. Se desconoce la proporcidon de alcohol graso que
compone la corriente. Sin embargo, se selecciona una bomba con capacidad de procesar
mayor caudal, de esta manera se contempla el aumento en el flujo volumétrico dado por el

recubrimiento de alcohol graso sobre el catalizador.

Tabla 5.13. Propiedades de la corriente slurry a impulsar.

Flujo volumétrico Flujo volumétrico Presion

Corriente  Composicion

(m®/h) (I/min) (bar)

Catalizador
0,05 0,83 0,2
(forma de pasta)
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Observando las condiciones de la corriente y las curvas de operacidn de la bomba, es

notable que con el modelo MN 010-2/4 se alcanza el flujo volumétrico por minuto necesario.
Aunque la curva presente en bibliografia muestra el desempeno de la bomba a una presidn
de 1 bar, no se encuentran curvas para menores presiones. A una mayor presion se espera
que la recta de caudal vs velocidad de rotacion se desplace hacia arriba. Es decir, que para
alcanzar un mismo caudal se necesitan menores revoluciones por minuto. Sin embargo, la
variacién en la presion no es significativa, y se sigue considerando como adecuado para el
proceso al modelo mencionado. Se podrian llegar a solicitar al fabricante curvas con la

presién deseada, para analizar la velocidad con la que hay que operar el motor.

Tabla 5.14. Caracteristicas de la bomba MN 010-2/4, Nova Rotors.

Nova Rotors

Desplazamiento positivo,

de cavidad progresiva
Hasta 1,2 I/min
12 bar
Acero inoxidable 304

230 V
Trifdsico
50-60 hz

1.000.000 cp

5.3.2.1.2. Transporte de Fluidos

Se conoce como transporte de fluidos al movimiento continuo forzado de liquidos o gases a
través de conducciones fijas que forman un circuito de fluidos e involucra algunos elementos
funcionales como: bombas o compresores, vdlvulas, tuberias, sistemas de vacio, entre otras.
El desplazamiento de fluidos, liquidos o gases (en ocasiones incluso con sélidos en
suspension) se desarrolla normalmente en sistemas de flujo, mds o menos largos y complejos
que implican conducciones rectas, generalmente cilindricas de didmetros variados, enlazadas

por uniones convenientes, curvaturas, codos, valvulas, etc. A través de estos sistemas, el
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fluido sélo fluye espontdneamente si su energia total disminuye en la direccién del flujo. De

no ser asi, habrd que comunicarle energia desde el exterior mediante dispositivos tales como
bombas, en el caso de liquidos, o compresores, soplantes o ventiladores, en el caso de gases.

Tal aporte de energia puede invertirse en aumentar la velocidad, la altura o la presidn del

fluido.

5.3.2.1.2.1 Seleccion de tuberias: diametro y material

Se desean dimensionar las tuberias que transportan los fluidos en la planta. Las mismas se
deben definir en funcién de los caudales volumétricos a manejar. En la tabla 5.15 se presenta
un listado de todas las corrientes con sus respectivos caudales volumétricos y el tipo de
fluido que presentan, los nombres de las corrientes estdn referenciados a la figura 5.1.

Al elegir un didmetro de tuberia se deben tener en cuenta las velocidades mdximas y
minimas de los fluidos a circular. El tamafo de la tuberia debe ser tal que la velocidad
méxima del fluido no cause erosidn, ruido excesivo ni golpes de ariete. Pero ademads, la
misma debe tener un tamafo tal que la velocidad minima del fluido evite el aumento de
presién y mantenga la tuberia libre de sélidos y liquidos estancados. En la figura 5.15 se
presentan las velocidades sugeridas para cada tipo de fluido involucrado. Cabe destacar que
para el caso en el que el fluido es un gas las velocidades se encuentran en el rango de 30-100
ft/s y para los sistemas de tuberias donde los sdélidos pueden estar presentes o donde el agua
podria asentarse y crear zonas de corrosion, normalmente se utiliza una velocidad minima de
3 ft/s, mientras que se toma una velocidad mdxima de 15 ft/s para minimizar la posibilidad de

erosion por sélidos y golpes de ariete causados por el cierre rdpido de una vélvula.
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Table 2-7
Typical Design* Velocities for Process System
Applications
Service Velocity, ft./sec.
| Average liquid process 4-65 |
Pump suction {except boiling | 1-5
Pump suction, boiling 0.5-3
Boiler feed water {disch., pressure) 4-8
Dirain lines 1.5-4
Liguid to rebojler (go pump] 2-7
Vapor-liguid mixture out reboiler 15 - 20 |
Vapor to condenser 15-80
Gravily separator flows 0.5-1.5

* To be used as guide, pressure drop and system environment govern
final selection of pipe size.
For heavy and viscous fluids, velocities should be reduced to about
445 values shown,
Fluids not to contain suspended solid particles,

Figura 5.15. Velocidades sugeridas para liquidos y mezcla liquido-vapor.

En la tabla 5.15 se presenta un resumen de las caracteristicas de las tuberias de la

planta en funcidn de los fluidos que circulan por las mismas.
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Tabla 5.15. Caracteristicas de las tuberias de la planta.

Corriente N°

Flujo volumétrico , , Velocidad ~ Diametro i metro
(m?/h) Tipo de fluido = rida (m/s) req:‘;;‘“ nominal (in)
3,79 liquido 1,60 0,03 11/4
3,80 liquido 1,60 0,03 11/4
76,73 vapor+liquido 6,86 0,06 21/2
81,97 vapor+liquido 6,86 0,07 3
84,12 vapor+liquido 6,86 0,07 3
53,77 vapor+liquido 6,86 0,05 21/2
7,83 liquido 1,60 0,04 13/4
48,78 liquido+vapor 6,86 0,05 2
7,92 liquido+sdlido 0,91 0,06 21/2
7,87 liquido 1,60 0,04 13/4
1.690,00 vapor 20,00 0,17 8
0,0013 liquido 1,60 0,00 1/8
9,69 liquido 0,91 0,05 2
4,08 liquido 1,60 0,03 11/4
3,29 liquido 1,60 0,03 11/4
1,06 liquido 1,60 0,02 3/4
2,68 liquido 1,60 0,02 1
0,08 liquido 1,60 0,004 1/4
0,08 liquido 1,60 0,004 1/4
5,61 liquido 1,60 0,04 11/2
5,66 liquido+sdlido 0,91 0,05 2
5,46 liquido+sélido 0,91 0,05 2
40,86 vapor 20,00 0,03 11/4
2,35 vapor 20,00 0,01 1/4
45,94 vapor 20,00 0,03 11/4
48,39 vapor 20,00 0,03 11/4
78,16 vapor 20,00 0,04 11/2
3,19 vapor 20,00 0,01 1/2
81,44 vapor 20,00 0,04 112
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Para seleccionar el tipo de material de las tuberias se debe tener en cuenta el fluido

que circula por las mismas y las condiciones de operacion de cada corriente (P, T). Por lo
tanto, se seleccionan tuberias de fabricacion estdndar de acero inoxidable 316 SCH 40, que
son muy utilizadas en la industria. Pueden emplearse para un rango de temperaturas muy

amplio y son resistentes a la corrosion.

5.3.2.1.2.2 Seleccion de valvulas reductoras de presion

La védlvula reductora de presidon, o reguladora de presidn, es una valvula de control de
operacién hidrdulica accionada por diafragma, que reduce la presion elevada aguas arriba a
una presion menor y constante aguas abajo, sin que le afecten las fluctuaciones en la
demanda o en la presion aguas arriba.

En este proceso se usa una vdlvula reductora de presidén que se encuentra a la salida
del primer flash (S-1) para poder reducir la presién e ingresar al segundo flash que separa la
mayor cantidad de hidrégeno.

Se selecciona una vdlvula reguladora de alta presién 1301F (figura 5.16) obtenida del
catdlogo de Fischer, la cual presenta las caracteristicas que se muestran en la tabla 5.16. La
misma es adecuada debido a que en la linea correspondiente se trabaja con altas presiones 'y

el rango que contempla cumple con las condiciones de operacidn.

J

b

: i
N e
:

-

Figura 5.16. Vélvula reductora de alta presion 1301F.
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Tabla 5.16. Caracteristicas de la valvula reguladora de alta presién 1301F.

Vilvula reductora de alta presién 1301F

6000 psig [ 414 bar

10-500 psig / 0,69- 34,5 bar

Latdén y acero inoxidable

NPS 1/4

4500 SCFH/ 121 Nm*/h

Diagrama de acero inoxidable duradero
Disco de la vdlvula de repuesto provisto
Versatilidad

Cierre ANSI clase VI

Alta presién

S N U NN

Liquidos, aire, vapor, gas combustible, gases

de proceso

5.3.2.1.2.3. Bombas

Una bomba es una mdquina que absorbe energia mecdnica que proviene de un motor
eléctrico o térmico y la transfiere a un fluido como energia hidrdulica, permitiendo que
dicho fluido pueda ser transportado de un lugar a otro a distintas presiones, a un mismo
nivel y/o a diferentes niveles y/o a diferentes velocidades. Las bombas se pueden clasificar en

los siguientes grupos.

Bombas de desplazamiento positivo

En este tipo de bomba se suministra una cantidad definida de fluido por cada carrera o
revolucién del equipo. Las bombas se subdividen en alternativas y rotativas. Ademads, las
bombas de desplazamiento positivo funcionan con bajas capacidades y altas presiones en

relacidn con su tamafio y costo.

Bombas dindmicas
En estas bombas se suministra un caudal que depende de la presion de descarga o energia
suministrada. Se subdividen en centrifugas y periféricas, las primeras son aquellas en que el

fluido ingresa por el eje y sale siguiendo una trayectoria tangencial a la caja voluta. Mientras
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que las periféricas se producen remolinos en el liquido por medio de los dlabes a velocidades
muy altas, dentro del canal anular donde gira el impulsor.

De los distintos tipos de bombas se eligen las bombas centrifugas, que son las mas
utilizadas industrialmente. Tienen un disefio mds simple, cuentan con pocas piezas méviles y
los costos de mantenimiento y reparacién son menores.

En funcidn de la planta propuesta se requiere el uso de tres bombas. La primera
bomba (P-101) permite la impulsién de la mezcla de dcidos grasos e impurezas hacia el
reactor. La segunda bomba (P-102) se utiliza para impulsar el reciclo de alcoholes grasos y
catalizador (fase slurry), como se observa en la figura 5.1. Mientras que la tercera (P-103)
permite el reciclo de ésteres sin reaccionar y alcoholes grasos que ingresan al reactor.

Para la seleccidn del tipo de bomba centrifuga a utilizar es necesario analizar las
condiciones de operacidn requerida para cada proceso, las mismas se presentan en la tabla
5.17. Luego, se calcula la altura requerida a partir de la siguiente ecuacién 5.2. Cabe aclarar
que las pérdidas de carga que se tendrdn en las cafierfas y vdlvulas, se estiman como un 10%

adicional del valor de la altura requerida.

= (P -P )/(p * g) Ecuaciéon 5.2

requerida descarga admision

Tabla 5.17. Condiciones de operacién de las bombas.

Bomba 1 Bomba 2 Bomba 3
(P-101) (P-102) (P-103)
3,79 5,61 0,08
1,0510° 1,56*10° 2,12*10°
3,04*107 3,04*10 3,04*10
1,5010° 2,03*10° 3,00*10°
712,31 648,92 740,00
4.329,02 4.772,25 4.187,26
4.761,93 5.249 48 4.606,00
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A partir del valor obtenido de la altura requerida, se busca en catdlogos de bombas

centrifugas aquellas que alcancen la altura desarrollada para el caudal de operacién que
procesa cada una de ellas. Para conseguir que se alcance dicha altura, al no encontrar una
uUnica bomba que satisfaga dichas caracteristicas, se propone un arreglo de bombas
conectadas en serie. Al conectar bombas en serie se logra que, manteniendo el mismo caudal
de operacion, se obtenga una altura desarrollada equivalente a la suma de la altura
desarrollada propia de cada una.

Del catdlogo para la bomba 1 (Flowserve HALBERG™ Pumps), se seleccionan cuatro
bombas centrifugas de alta presion del tipo Sihimulti MSC con n=2950 rpm para cada una.
En la figura 5.17 se observa la curva de altura desarrollada para la bomba seleccionada en
funcion del caudal de operacion. Entrando con el caudal de operacidn, se obtienen
aproximadamente 1025 metros para cada bomba. Ademds, se utiliza una quinta bomba
centrifuga del tipo Sihimulti MSM con n=3550 rpm que tiene una altura desarrollada de 690
metros, en funcion del caudal procesado, como se observa en la figura 5.18. Finalmente, el
arreglo de cinco bombas en serie, sumando las alturas desarrolladas de cada una de ellas,

verifica la altura requerida.

n = 2950 rpm

MSC

[m] . )

Q [m?h]

Figura 5.17. Curvas caracteristicas de la bomba Sihimulti MSC (Flowserve HALBERG™ Pumps).
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n = 3550 rpm
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Figura 5.18. Curvas caracteristicas de la bomba Sihimulti MSM (Flowserve HALBERG™ Pumps).

Para la bomba 2 se seleccionan 5 bombas de tipo Sihimulti MSC con n=2950 rpm y

una bomba tipo Sihimulti MSL con n=1450 rpm (figura 5.20), que tiene una altura

desarrollada de 405 m aproximadamente, conectadas en serie para verificar la altura

requerida.

Finalmente, para la bomba 3 se seleccionan 4 bombas del tipo Sihimulti MSC, con

n=2950 rpm (figura 5.19) y una bomba tipo Sihimulti MSM con n=3550 rpm, ya que con la

altura desarrollada de cada una y conectadas en serie se verifica la altura requerida.

Figura 5.19. Bomba Sihimulti MSC (Flowserve).
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n = 1450 rpm
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Figura 5.20. Bomba Sihimulti MSL (Flowserve HALBERG™ Pumps).

Luego, se calcula la potencia requerida para cada arreglo de bombas mediante la

siguiente ecuacidn (ecuacidn 5.3).

=H*p*g*Q Ecuacién 5.3

tedrica

tebrica

real %

Donde

V' P4t potencia tedrica de la bomba [W]

v P, potencia real de la bomba [W]

v g: gravedad (9,81 m/s’)

v H:altura desarrollada de la bomba [m]
v Q: caudal de operacién [m¥/s]
v

%: eficiencia de la bomba (a los efectos del cdlculo tedrico se estima en 60%)
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Finalmente, los pardmetros de operacion de las bombas seleccionadas se presentan

en la tabla 5.18.

Tabla 5.18. Pardmetros de operacion de las bombas.

Arreglo 1 Arreglo 2 Arreglo 3
Sihimulti MSC - 4 Sihimulti MSC - 5 Sihimulti MSC - 4
Sihimulti MSM - 1 Sihimulti MSL - 1 Sihimulti MSM - 1

MSC: 2950 MSC: 2950 MSC: 2950

MSM: 3550 MSL: 1450 MSM: 3550

4.790 5.530 4.790
58,68 91,43 1,23

5.3.2.1.2.4. Bombas secundarias
Ademads de las bombas principales necesarias para el proceso, también se requieren bombas
para el transporte de los fluidos dentro del circuito. Aunque es probable que se requieran
mds bombas y accesorios que los disefiados en este capitulo, es suficiente el disefio llevado a
cabo para un andlisis preliminar. Sin embargo, se consideran dos bombas adicionales a las
requeridas para cumplir las condiciones del proceso, ya que su requerimiento es asegurado.
= Bomba de circulacion de agua de refrigeracion: se encarga de impulsar el agua de la torre
de enfriamiento a la red de intercambiadores de calor que requiere de fluido auxiliar
de enfriamiento.
- Bomba de fluido térmico: permite la impulsion del fluido térmico desde la caldera hacia

los equipos que requieran la alimentacién del mismo como fluido calefactor.

A partir de las ecuacién 5.2 y ecuacién 5.3, y conociendo los caudales que
transportan las bombas, sus presiones de admisién y descarga, se calculan las potencias
consumidas por las bombas (tabla 5.19). Para el cédlculo se considera que la presion de

descarga es 1 atm mayor que la de admision. No se considera necesaria la seleccion de
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bombas de catdlogo, ya que las condiciones de operacién requeridas para las mismas se

desconocen, pero si es esencial tener en cuenta su consumo energético.

Tabla 5.19. Bombas secundarias.

Bomba de agua de Bomba de fluido

refrigeracién térmico

Caudal a procesar (m’/h) 256 193,12

Presion descarga (Pa) 202.650 1.301.325

Presiéon admision (Pa) 101.325 1.200.000

Potencia consumida (kW) 7,21 5,44

5.3.2.1.2.5. Compresores

Para poder recircular el hidrégeno al reactor y aumentar su presidn se utilizan estos equipos.
Un compresor de hidrégeno es un dispositivo que aumenta la presién del hidrégeno al
reducir su volumen para producir hidrégeno comprimido o liquido.

Se debe seleccionar un tipo de compresor adecuado para poder alcanzar los requisitos
de la operacion. Para ello, deben definirse las condiciones a las que debe operar el equipo, las
mismas se presentan en la tabla 5.20 y son obtenidas mediante el simulador UniSim.

Tabla 5.20. Condiciones de operacion del compresor (K-100).

Compresor (K-100)

Presion de succion (bar)

Presion de descarga (bar)

Caudal a procesar (m*/h)

Luego, en funcidn de las condiciones necesarias, se debe seleccionar un compresor de
catdlogo que cumpla con las mismas. Se elige el compresor de piston 4VX (RIX Industries) el
cual presenta las especificaciones indicadas en la tabla 5.21. Como se puede observar, tanto

la presion de descarga como la de succidn, requeridas para el hidrégeno, se encuentran
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dentro del rango de operacidn del compresor seleccionado. Ademds, el caudal a procesar estd
entre los valores permitidos.

La ventaja principal de este tipo de compresores es que no necesitan ser lubricados
con aceite, por ende, eliminan el riesgo de contaminacién, se minimizan tanto las fugas
como el consumo de energia, no se requieren filtros y tienen mantenimiento simple y bajo
nivel de ruido.

Tabla 5.21. Caracteristicas del compresor de pistén 4VX (RIX Industries).

Compresor de catalogo

De piston

De hidrégeno

Motor eléctrico

Industrial

- Refrigerados por aire o agua
- Altas presiones y temperaturas

- Lubricacidn sin aceite

- Estacionario

- Compacto
0-4137
51-339,6
29,83

Figura 5.21. Compresor de pistén 4VX (RIX Industries).
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5.3.2.1.2.6. Sistema de vacio: eyectores

Se debe seleccionar un equipo capaz de generar el vacio necesario para operar las
destilaciones mencionadas anteriormente. En la industria, se conocen los eyectores de vapor
que son equipos capaces de disminuir la presion de un liquido o un gas mediante el arrastre
del fluido en cuestién por un fluido motriz a alta velocidad a través de una boquilla. Los
mismos no tienen piezas mdéviles y se usan cuando se dispone de grandes cantidades de
vapor o gas como fluidos motrices a bajo costo. Su uso mds amplio es para producir vacio.

El principio de funcionamiento de los eyectores se basa en utilizar la energia
generada por la expansion de un fluido motriz para generar un vacio. El mismo ingresa a
altas velocidades a la cdmara de aspiracion generando un arrastre del fluido y una
disminucion de la presion. Un esquema simplificado de este tipo de equipos se ilustra en la

figura 5.22.

L
| L
Fluida il 3 =
Mmotriz :'I .E:..-'—i:_..—
P ] 1

Fluido de
aspiracion
F

[

— Descarga
F

Figura 5.22. Esquema de un eyector.

El fluido motriz mds cominmente usado es el vapor de agua porque es econémico,
generalmente estd disponible, es facilmente recuperable con condensadores y es compatible
con la mayoria de los fluidos a ser comprimidos. Suele requerir intercondensadores, para

remover los condensados que se podrian llegar a generar en la operacidn.

Los eyectores presentan 3 conexiones:
v Entrada del fluido motriz, presién mds alta (P,)
v Entrada del fluido de aspiracidn, presién mds baja (P)

v Descarga de la mezcla, presidn intermedia (P)
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Generalmente, los sistemas de eyeccion de multiple etapa, se utilizan cuando las

presiones de aspiracion estdn por debajo de los 100 mbar. Para poder aprovechar mejor la
energia, el fluido motriz y los compuestos condensables de la mezcla se deben condensar

entre las dos primeras etapas.

Diseno

Con el fin de seleccionar el nimero de etapas de los eyectores a instalar en el sistema de
destilacion, se debe calcular el requerimiento de vapor de los eyectores, asi como el caudal de
aire de succidén necesario. Utilizando la figura 5.23, ingresando con la presién en el tope de
la torre de destilacidn, se obtiene el numero requerido de eyectores en serie, el numero de
condensadores, y el caudal de vapor requerido por libra de aire de succién. Dichos resultados

se presentan en la tabla 5.22.

Tabla 5.22. Pardmetros de disefio obtenidos para los eyectores.

Torre de Torre de

destilacion 1 destilacion 2

Presion de succién (tope) (mmHg)

Numero de eyectores en serie

Numero de condensadores

Libra de vapor por libra de aire (Ib

'vapo

/b

aire)
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Figura 5.23. Requerimientos de vapor para eyectores a varios niveles de presiones de succién

con diferentes niumero de etapas.

Luego, para calcular el valor del flujo masico de succidn de aire se utiliza la siguiente

expresion:

Donde,

v m: flujo mdsico de aire, Ib/h

v V:volumen del sistema, pie®

m=k*V?

v k: coeficiente (que es funcidn de la presion)

Tabla 5.23. Valor de k segun la presién de operacidn del sistema.

> 90

20-90

<1

0,194

0,146

0,0508

0,0254
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Dicho célculo corresponde a cuando la corriente de succién estd compuesta en su

totalidad por aire a 70°F. Debido a que la corriente a succionar no tiene dichas propiedades,
se debe llevar a cabo una correccién del valor de m, frente a la composicidn y la temperatura,
para obtener un flujo mdsico de succion efectivo.
El factor de correccidn para el peso molecular (M) se define como:
f, = 0.375 * In(M/2)
El factor de correccién por temperatura en F° es:

fs =1 - 0.00033 * (T — 70), para vapor

A partir del flujo mdsico de succién de aire obtenido y el caudal de vapor por libra de
succidén de aire presentado en la tabla 5.22, se calcula el caudal total de vapor requerido en

cada eyector, necesario para generar el vacio en la operacion.

Q _ % libradevapor % _caudal masico de vapor [Ib] __ [ﬂ]
vapor - libra de aire caudal masicode aire [lb] ~ L h
Qyopor [=1
vapor h

Segun Walas, S.M., la presién mds cominmente usada para el fluido motriz (vapor de
agua) es de 8 bares. Ademds, se debe considerar un sobrecalentamiento de 10-15°C para
evitar el efecto erosivo de los liquidos en las gargantas de los eyectores. Para determinar la
temperatura del vapor sobrecalentado se ingresa a la tabla de vapor saturado, proporcionada
por el catdlogo GEA, con la presidn y se lee la temperatura de saturacion (170,41°C) y, luego,
se le adicionan 15°C de sobrecalentamiento.

A modo resumen, se presentan las caracteristicas requeridas de los eyectores en la

tabla 5.24.
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Tabla 5.24. Caracteristicas de los eyectores.

Torre de Torre de

destilacion 1 destilacion 2

Numero de etapas de eyectores 3

Numero de condensadores 1 2

Caudal total de vapor requerido en cada eyector (kg/h) 6,26 11,46

Calidad del vapor vapor sobrecalentado

Presion del vapor (bar) 8

Temperatura del vapor (°C) 185,41

5.3.2.1.2.7. Almacenamiento de hidrégeno

La planta requiere el suministro de hidrégeno fresco a alta presién para que ingrese al
reactor y ocurra la hidrogenacion de los ésteres grasos. Para su abastecimiento se debe
almacenar y comprimir a la presidn deseada.

La manera mds habitual para almacenar hidrégeno es en depdsitos a alta presion. Las
presiones tipicas de almacenamiento son 200 bares, 350 bares y 700 bares. Los tanques a alta
presién pueden tedricamente ser de cualquier forma, pero se destacan principalmente las
esferas y cilindros. Los tanques cilindricos al tener bordes, dados por su estructura
constructiva, podrian presentar zonas muertas. Esto podria generar zonas donde la tensién
superficial no sea continua, y sean sectores criticos. La estructura esférica evita esto. Debido
a su estructura, cualquier diferencia en tensidn superficial se distribuye naturalmente. Otra
ventaja de estos tanques es que el drea superficial por unidad de volumen es minima, por lo
que el drea de transferencia de calor entre el equipo y el ambiente es menor respecto a otros
tanques, generando menores pérdidas de calor. Esto resulta un beneficio si el gas a

almacenar requiere de refrigeracidn, ya que se reducen los costos operativos.
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Figura 5.24. Tanque esférico de almacenamiento de gases a alta presidn.

En la tabla 5.25 figuran los requisitos de hidrégeno para el proceso. Se selecciona
como criterio de disefio constructivo de la esfera que tenga la capacidad de almacenar el
hidrégeno requerido para 7 dias de operacidn. La densidad que se utiliza para la conversidon
es estimada a las propiedades de suministro de hidrégeno por el proveedor AirLiquide, que
son a temperatura ambiente y una presion de 200 bares. Para la temperatura ambiente, se

considera la temperatura anual promedio de Tortuguitas, Buenos Aires.

Tabla 5.25. Requisitos de hidrdgeno.

488

15,03

3,25

77,94

545,61

A partir de los requisitos de hidrégeno se selecciona del catdlogo de McDermott la

esfera Hortonsphere (figura 5.24). Las caracteristicas se presentan en la tabla 5.26.

Tabla 5.26. Caracteristicas esfera Hortonsphere.

10,36

582,76
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5.3.2.2. Manejo de energia

Para llevar las corrientes a las condiciones energéticas requeridas para los procesos es
necesario instalar equipos adecuados, entre ellos se destacan:
v Intercambiadores de calor
Condensadores
Evaporadores
Calderas

Torres de enfriamiento

D S N

Sistemas de refrigeracion

El tema de los intercambiadores de calor se aborda previamente en el presente
capitulo. A continuacién se detalla sobre los condensadores y rehervidores de las torres de
destilacidn, la torre de enfriamiento y la caldera para el acondicionamiento de los fluidos

auxiliares.

5.3.2.2.1. Equipos auxiliares en torre de destilacion

5.3.2.2.1.1. Rehervidores

Un reboiler o rehervidor es un intercambiador de calor que se emplea para calentar el liquido
de interés. Normalmente se emplea vapor de agua como flujo que cede calor al fluido a
calentar, pero en este caso se utiliza el fluido térmico DOWTHERM A producido en la
caldera, debido a que este soporta altas temperaturas, el mismo se hace pasar por los tubos.
En las torres de destilacion los reboilers se sitian en el fondo para calentar la mezcla liquida

que va a ser destilada.
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Distillation l
column
:l m—‘l-—i b Ketile reboiler
| h Single phase vapor
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\.E_ 3 fluid
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\_ ¢ 7 : i
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Figura 5.25. Diagrama de rehervidor tipo kettle conectado a torre de destilacién.

El liquido fluye del fondo de la columna a un rehervidor de tipo marmita (kettle). El
mismo es un intercambiador de calor con coraza horizontal de tipo K. En la figura 5.25 se
observa el sentido de circulacidn: el liquido del fondo de la columna de destilacién fluye
hacia la coraza del intercambiador y el vapor asciende de la misma hacia la columna.

En estos equipos ocurre la ebullicion del liquido que inunda el haz de tubos; las fases
se separan en el espacio provisto por el domo y el liquido remanente se derrama por el
vertedero como producto de fondo, para asegurar un nivel apropiado de liquido y que los
tubos estén siempre cubiertos. El fluido que regresa a la torre consiste en vapor mds una
pequeiia cantidad de liquido arrastrado.

Entre las principales ventajas que tiene este equipo estd la limpieza y el facil
mantenimiento, ademds de que puede manejar hasta un 80% de vaporizacién. Como
desventaja principal pueden citarse los bajos coeficientes de transferencia de calor.

Utilizando el simulador UniSim se obtiene el calor necesario a entregar en cada

reboiler, los mismos se detallan en la tabla 5.27.
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Tabla 5.27. Calor a entregar en los rehervidores.

Calor a entregar (kJ/h)

Reboiler 1 7.141.336,65

Reboiler 2 1.601.433,43

Se plantea un balance de calor entre la corriente a evaporar y el fluido térmico
DOWTHERM A (fluido auxiliar), para obtener el caudal del fluido de calentamiento

requerido.

calentamiento requerido - Q entregado por fluido térmico

Q =m*cp*AT

Las propiedades del fluido térmico se presentan en la tabla 5.10 y se estima que la
diferencia de temperaturas que sufre el fluido auxiliar es similar al diferencial térmico
estandar de la caldera el cual es de 25°C. De la expresion anterior, se obtiene el caudal

madsico de fluido térmico. Se presentan los resultados en la tabla 5.28.

Tabla 5.28. Caudal de fluido térmico de calentamiento requerido.

Caudal de DOWTHERM A Caudal total de DOWTHERM A

requerido (kg/h) requerido (kg/h)
105.594,21
129.273,55
23.679,34

Cdlculo del drea de intercambio

Para calcular el drea necesaria para el intercambio de calor en los rehervidores, primero se
debe estimar un valor adecuado del coeficiente de transferencia de calor global U. Se conoce
el valor del coeficiente pelicular de transferencia de calor del fluido térmico (tabla 5.10), la
corriente a evaporar en ambos rehervidores se la considera como “solvente orgdnico” y se

estima su valor a partir de los sugeridos en Intercambiadores de calor - Eduardo Cao (figura
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5.26), se decide utilizar el valor medio del rango. Luego, se calcula el coeficiente global de

transferencia de calor mediante la siguiente expresion.

1 1 1

U ho hio

w
2*

U = 666,67

m *K

Finalmente, se calcula el drea de intercambio de calor, al igual que los
intercambiadores de calor, mediante la ecuacién 5.1. La diferencia media logaritmica de
temperaturas en contracorriente se expresa como:

(Tr,—-t)—(T,—t)

DMLT = — Ecuacién 5.4
)

Donde

v T,: temperatura de entrada del fluido caliente (°C)
v T,: temperatura de salida del fluido caliente (°C)
v t;: temperatura de entrada del fluido frio (°C)

v t,: temperatura de salida del fluido frio (°C)

Coeficientes de pelicula aproximados h; 6 h, (§js m? K)

Sin cambio de fase Evaporacion - Condensacion
agua 1500-11000 agua - ' 4500-11000 vapor ¢e agua $500-17000
gases 15-250 | solv. org, 500-1500 |  solv. orgdnicos 800-2800
solv. organ. 350-2000 ac, livianos 850-1700 aceites livianos 1100-2200
accites 60-700 ac. pesados 60-250 ac. pesados (vacfo)  110-250
amonfaco 1000-2000 amoniaco 2500-5000

Figura 5.26. Coeficientes peliculares de transferencia de calor para evaporadores. (Eduardo Cao,1983).

Finalmente, se presentan los resultados obtenidos de las dreas requeridas para cada

rehervidor en la tabla 5.29.
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Tabla 5.29. Caracteristicas del intercambio de calor requerido para los rehervidores.

Area necesaria (m?)

Rehervidor 1

Rehervidor 2

5.3.2.2.1.2. Condensadores

Condenser
Top
product
t------| Reflux
Feed [~"""°"
—_—
Reboiler
\J
Bottom
product

Figura 5.27. Diagrama de torre de destilacion.

En el tope de la torre de destilacidon se encuentra un condensador, cuyo objetivo es
llevar a fase liquida al gas que asciende por el tope de la torre, para su posterior divisidon en
reflujo y destilado (figura 5.27). Utilizando el simulador UniSim se obtiene el calor necesario

a extraer en cada condensador, se detallan en la tabla 5.30.

Tabla 5.30. Calor a extraer en condensadores.

Calor a extraer (kJ/h)

Condensador 1 3.138.379,13

Condensador 2 628.506,96
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Para la condensacion se utiliza como fluido auxiliar agua de la torre de enfriamiento.
Planteando un balance energético entre la corriente a condensar y el agua, se obtiene el

caudal de fluido de enfriamiento a utilizar.

enfriamiento requerido Q extraido por agua

(T - T )

salida, agua entrada, agua

Q =w *(p

agua agua, promedio

Donde la temperatura de entrada y salida del agua son aquellas dadas por la torre de
enfriamiento. Despejando la expresidn anterior, se obtiene el caudal mdsico de agua. Se

muestran los resultados en la tabla 5.31.

Tabla 5.31. Caudal de agua de enfriamiento requerido.

Caudal de agua Caudal total de agua  Caudal total de agua
requerido (kg/h) requerido (kg/h) requerido (m®/h)
65.307,217
78.385,956 78,386
13.078,739

Cdlculo del drea de intercambio

Para calcular el drea necesaria para el intercambio de calor en los condensadores se debe
primero estimar un valor adecuado del coeficiente de transferencia de calor global U.
Observando la figura 5.28, obtenida de Intercambiadores de calor - Eduardo Cao, se
selecciona como la variante mds aproximada a los fluidos a utilizar en los condensadores a
“solventes orgdnicos saturados en vacio con algo de no condensables”, y se decide utilizar el

valor medio del rango.
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CONDENSACION

Fluide caliente Finido frin U{l/s m*K)
Vapor a presion agua 2000-4000
Vapor en vacio agua 1500-3000
Solventes orgdnicos sulurados a presidn atmosiérica agua 550-1100
Solventes orgdnicos saturados en vaclo con alzo de
o condensables reva-salmucm 250-700
Solventes orgdnicos a p. atmosférica con gran
comtenido de no condensables agua 100-450
Yapores aromdticos atmosféricos con no condensables agua 30-150
Solventes orginicos en vacio con alto contenido de
no cendensables agua-salmuera 50-300
Hidrocarburos livianos p. atmosf. agia 450-1200
Hidrocarburas pesadas en vacio agua 50-150

Figura 5.28. Tabla valores genéricos de coeficiente global de transferencia de calor para

condensacion.

Para el cdlculo del drea de intercambio se procede de la misma manera que para los
intercambiadores de calor, utilizando la ecuacion 5.1. Los resultados se expresan en la tabla
5.32. Para el cdlculo del condensador parcial se utiliza la diferencia de temperaturas media
logaritmica de la ecuacidon 5.4. Cabe aclarar que para el cdlculo del condensador de la torre 2
se desprecia el subenfriamiento de la corriente liquida, posterior a su condensacidn, por lo
que su temperatura permanece constante (condensador total). Esto se realiza a modo de
simplificar los cdlculos y se considera adecuado, ya que el calor involucrado en un cambio de
estado es mucho mayor que el calor sensible dado por un cambio de temperatura. La
diferencia de temperaturas media logaritmica, cuando el fluido caliente unicamente cambia
de fase (condensador 2), se calcula como:

AT =——F—

ML T -t
(=)

Tabla 5.32. Caracteristicas del intercambio de calor requerido para los condensadores.

Area necesaria (m?)

4958 | 4056 139,78 13,130
475 3015 313
4634 156,08 2,355
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5.3.2.2.2. Acondicionamiento térmico de productos

Los alcoholes grasos producidos abandonan el sistema de purificacién a alta temperatura.
Para poder almacenar dichos compuestos y que su almacenamiento y manipulacién sea
seguro para los operarios, se los debe llevar a una temperatura segura. Se decide seleccionar
una temperatura de seguridad de 55°C, a la cual un operario podria estar expuesto ante
cualquier derrame, y evitaria quemaduras. Para dicha disminucidn de temperatura, se decide
aprovechar el fluido de enfriamiento a utilizar en el resto de los sistemas de intercambio de
calor: agua de enfriamiento. En la tabla 5.33 se presentan las propiedades de los productos a

la salida del sistema de destilacidén.

Tabla 5.33. Propiedades de los productos.

T2 (K) Flujo masico

T1 (K Cp (kJ/kg.K
- T de seguridad (kg/s) p (kJ/kg.K)
1899 462, 0,203 2,677
328
218 91 0,503 2,793

Planteando un balance de calor entre el agua proveniente de la torre de enfriamiento
y cada alcohol graso, se obtiene el caudal necesario para lograr la disminucidén de
temperatura deseada. A partir de esto se calcula el drea necesaria para los intercambiadores
de calor. Se utilizaron las mismas propiedades que para los intercambiadores 2, 3y 4, ya que
se trata del intercambio de calor entre agua y un solvente orgdnico. Finalmente, los

resultados se presentan en la tabla 5.34.

Tabla 5.34. Requerimientos del agua de enfriamiento.

Caudal agua Caudal agua -
5 - - Area necesaria
U(J/sm K) enfriamiento enfriamiento ()
m
(m®/h) total (m*/h)
71,213 0,5 5,502 2,06
22,643
79,543 0,5 17,141 5,75
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Como se puede observar, se decide no incluir las corrientes de producto de alcoholes

grasos para su acondicionamiento térmico en la integracidon energética. Esto es asi debido a
que las corrientes no cumplen con las reglas de “mCp” para su combinacidn con otras, por lo
que no se podrian utilizar para intercambiar calor con las demds corrientes del sistema. Por
lo tanto, el calor se debe extraer de estas corrientes con fluidos auxiliares, y no es necesario

incluirlas en el andlisis Pinch.

5.3.2.2.3. Torre de enfriamiento

Debido a que se utiliza agua como fluido auxiliar en los intercambiadores de calor, para
enfriar las corrientes calientes del sistema, la misma sufre un calentamiento. Posterior al
proceso de intercambio en la red de intercambiadores, se debe disminuir la temperatura del
fluido auxiliar para su reutilizacién. Dicho proceso se lleva a cabo en una torre de
enfriamiento de agua. En las industrias se manejan altos caudales de agua, por lo que se
requieren de grandes cantidades de gas para poder enfriar por contacto entre las fases. Se
requiere de un gas que sea econdmico y accesible, por lo que la mejor opcidn resulta el aire
atmosférico.

Hay distintas configuraciones de torres de enfriamiento. Entre los arreglos mads
comunes se encuentran: de circulaciéon natural y de tiro mecdnico. En las torres de
circulacidon natural, el movimiento del aire sélo depende de las condiciones climadticas y
ambientales. Las torres de circulacidn natural se utilizan si la humedad relativa del ambiente
es baja, o si el costo de energia para accionar los forzadores de aire son muy altos. Las torres
de circulacién natural se clasifican en dos tipos: atmosféricas y de tiro natural (figura 5.29,
imdgenes a y b respectivamente). En las torres atmosféricas la circulacién de aire depende de
los vientos dominantes, es decir, que se suelen instalar en lugares con fuertes vientos. Por
otro lado, en las de tiro natural la circulacién de aire se logra como consecuencia de la
diferencia de densidades: entra el aire frio por debajo, y desplaza al caliente que sale por el
tope de la torre. Ademds, usan chimeneas con una gran altura para que se consiga el tiro

deseado. Se utilizan cuando se debe trabajar con altos caudales de agua.
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Por otro lado, se encuentran las torres de tiro mecanico, que presentan un ventilador.

Entre ellas se encuentran: de tiro forzado y de tiro inducido a contracorriente. La diferencia
entre ambas es, principalmente, la ubicacidn del forzador. La de tiro forzado (figura 5.29, c)
succiona el aire por el fondo de la torre. La de tiro inducido a contracorriente (figura 5.29, d)
succiona el aire por el tope de la torre. Esta diferencia de ubicacion entre ambas
configuraciones genera diferencias en la frecuencia de mantenimiento del ventilador. En el
caso de tiro forzado, el aire que ingresa es atmosférico: es decir, mds seco y frio que aquel
que sale de la torre. En consecuencia, el ventilador necesita menor mantenimiento que en la
de tiro inducido. En el caso del tiro inducido, el ventilador se ubica en una zona donde el aire
estd mds cdlido y humedo. Esto genera que deba tener un mayor mantenimiento, porque
presenta una corrosion potencial debido a las condiciones. La ventaja de este tipo de equipo
sobre las de tiro forzado es que generan una mejor distribucidn del aire succionado en el drea
superficial del relleno, debido a la posicion en la que se encuentra el forzador. Ademds,
debido a la posicidn del ventilador, el aire caliente que sale de la torre es expulsado a mayor
distancia que en las torres de tiro forzado. Por lo tanto, se evita el reingreso de aire caliente y

humedo a la torre.

a) Atmosférica b} Tiro natural

¢) Tiro forzado d) Tiro inducido a contracorriente

Aire

Agua =

Figura 5.29. Clasificacidn de torres de enfriamiento.
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Un aspecto crucial en el diseio de una torre de enfriamiento de agua es tener en
cuenta la localizacion de la misma. El principio de funcionamiento de este equipo consiste
en, explicado de manera simplificada, disipar el calor del agua al aire ambiente mediante
evaporacion. Debido a que el fluido de intercambio es el aire ambiental, este depende de las
condiciones climaticas de la zona donde se instala la planta.

La planta industrial diseflada en el presente trabajo, serd instalada en una empresa
existente ubicada en Tortuguitas, en el partido de Malvinas Argentinas, Provincia de Buenos

Aires. En la figura 5.30 se pueden observar datos climdticos promedio histéricos mensuales.

Enero  Febrero  Marzo Abril Mayo Junio Julio Agosto  Septiem- Octubre Noviem- Diciem-
bre bre bre
Temperatura media (°C) - 232 207 17.3 136 10.8 10 1.8 137 16.7 19.8 227

Temperatura min. (°C) 133 102 73 6.4 (84 94 123 14.9 175

195 18.9 16.6
Temperatura max. (°C) -- 22 17.8 155 14.4 16.7 18.6 214 --
95 - 95 97 59 59 62 66 73 - 99 99

Pracipitacion (mm)

Humedad(%) 61% 68% 1% 1% 76% 7% T6% 3% 69% 0% 64% 59%
Dias lluviosos (dias) 6 6 6 6 5 4 5 4 5 7 6 6
Horas de sol (horas) 1.1 9.8 85 76 6.5 6.2 6.5 73 8.0 &6 10.6 1.4

Figura 5.30. Registro promedio histdrico en Tortuguitas, Buenos Aires (climate-data.org).

Los datos climdticos relevantes para el disefio de la torre de enfriamiento de agua son
la temperatura ambiental y el porcentaje de humedad. Como se observa en la figura 5.30,
dichos valores presentan una gran variabilidad dependiendo del mes del afio en que se
analice. Para lograr un disefio seguro y asegurar que a lo largo del ano se cumpla el
enfriamiento minimo, se disena la torre para el caso mds desfavorable. Como se puede
observar, la mdxima temperatura promedio se registra en el mes de enero. Como la torre estd
dimensionada para cumplir con el enfriamiento requerido en la época mds calurosa del afo,
el resto del afio cuando las temperaturas sean menores y las humedades registradas sean
mayores, asegurando una temperatura de bulbo humedo menor, la torre de enfriamiento
funcionara de forma satisfactoria. Debido a esto, la torre se encuentra sobredimensionada,
pero se prefiere mantener un disefio conservador para cumplir con las condiciones del

producto todo el afo. Si se hubiese seleccionado otra temperatura de bulbo himedo para el
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disefio, habria dias al aflo que el enfriamiento dado por la torre no seria suficiente. Por lo
tanto, se utiliza la temperatura mdxima registrada y el porcentaje de humedad

correspondiente a dicho mes. Los valores se presentan en la tabla 5.35.

Tabla 5.35. Condiciones climdticas seleccionadas para el disefio de la torre.

Temperatura maxima (°C) 29,5

Humedad mdxima (%) 61

A partir de la temperatura y humedad seleccionadas, se utiliza el diagrama
psicrométrico para obtener la temperatura de bulbo himedo (TBH) correspondiente (figura

5.31). La TBH corresponde a 23,5 °C.

Humidity Ratio, g/kg(d.a)

Dry Bulb Temperature, °C. Pressure = 101325 Pa

Figura 5.31. Diagrama psicrométrico, indicando TBS méxima, % humedad mdxima y TBH.

Para el disefno, se busca enfriar el agua tanto como sea posible. La temperatura
minima que puede alcanzar el agua a la salida es la temperatura de bulbo himedo del aire.
Sin embargo, poner como objetivo esta condicion es inalcanzable, ya que para su
cumplimiento se requeriria un equipo infinitamente largo. Por lo tanto, se recomienda para
asegurar la correcta operacién de la torre utilizar la “aproximacién al bulbo humedo”. Esta

aproximacidn establece que el agua de salida debe ser refrigerada 5°C por encima de la
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temperatura de bulbo himedo del aire. Con este criterio, se considera que la temperatura de

salida del agua de la torre de enfriamiento es de 28,5 °C.

Por otro lado, se requiere la temperatura de ingreso del agua a la torre, es decir, la
temperatura del agua a la salida de la red de intercambiadores. En la préctica, se busca hacer
uso de los recursos y equipos de la manera mds efectiva posible. Es decir, se busca que el
agua a la salida de la red de intercambiadores tenga la mayor diferencia de temperaturas
entre entrada y salida, para aumentar la fuerza impulsora, y asi disminuir el drea de
intercambio. Entonces, se busca que el agua de enfriamiento entre a la torre a la mayor
temperatura posible. Operar con una temperatura alta de ingreso tiene sus beneficios
econdmicos. Sin embargo, cuanto mayor sea la temperatura a ingresar a la torre, mds agua se
pierde por evaporacidn, por lo que se debe reponer continuamente mayor caudal. Ademas, al
ser mayor la temperatura de ingreso a la torre, se genera un mayor impacto en los materiales
de construccion de la misma. Siguiendo estos criterios, se suele considerar en la practica que
las temperaturas recomendadas de ingreso a las torres de enfriamiento para aprovechar al
médximo su potencial, pero que no prevalezcan las pérdidas por las altas temperaturas, no
superen los 50°C. A partir de lo mencionado, se selecciona una temperatura de alimentacion
de agua a la torre de enfriamiento de 40°C. En la figura 5.32 se esquematiza la torre de

enfriamiento, con las caracteristicas de las corrientes involucradas en la misma.

Agua de red
de intercambiadores Aire hiimedo

T2=40°C L G H=100%
o =7
1 z=0

Agua fria Aire atmosférico
T1=28,5°C T1=29,5°C
H=61%

Figura 5.32. Esquema de la torre de enfriamiento.
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Para poder dimensionar la torre de enfriamiento es necesario conocer el caudal de
agua a procesar. Se requiere de agua de enfriamiento para los intercambiadores de calor, los
condensadores y el acondicionamiento de los productos de interés, dichas cantidades figuran

en la tabla 5.36.

Tabla 5.36. Requisitos de agua de enfriamiento.

Intercambiadores de Acondicionamiento de
Condensadores
calor productos
154,463 78,386 22,643
255,492

Para la seleccién de la torre de enfriamiento a utilizar, se utiliza el software online de
la companiia MESAN USA. Se opta por una torre de tiro inducido. Utilizando los datos de
temperatura de ingreso y salida del agua, la temperatura de bulbo himedo del ambiente en el
caso extremo, y el caudal de agua a enfriar que figura en la tabla 5.36, se selecciona para la
operacidn la torre de enfriamiento MCC-LT-05-18.5 de MESAN USA que se observa en la

figura 5.33, y cuyas caracteristicas constructivas se especifican en la tabla 5.37.

i 1]
b
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%
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¥
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h

Figura 5.33. Torre de enfriamiento serie MCC de MESAN USA.
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Tabla 5.37. Caracteristicas de la torre de enfriamiento seleccionada.

Proveedor MESAN USA

Serie MCC-TRL Counter Flow Induced Draft, L Type

Modelo MCC-LT-05-18.5

Tipo de flujo Contracorriente

Tiro Inducido

Flujo de aire (m°/h) 214.700

Caudal de agua de operacién (m’/h) 256

Pérdidas por evaporacion (%) 1,917

Caudal de agua de reposicion para el caudal de

operacion (m*/h) 4907

Largo (mm) 3.605

Ancho (mm) 5.485

Altura (mm) 5.037

Tipo ventilador Axial
Didametro ventilador (mm) 2.940
Potencia motor ventilador (kW) 18,5

Figura 5.34. Esquema de dimensiones de torre de enfriamiento MCC-LT-05-18.5 de MESAN USA.
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5.3.2.2.4. Caldera

Una caldera es un equipo a presion donde el calor procedente de cualquier fuente de energia
se transforma en utilizable, en forma de calorias, a través de un medio de transporte en fase
liquida o vapor. Debido a que para ciertas corrientes, como la de los reboilers y
intercambiadores, se necesita trabajar a muy altas temperaturas, las calderas de vapor no
resultan una opcién recomendable porque se necesitan calderas que operan con presiones
elevadas. Por lo tanto, se decide seleccionar una caldera de fluido térmico para el
acondicionamiento en los reboilers y intercambiadores. Mientras que para los eyectores,

como se requiere vapor, se selecciona una caldera de vapor.

5.3.2.2.4.1. Caldera de fluido térmico
La caldera de fluido térmico funciona a partir de un calentador conectado a un sistema de
tuberias de flujo y retorno de acero al carbono que puede suministrar calor a uno o varios
sistemas. Sin embargo, por las tuberias no circula agua como medio de transferencia de
calor, sino que un fluido térmico. Las principales ventajas del uso de esta caldera son:

v Funcionamiento sencillo.
No se requiere ningun tratamiento de agua o producto quimico.
Mantenimiento reducido y gran vida util de la instalacidn.
Ausencia de corrosidn ya que no se utiliza agua.

Funcionamiento en circuito cerrado: sin pérdidas del sistema.

‘R N N

Elevada eficiencia de combustidn.

El fluido seleccionado es DOWTHERM A. Es un fluido orgdnico sintético que resulta
ser estable térmicamente, disefiado para situaciones de transferencia de calor a alta
temperatura de hasta 400°C. Su uso recomendado es para calentamiento.

A partir de la suma de los calores que se observan en la tabla 5.27 para los dos
rehervidores, y el calor necesario en el intercambiador N°5 (36,61 kW), se obtiene que el calor

que debe entregar la caldera es de 2.465,16 kW. También, en funcién del caudal obtenido de
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la tabla 5.28 para los reboilers sumado al calculado para el intercambiador 5 (1.948,78 kg/h)
se obtiene un caudal total a procesar de 131.222,33 kg/h que equivale a 193,12 m*h.
Finalmente, se selecciona del catdlogo de la empresa ATTSU una caldera que cumple

con estos requerimientos utilizando como fluido térmico el DOWTHERM A.

Tabla 5.38. Caracteristicas de la caldera seleccionada.

Modelo FT-2500

Potencia Térmica (kW) 2.906
Caudal de la bomba(m®/h) 216

Presion (bar) 12

Combustible a utilizar Gas natural

Consumo de combustible (Nm®/h) 299

Volumen de aceite (m®) 2,117

Dimensiones

Alto con quemador (mm) 5.860

Alto (mm) 4.460

Ancho con accesorios (mm) 2.690

Didmetro (mm) 1.990

Didmetro chimenea (mm) 600

s
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Figura 5.35. Diagrama tecnoldgico caldera de fluido térmico FT-2500, ATTSU.
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5.3.2.2.4.2. Caldera generadora de vapor
Como se menciond anteriormente, para el funcionamiento de los eyectores se necesita vapor
de agua. Por eso, se debe seleccionar una caldera de vapor que permita aportar a través de un
fluido los requerimientos energéticos para el proceso.

Estos tipos de calderas se clasifican segun la disposicion de los fluidos en:

v Acuotubulares: el fluido de trabajo se desplaza por el interior de los tubos
durante el calentamiento y los gases de combustidn circulan por el exterior de
los mismos. Se las suele usar cuando se requiere una presion de trabajo por
encima de los 22 bar.

v Pirotubulares: los gases de combustién circulan por el interior de los tubos y el
liquido se encuentra en un recipiente atravesado por dichos tubos. Suelen

utilizarse para presiones inferiores a 22 bar.

A partir de esta clasificacién y en funcion de los requerimientos de la planta, se
selecciona una caldera pirotubular ya que se necesita vapor sobrecalentado para los eyectores
a una presion de 8 bares. Para obtener dicha calidad de vapor, se setea la caldera tal que
genere un sobrecalentamiento de 15°C. Los requisitos de vapor que se exigen en los

eyectores se presentan en la tabla 5.39.

Tabla 5.39. Requisitos de vapor.

Vapor requerido (kg/h)

46,92

A partir de la presion de trabajo y del caudal de vapor requerido se selecciona del
catdlogo de la empresa ATTSU una caldera que cumple con estos requerimientos. En la
figura 5.36 se observa un esquema de la caldera de vapor elegida y en la tabla 5.40 las

caracteristicas correspondientes.

235



Capitulo 5 - Equipos auxiliares e integracién energética Jm

Tabla 5.40. Caracteristicas de la caldera seleccionada.

Modelo RL-50/8

Potencia Térmica (kW) 38

Caudal de vapor(Kg/h) 50

Presion (bar) 8

Combustible a utilizar Gas natural

Consumo de combustible (Nm®/h) 3,3

Dimensiones

1.250

1.050

1.300

915

1.680

1.400

100

600

z=H —® |

Vista lateral F Vista frontal

Figura 5.36. Caldera de vapor RL/50/8.

5.3.2.3. Sistema de separacion de catalizador

5.3.2.3.1. Eleccién del método de separacion

Debido a que el producto final del proceso debe estar libre de sélidos en suspensidn, es

necesaria la separacion de catalizador de la corriente liquida. Se debe eliminar al catalizador
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de la corriente de alcohol graso previo al proceso de purificacion. Para ello, es necesario
seleccionar la tecnologia adecuada. Esta eleccion depende, principalmente, del didmetro de
los sdlidos a separar, de su concentracién en la corriente de liquido, y del caudal total a
procesar. Al trabajar con un sistema de reaccion slurry, el catalizador se encuentra finamente
disperso en el liquido, por lo que la separacién debe ser minuciosa para evitar productos con

s6lidos en suspensién. En la figura 5.37 se observan los distintos métodos de separacion.

100
Filtracién convencional
10
Centrif on

0.1

Diametro (micrones)
Evaporacion

0.01

0.001

0.1 1 10

Concentracion (% base seca)

Figura 5.37. Tipo de método de separacién recomendado segun tamafio y concentracidn de sélidos.

Cdlculo de concentracion de sélidos y caudal a procesar

En el Capitulo 3 se calculd la masa de catalizador necesaria para llevar a cabo el sistema de
reacciones. Esa masa corresponde al catalizador presente en el reactor, sin embargo, ahora se
debe calcular la masa de catalizador presente en la corriente a separar (es decir, a la salida del
reactor y luego de la separacion del hidrégeno). Para llevar adelante dicho cdlculo se asume
que la relacién masica entre el catalizador presente en el reactor y el liquido se mantiene

constante para la corriente efluente. Por lo tanto:

Caudal

0 — masico, catalizador — 0
% W/ Wcat Caudal 4%

masico, liquido salida
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Se obtienen los caudales mdsicos y volumétricos posterior al sistema de reactores y al

sistema de recuperacion de hidrégeno y eliminacion de agua y glicerina del simulador
UniSim:

3

— m
liquido ~ 9,689 h

_ kg
liquido 6.171 h

A partir de dichos valores y la relacidon peso en peso de catalizador/liquido se calcula

el flujo mdsico y volumétrico de catalizador:

1
100

=W *%w/w ¥
catalizador liquido /o / cat

= 246,84 “L

3

w .
— catalizador — 0’ 053 7 TT}:'

catalizador pcatalizador

Entonces:

3

m
Q = 9,743 2

total liquido + Qcatalizador

Por lo tanto, se conoce el porcentaje de sélidos y flujo de la corriente que se le debe
realizar el proceso de separacion. Los pardmetros correspondientes a dicha corriente se

presentan en la tabla 5.41.

Tabla 5.41. Parametros de la corriente a ingresar a la centrifuga.

9,743
9,689
4*10°
4
812

4.600

Debido a las propiedades del catalizador y su concentracidn en la corriente liquida
compuesta mayoritariamente por alcoholes grasos, siguiendo la figura 5.37, el método de

separacion adecuado es la centrifugacion.
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5.3.2.3.2. Centrifugacién

La centrifugacidn es un método de separacion que utiliza la fuerza centrifuga para separar
particulas de acuerdo a distintas propiedades que estas posean, como su peso o densidad.
Dentro de los tipos de centrifuga se encuentran las centrifugas de sedimentacién. En este
tipo de equipos debe existir una diferencia de densidades entre los componentes a separar,
aquél que sea mds denso tenderd a moverse y depositarse en las paredes del separador, por
accion de la fuerza centrifuga. Observando la tabla 5.41 es notable la diferencia de
densidades entre el sdlido y el liquido, por lo que la separacidn por centrifugacion es posible.
Una caracteristica de este tipo de separadores es el factor G, que relaciona la aceleracidn
centrifuga del equipo con la fuerza de gravedad. Es un pardmetro que se suele utilizar para
definir la capacidad de separacidn del equipo, a mayor G mayor capacidad de separacidn.
Entre los tipos de centrifugas de separacion se encuentran: de tipo bowl tubular, de
canasta, de discos, y decantadora. El uso de cada una depende del tipo de separacién que se
quiera lograr, tamano de particula y concentracion en la alimentacion. Ademads, dependiendo
de la operacidon el proceso puede ser continuo, semi-continuo o batch. Las principales
caracteristicas que llevan a la eleccidn del equipo es el contenido de sélidos y el didmetro de
particula. En la figura 5.38 se observan los equipos recomendados seguin el contenido de
solidos de la corriente a separar, y en la figura 5.39 segun el didmetro equivalente de

particula.

Figura 5.38. Recomendaciones de equipos segtin contenido de sélidos.
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| Equivalent jparticle diameter, um

0.01 01 1.0 10 100 1000 10,000
Z Uiire [ [ |
1. Bottie
4. Tubulor bowl
6. Disk —salid wall
9_Disk-split wall
10. Disk —peripheral nozzies
7. Solid wall bosket
| 2. Continuous decanter
] 13. Screen bowi deconter |
21. Verticol -axis bosket
| 22. Horizontal axis
23. Conical screen |
24 b. Pusher [ 1
T ]
325 100 35 10
U.5. Mesh Size

Figura 5.39. Seleccién de equipo de separacién segun el didmetro equivalente de particula.

Observando las figuras 5.38 y 5.39, y relaciondndolas con los datos de la tabla 5.41,
se concluye que la mejor alternativa para la separacidn es una centrifuga de discos. En la

tabla 5.42 figuran las caracteristicas que debe poseer la corriente a separar.

Tabla 5.42. Caracteristicas recomendadas de la corriente de alimentacidn y sélido.

0,1-100

0,05 - 10%

Centrifuga de discos

;’[

.

B

N

R

-

.
i,

o e e e o e e e e E e

Figura 5.40. Centrifuga de discos de tipo batch o pared sélida.
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La alimentacidén ingresa por el tope de la centrifuga, que rota a alta velocidad. La

corriente es dividida en varias capas por la presencia de los discos y crea una gran superficie
de clarificacién. La separacién sdlido-liquido tiene lugar en el interior de los mismos.
Debido a la diferencia de densidades entre el sélido y el liquido, y la aceleracién centripeta
dada por la rotacidn, se fuerza a las particulas a trasladarse en direccién radial hacia las
paredes de la centrifuga. De esta manera, las particulas se acumulan en una cdmara de
s6lidos y pueden ser posteriormente extraidas. El liquido clarificado es expulsado por la
parte superior del equipo. Hay tres tipos de centrifugas de discos, que se clasifican segtin su
operacién: continua, semi-continua o batch. Es decir, la descarga del sélido puede ser
constante, intermitente, o manual. Las primeras dos cuentan con un sistema automadtico de

expulsion de sélidos. Se pueden observar los tres tipos de equipos en la figura 5.41.

Traces of solids Low solids content High solids content

Solid wall, Seti-cleaning 9’_. i ot Separator design
[rtep— il \ separator, type PX. /Y|

Solids-retaining Solids-ejecting, Solids-discharging

Manual removal automatic Continuous solids

of solids Intermittent solids discharge
discharge

Figura 5.41. Tipos de centrifugas de discos (Alfa Laval).

Principios de separacion

En las centrifugas son distintos los factores que afectan el grado de separacién
s6lido-liquido. Entre ellos se puede destacar el drea del equipo, la diferencia de densidades,
la velocidad angular, la viscosidad de la alimentacién y los caudales de operacion.

La velocidad de sedimentacién de una particula esférica en un medio estd descrita

por la ley de Stokes. Cuando a una particula se le aplica una fuerza ésta se acelera, hasta que
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alcanza una velocidad a la cual la resistencia a su movimiento es igual a la fuerza aplicada. La

fuerza aplicada puede ser la gravedad, o en este caso, la fuerza centrifuga. Planteando el
balance de fuerzas para una particula esférica, y reordenando, se llega a la velocidad de

sedimentacién de una particula:

2
d (p,=p) «

Sedimentacién 18 n
Siendo:
v d: didmetro de particula

v p,: densidad de particula
v p,: densidad del liquido

v viscosidad del liquido

v aceleracidn centripeta (a = rw)

El gasto volumétrico de una centrifuga (throughput) es el caudal que debe ingresar
para generar un determinado grado de separacion del sélido del liquido. Dicho gasto

volumétrico se denota como Q y corresponde a:

Q=A*V

Sedimentacion

Donde A es el drea superficial, y es caracteristica del equipo. Para el caso de una

centrifuga de discos:

_ 2nnw 3 3

A —T(R0 _R1) cotg 6
Siendo:

v RO: Radio externo de los discos

v R1 : Radio interno de los discos

v n:ndmero de discos

<<

0: dngulo de inclinacidn de los discos
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Siendo 100% el grado de separacidn, resulta:

AP -p)a prnw? 3 3
Q= 1‘;ul [ “3’;“’ (R,” = R.) cotg 6]

Observando la expresion del gasto volumétrico, es notable que el mismo depende de
las caracteristicas constructivas del equipo, asi como las propiedades de la solucién a
separar. El gasto volumétrico, o throughput, es un pardmetro de disefio de los equipos.
Generalmente, es informado por los proveedores, por lo que la seleccion del equipo se realiza
siguiendo este valor (ademds de, por ejemplo, materiales de construccién, temperaturas y
presiones maximas de operacidn, entre otros).

A partir del caudal a procesar por la centrifuga, se selecciona el modelo DGC 550 de
Crown Machinery. Sus caracteristicas se presentan en la tabla 5.43, y se observa al equipo
en la figura 5.42. El equipo cuenta con un sistema hidrdulico automadtico de descarga de
s6lidos, un motor eléctrico para la rotacion de la centrifuga, y una bomba para la descarga de

liquidos por la parte superior.

Figura 5.42. Centrifuga de discos DGC 550 Crown Machinery.
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Tabla 5.43. Caracteristicas de centrifuga de discos.

DGC 550 - Crown Machinery

6.000

10

22

1,8

1,85

1,9

Acero Inoxidable 304

Se considera que la centrifuga tiene una eficiencia del 100% y separa al sélido
completamente de la mezcla. Pero como al finalizar la reaccidn el catalizador se encuentra
recubierto de alcohol graso, es probable que la corriente efluente de la centrifuga se asemeje

a un barro. Sin embargo, se desconoce la proporcion de alcohol disponible en esta fase.

5.3.2.3.3. Filtracion

Los filtros cumplen un rol complementario al sistema de separacidn centrifugo. El liquido
que haya atravesado la centrifuga puede llegar a contener trazas de sélido, que no fueron
eliminados completamente por el equipo. Debido a que se busca que para la destilacién la
corriente no contenga catalizador en suspension, se debe llevar a cabo la filtracién de la
corriente liquida. La filtracidn es una ultima etapa de proteccién cuya funcidn es retener las
ultimas particulas de sélido.

A pesar de ello, como se considera que la centrifuga tiene una capacidad de
separacion del 100%, no resulta necesaria la seleccién de un filtro. Cabe destacar que podria
llegar a requerirse uno en caso de que la centrifuga no posea la eficiencia considerada, pero

en el presente disefio resulta prescindible.
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5.3.2.3.4. Tanque agitado continuo

A continuacidn del centrifugador se coloca un tanque agitado continuo, como se observa en
el esquema total de la planta (figura 5.1). Dicho equipo tiene la funcién de reponer una
fraccion de catalizador fresco e incorporarlo a la fase slurry. Previo al tanque se retira una
parte del catalizador utilizado, por lo que la incorporacion de catalizador fresco no sélo tiene
la funcidn de mejorar la actividad de la fase slurry, sino que también mantener la masa del

mismo constante.

Recirculacion de hidrdgeno

v Sistema de acondicio iento
de catabizador
! Sistemsa de purificecion Producto
i Cat. fresco
A -~ i
’ v
g P <
i Centnifugs l
. Cat vzado

Fecirculacion de fase sluery

FRecirmulacidn de ésteres sin resccionar

Figura 5.43. Distribucidn del sistema de acondicionamiento de catalizador en la planta.

En la figura 5.43 se representa la ubicacion del separador centrifugo y el TAC en el
sistema. Cabe aclarar que, a modo de simplificacién durante la simulacidn, dichos equipos

no fueron colocados en la misma.
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5.4. Analisis de consumo energético

En la tabla 5.44 se presenta un resumen de los consumos energéticos que generan los

principales equipos auxiliares utilizados en la planta.

Tabla 5.44. Consumo eléctrico de la planta.

Equipo

Arreglo de bombas 1

Arreglo de bombas 2

Arreglo de bombas 3

Bombas secundarias
Compresor

Ventilador de la torre de enfriamiento

Centrifuga de discos

SUBTOTAL
Adicionales (35% del total)

TOTAL

Consumo eléctrico (kW)

58,68

91,43

1,23

12,65

29,83

18,5

22

234,32

82,01

316,33

Se considera como estimacidn vadlida incluir un 35% adicional debido a que no se

conoce el consumo eléctrico de algunos equipos auxiliares y, ademads, se tienen en cuenta

otros equipos que no fueron disefiados hasta el momento. Finalmente, el consumo energético

total de la planta es de 316,33 kW.
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6.1. Resumen ejecutivo

El objetivo del capitulo es realizar un andlisis econémico del proyecto. Para ello se estudian
los costos involucrados en la inversidn y la operacién de la planta. A partir de su observacién,
se realiza un andlisis de rentabilidad para justificar la inversidn en el proyecto.

En primer lugar, se analizan los costos de inversién (CapEx). Para ello, se estiman los
costos de los equipos principales involucrados en el proyecto incluyendo su instalacidn y el
costo de fletes y seguros para aquellos que sean importados, el terreno y otros costos que
consideran la carga de catalizador presente en el reactor y el fluido térmico que se usa en la
caldera. Se utiliza el método de los factores para estimar la inversidn fija, y luego se calcula la
inversidn fija total y la inversidn total. Ademds, se estima el capital de trabajo. Los resultados

se presentan en la tabla 6.1.

Tabla 6.1. Resultados de los costos de inversién en USD.

4.768.398
1.705.300
17.890.432
386.974
19.982.706
1.998.271

21.980.977

En segundo lugar, se estiman los costos de operacion (OpEx). Se dividen en dos
categorias: costos variables y costos fijos. Para su estimacion, se utiliza la capacidad nominal
definida en el Capitulo 2 (2 ton/h) y se considera que la planta opera 24 horas por dia y 345

dias por afio. Los mismos se detallan a continuacidn en la tabla 6.2.
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Tabla 6.2. Costos fijos y variables.

Costos variables Costos fijos

Materia prima 5.664.599 |1l 805.069

Mano de obra 211.546 Impuestos 268.356

Supervision 37.021 Seguros 134.178

Servicios 488.799 Ventas y distribucién 894.240

Mantenimiento 143.052 Direccion y administracion 52.886

Suministros 134.178 Investigacién y desarrollo 819.720

Laboratorio 23.270

Catalizador 5.382.000

Total 12.084.465 2.974.451

Una vez realizado el andlisis de los costos de inversion y de operacidon se debe
determinar la viabilidad del proyecto. Se realiza un estudio de rentabilidad. En primer lugar,
se plantea un cuadro de usos y fuentes para determinar los flujos de caja en cada ano del
proyecto, considerando que el mismo tiene 20 afios de vida util. Para evaluar la rentabilidad
se utilizan distintos métodos, que se diferencian en si considera o no el valor temporal del
dinero. Para el proyecto se calcula el valor presente, la tasa interna de retorno y el tiempo de
repago. Los resultados obtenidos se observan en la tabla 6.3. Del andlisis de los mismos se

concluye que el proyecto es rentable.

Tabla 6.3. Resultados de los distintos factores de rentabilidad.

Tasa interna de Tiempo de
Valor presente (USD)

retorno (%) repago (afnos)

23.326.701 39,2 2

En el presente capitulo también se calcula el punto de equilibrio, como se observa en
la tabla 6.4, el cual corresponde al punto de actividad de la empresa donde no se generan

ganancias ni pérdidas.
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Tabla 6.4. Punto de equilibrio del proyecto.

2.779

5.002.525

Finalmente, se realiza un estudio de sensibilidad para evaluar el impacto en la
rentabilidad ante la modificacion de una variable critica. En particular, se analiza cémo
influye la variacidn en el precio de venta, en los costos de materia primay en la inversién fija,
en la rentabilidad del proyecto. Se concluye que los precios de venta constituyen la variable
de mayor importancia en la rentabilidad del proyecto ya que una disminucién de mds de un
25% de los mismos generan que la TIR decrezca por debajo de la TRMA, haciendo no
rentable al proyecto. Mientras que los costos de materia prima e inversién fija son poco

sensibles.

6.2. Costos de inversion (CapEx)

La investigacion del mercado permite establecer la cantidad de productos (bienes
industriales y servicios) a vender y, como consecuencia de ello, fija las bases minimas para
determinar la capacidad de la planta industrial a instalar. Es decir, estd relacionada
directamente con la inversidon. Esta, a su vez, influye sobre los costos de produccidn, los que
pueden afectar, dentro de ciertos limites, los precios de venta; los cuales a su vez, y a través
de la elasticidad demanda-precio, pueden modificar el tamano del mercado.

La inversion de la empresa se define como la cantidad de dinero necesaria para poner
un proyecto en operacion, ya sea de bienes industriales o servicios. Dicha inversidn se puede
integrar por capital propio, créditos de organismos financieros nacionales y/o
internacionales, y de proveedores.

La inversidén total requerida para realizar y operar el proyecto se compone de dos

partes:
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1) Inversion fija total (IFT): es la cantidad de dinero necesaria para construir totalmente

una planta de proceso, con sus servicios auxiliares y ubicarla en situacion de poder
comenzar a producir. Constituye la suma del valor de todos los activos de la planta.
Los activos fijos tangibles se integran con la maquinaria, terreno, edificios,
instalaciones auxiliares; y los intangibles: las patentes, conocimientos técnicos,
gastos de organizacion.

2) Inversion en capital de trabajo (IW), también llamado "capital de giro": comprende las
disponibilidades de capital necesario para que, una vez que la planta se encuentre
instalada y puesta en régimen normal de operacién, pueda operar a los niveles
previstos en los estudios técnico-econdmicos. Es el capital adicional con el que se
debe contar para que comience a funcionar el proyecto, es decir, financiar la

produccion antes de percibir ingresos por ventas.

El cdlculo de la inversion total (IT) se realiza sumando las partes anteriormente
mencionadas, mediante la siguiente expresion:
IT=1FT + IW
La inversidn fija total se define como la suma entre la inversién fijay el terreno.
IFT = IF + terreno

6.2.1. Inversion fija

6.2.1.1. Equipamiento

Existe una extensa bibliografia sobre precios de equipos y construccion de plantas
(extranjeras). Esta bibliografia es valiosa para el ingeniero de procesos, pero debe utilizarse
con prudencia (ya que los datos de costos se publican, en la mayoria de los casos, sin
explicaciones sobre su cadlculo y consideraciones). Se deben conocer los precios de los
equipos principales utilizados para llevar a cabo el proceso de produccién de alcoholes
grasos. Ademads, se debe incluir el precio que requiere la instalacion de los mismos vy, si es

necesario, el precio por importacion incluyendo seguros y fletes.
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Debe tenerse en cuenta que, en la mayoria de los casos, los precios encontrados

corresponden a periodos anteriores y se deben hacer modificaciones debido al cambio de las
condiciones econdmicas a través del tiempo. Para ello, se utiliza el indice de costos. Ademas,
en los casos en los que la capacidad del equipo requerido no sea la misma que la presente en

bibliografia se debe recalcular el costo del equipo con el factor costo-capacidad.

6.2.1.1.1. Indice de costos
Un indice de costos es un numero adimensional que muestra la relacion entre el precio de un
bien en un tiempo "t" y el precio del mismo bien en un tiempo "t base".

Si se conoce el precio pasado en una fecha determinada, el precio presente se puede

calcular por la siguiente expresion:

indice a tiempo presente
Indice a tiempo del precio original

Precio presente = Precio original *

Existen publicaciones extranjeras, como la revista Chemical Engineering, que publica
regularmente varios indicadores econdmicos, entre ellos:
e Indice para equipos de Procesos (Marshall & Swift Equipment Cost Index, 1926 =
100), antes denominado Marshall & Stevens. Es un indice promedio ponderado del
precio de los equipos sin instalar en ocho diferentes industrias de procesos.

e Indice para plantas de Procesos (Chemical Engineering Plant Cost Index, 1957- 1959).

En la mayoria de los paises desarrollados, algunos indices se actualizan en forma
permanente, diaria o al menos por semana. Sin embargo, en otros paises, la actualizacion es
mensual, anual o no se realiza nunca. Para el caso en cuestidon, el indice mds actual
encontrado es el del ano 2019 y se utilizard para actualizar los precios que se encuentren
estimados en anos anteriores. En la tabla 6.5 se presentan los indices de costos para plantas
de procesos quimicos utilizados a lo largo del capitulo. Cabe aclarar que el estimador de
costos de equipamiento online de Mc. Graw Hill evalda los mismos al ano 2002, por lo cual
deben ser actualizados. También se utiliza el software Matches Process Equipment Cost

Estimates que evalia los costos de los equipos en el afo 2014.
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Tabla 6.5. Indices de costos para plantas quimicas

Indice de costos para plantas

390,4

576,1

607,5

6.2.1.1.2. Factor costo-capacidad

En general, la inversién fija no crece en la misma proporcidn que lo hace el tamano. Por este
motivo, cuando se dispone de datos para un proyecto similar, pero de diferente capacidad del
deseado, pueden aproximarse los precios de plantas o equipos mediante la siguiente

ecuacion:
Q. x
=] * (=4 y
I,=1, (QB) Ecuacién 6.1
Donde:

v 1,=inversién deseada para la capacidad Q,

v 1= inversién conocida para la capacidad Q,

“K_»

El exponente “x” de la ecuacién 6.1 se conoce como el factor costo-capacidad.
También, se conoce esta relacion como la regla de los seis décimos porque, tradicionalmente,
cuando el valor especifico no era conocido, el valor promedio usado era de 0,6. Puede tomar
valores desde 0,2 hasta mayores que 1,0. Fue aplicado a la estimacidn de valor de adquisicion
de equipos por R. Williams en 1947 y luego a la estimacion de la inversidn de plantas por C.
Chilton en 1960. En ausencia del factor costo-capacidad para el equipo que es necesario

cambiar la capacidad, se recomienda usar el factor 0,67.

6.2.1.1.3. Resumen del costo de los equipos principales

A continuacidn, en la tabla 6.6 se presenta un resumen de los costos de los equipos
principales involucrados en el proceso. Ademas, se presenta el valor de la inversidn total de
los equipos con instalacidn, la cual se la considera como un 37,5 % del costo total de los

equipos ya nacionalizados. Se toma este valor ya que es el promedio entre los valores
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propuestos por la cdtedra de “Ingenieria Econdmica” (20% para ingenieria inmediata y 55%

para instalacion compleja). Cabe aclarar que para los equipos importados se considera un
30% adicional del costo total de los mismos para incluir los costos de fletes, seguros y
nacionalizacién. Los equipos que se consideran exentos de este cargo, es decir que pueden
ser construidos en el pais debido a su amplia necesidad y su tamaiio son:

v Torres de destilacién

v Tanques de almacenamiento
v Tanques agitados
v

Reactor slurry
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Tabla 6.6. Costos en délares de los equipos principales.

Equipo Costo base  Aiio de. Costo gctuglizado Costo total Eente
(USD) referencia (2019) (+ Flete y seguros)

Bomba de cavidad progresiva 12.400 2014 13.076 16.999 Matches
Centrifuga de discos 115.942 2002 180.417 234.543 MHHE
Bombas centrifugas, arreglo 1 14.062 2002 21.882 28.446 MHHE
Bombas centrifugas, arreglo 2 16.926 2002 26.338 34.240 MHHE
Bombas centrifugas, arreglo 3 959 2002 1.492 1.940 MHHE
Bomba circulacién agua enfriamiento [SN0E:5S 2002 16.468 21.409 MHHE
Bomba circulacion fluido calefactor 21.323 2002 33.181 43.135 MHHE
Compresor 40.117 2002 62.426 81.154 MHHE

Reactor slurry 783.717 2021 778.270 778.270 AliBaba

Torre de destilacién 1 37.187 2002 57.866 57.866 MHHE

Torre de destilacion 2 46.142 2002 71.801 71.801 MHHE
Eyector, 2 etapas 8.758 2002 13.628 17.717 MHHE

Eyector, 3 etapas 24.665 2002 38.381 49.896 MHHE

Caldera de vapor 17.515 2002 27.255 35.432 MHHE

Caldera de fluido térmico 334.193 2002 520.036 676.047 MHHE
Torre de enfriamiento 425.900 2014 449.113 583.847 Matches
Separador flash 1 21.972 2014 23.169 30.120 Matches
Separador flash 2 21.972 2014 23.169 30.120 Matches
Intercambiador 1 71.700 2014 75.608 98.290 Matches
Intercambiador 2 1.460 2014 1.540 2.002 Matches
Intercambiador 3 30.500 2014 32.162 41.811 Matches
Intercambiador 4 3.200 2014 3.374 4.387 Matches
Intercambiador 5 1.095 2014 1.155 1.501 Matches
Intercambiador hexadecanol 930 2014 981 1.275 Matches
Intercambiador octadecanol 2.100 2014 2.214 2.879 Matches
Tanques de almacenamiento de H2 280.132 2002 435.912 435.912 MHHE
Tanques de almacenamiento de alcohol 34.911 2002 54.325 54.325 MHHE
Aislante 13.829 2002 1.098 1.098 MHHE

Tanque agitado 20.222 2002 31.467 31.467 MHHE
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El precio total de los equipos incluyendo su instalacidn es de:

Total equipos = IE = 4.768.398 USD

En la figura 6.1 se representa la distribucién de los costos de los equipos principales.
En primer lugar, se observa que el reactor slurry representa la mayor proporcion de los
costos debido a que es un equipo complejo. Es comun que esto ocurra en la distribucién de
costos de equipos de una industria de este tipo. El reactor a utilizar tiene un disefio especial
debido al tubo interno, con un espesor de pared alto, y construido de acero inoxidable 304.
Ademds, requiere resistencia a altas presiones. Estas condiciones ocasionan un alto costo de
inversion en el equipo. Ademds, es notable que las calderas también representan una alta
fraccion de los costos de los equipos. Se requieren dos calderas para el proceso, una
generadora de vapor y otra que opere con fluido térmico. Son equipos complejos, con una
gran cantidad de accesorios y sistemas de seguridad. Esto genera que sean equipos costosos.
También, se puede observar que la torre de enfriamiento representa un alto porcentaje de los
costos de equipos. Aunque es un equipo con un costo relativamente alto respecto al resto de
los utilizados, luego esto se ve compensado en la disminucidn en gasto de fluido auxiliar, ya
que se utiliza agua para la operacion y se reutiliza en el sistema, evitando su desperdicio. En
ultimo lugar, otro costo significativo es el de los tanques de almacenamiento. Generalmente,
los tanques de almacenamiento de gases a alta presién son costosos, y mds aun cuando son
de grandes dimensiones. Sin embargo, es una inversién inicial que se debe realizar, para
evitar precisar un suministro externo de hidrégeno constante, lo que facilita la produccién

diaria.
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Figura 6.1. Distribucidn de los costos de los equipos principales de la planta.

6.2.1.2. Terreno

El gasto del terreno esta relacionado con la ubicacidn, dependiendo si la zona es rural o
industrializada. La decision de dénde localizar la planta tiene importantes consecuencias
sobre el futuro desarrollo del negocio. Es importante elegir un lugar estratégico, con el fin de
impulsar el desarrollo de la empresa y minimizar los costos de produccidn. Por esta razdn, es
conveniente realizar un estudio exhaustivo y tener en cuenta distintos aspectos que pudieran
llegar a afectar el proyecto. Este andlisis se realizé anteriormente en el capitulo 1y se decidio
ubicar la planta en el Parque Industrial Privado Tortuguitas, en el partido de Malvinas
Argentinas de la Provincia de Buenos Aires. Se estima que se requerird de un terreno de 2
hectdreas para disponer los equipos principales y auxiliares, considerando también la
superficie que ocupan las instalaciones auxiliares como oficinas, comedor, sanitarios, etc. Se
conoce segun una nota del ano 2020 de BAE Negocios el precio de las tierras pertenecientes
a Parques Industriales en el Gran Buenos Aires. El valor del m® promedio en parques

industriales del norte del Gran Buenos Aires es de 106,82 USD/m’ mientras que en el oeste
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del Gran Buenos Aires es de 63,71 USD/m’ Debido a que el parque industrial se encuentra

ubicado al Noroeste de GBA, y por la gran variabilidad de los precios presentados, se
considera un promedio entre los dos sectores, obteniendo un valor de 85,27 USD/m’. Luego,

el costo final del terreno adquirido como se requieren 20.000 m* (dos hectdreas) es:
Costo del terreno = 1.705.300 USD

El valor del terreno no decrece con el tiempo, por ello no se incluye en la inversion
fija cuando se estima el costo anual de depreciacion. Aunque el terreno involucra una
inversién de capital, usualmente se prefiere incluir en la inversién fija solamente aquellos
rubros donde estd permitida su depreciacidn; por lo tanto, se lo considera por separado.

Es notorio que el costo del terreno es significativo. El alto costo suele ocurrir con los
terrenos situados en parques industriales, ya que como se observd, hay zonas donde el valor
del m* es muy elevado debido a su ubicacién. Por lo tanto, podria tenerse en cuenta no
enfrentar la inversién en el costo del terreno con capital propio. Por ejemplo, se podria
participar de un Plan de Financiacién por parte del Estado. Es comun que el gobierno
argentino lance planes de impulso para industrias y parques industriales, con planes de

créditos subsidiados. De esta manera, se podria financiar este costo.

6.2.1.3. Otros costos
Es necesario para el cdlculo correcto de la inversion fija total calcular los costos extras, dados
por el uso de servicios esenciales para el proyecto, que no son considerados mediante el

método de estimacidn por factores de la inversion fija.

6.2.1.3.1. Fluido térmico

Dentro de los mismos se debe considerar el costo del fluido térmico que utiliza la caldera
que, a diferencia de calderas convencionales, no calienta mediante vapor, sino mediante un
fluido térmico conocido como Dowtherm A. La cantidad total requerida de fluido térmico se

calcula como el volumen de cada equipo por el cual circula el fluido.
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El volumen de fluido térmico de la caldera se obtiene a partir del catdlogo de la

empresa ATTSU, donde se indica la capacidad en volumen de fluido térmico de la misma.
Luego, se tiene en cuenta el volumen de aquellos equipos que utilizan fluido térmico como
fluido calefactor, como son los dos rehervidores de las torres de destilacion y el
intercambiador de calor 5. Para los rehervidores, se estiman a partir del simulador UniSim
Design, que resulta de 2 m®. El fluido térmico en intercambiadores tipo kettle circula por los
tubos. Luego, se asume que el 25% del volumen del intercambiador estd ocupado por los
tubos, y se lo considera similar al del fluido térmico. De esta manera se aproxima el volumen
total requerido para cada rehervidor. Por otro lado, para el intercambiador 5 se conoce el
area de intercambio, la cual fue estimada anteriormente. El volumen se obtiene a partir de
una relacion aproximada entre el mismo y el drea de intercambio para intercambiadores de
calor. Los intercambiadores de tubo y coraza presentan generalmente una densidad de
superficie de 50 a 500 m*/m’. Para el célculo, se considera el valor medio del rango, y de esta
manera se estima el volumen. Luego, se considera que el 50% de €l corresponde a los tubos, y

por lo tanto, se asume este valor como volumen de fluido térmico.

Tabla 6.7. Requisitos estimados de fluido térmico Dowtherm A.

Equipo Volumen (m®)

1

0,005

2,117

0,937

TOTAL

De esta manera, al sumar todos estos valores, se obtiene el volumen total estimado de

fluido térmico. Ademds, se lo sobreestima en un 30 % para tener en cuenta el volumen
b
~ ’ . . 3 . , .
presente en los tramos de caferias. Finalmente, se necesitan 4,06 m” de fluido térmico, pero

. . , . 3
para mantener un criterio conservador en el cdlculo se consideran 5 m”.
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6.2.1.3.2. Catalizador

Se debe tener en cuenta el costo de catalizador a utilizar. En este caso, se divide al
catalizador utilizado en dos categorias, por lo tanto en dos costos separados. La carga de
catalizador inicial que se agrega al reactor para llevar a cabo la reaccidn de hidrogenacion se
considera como un costo fijo inicial. Esta cantidad se debe ingresar en el reactor en la puesta
en marcha de la planta, por lo tanto es un costo de unica vez. En cambio, la parte del
catalizador que debe reponerse se la considera mds adelante como un costo variable, que se
trata como un costo de operacién ya que se consume de manera constante. La carga de
catalizador en el reactor se calcula en el Capitulo 3,y se utiliza dicha cantidad para el cdlculo
del costo en esta instancia.

En la tabla 6.8 se presentan las cantidades, los precios y los costos extras a
considerar en la inversion fija. El cdlculo de la carga de catalizador inicial se detalla en el

Capitulo 3.

Tabla 6.8. Costos extras a considerar en la inversion fija.

Costo extra
(USD)

Cantidad Precio Fuente

HUBEI AOKS BIO-TECH
4.030 kg 65 USD/kg : 261.950
CO., LTD. & Alibaba

25.005 USD/m®|  Applied Thermal Fluids 125.024

386.974

6.2.1.4. Estimacion de la inversion fija

La estimacion de la inversion fija de un proyecto puede variar desde una
aproximacion rdpida hasta un cdlculo detallado preparado con exactitud a partir de un
completo diagrama de flujo, con sus especificaciones. Esto depende de cudnto es lo que se
sabe acerca del producto y de cudnto tiempo y esfuerzo se dispone para realizar dicha

estimacion.
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La inversidn fija se divide en componentes directos y componentes indirectos. Cada

uno de estos rubros debe estimarse por separado, y su magnitud variard considerablemente
segun la naturaleza del proyecto.

Se opta por utilizar el método de estimacidn por factores, el cual permite extrapolar
la inversidon fija de un sistema completo a partir del precio de los equipos principales del
proceso con instalacion (Chilton, 1949) y determinar una estimacidn con un error de 10-15%
del valor real, por la seleccién cuidadosa de los factores dentro del rango dado. Se
recomienda el ajuste de los factores experimentales por combinacidn de los resultados de
diferentes casos.

La expresion que permite el cdlculo de la inversion fija es la siguiente, ecuacion 6.2:

IF = IE *(1+ X f)* (1+ £ ;) Ecuacién 6.2
Donde
v IF = inversidn fija (sin terreno) del sistema completo
v IE = valor del equipo principal instalado
v f, = factores de multiplicacidn para la estimacién de los componentes de la
inversion directa
v f; = factores de multiplicacién para la estimacién de los componentes de la

inversidn indirecta.

En la tabla 6.9 se presentan los rangos de valores de cada factor para estimar la

inversion fija.
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J FACULTAD
DE INGENIERIA

Tabla 6.9. Método para estimar IF por factores (Chilton, 1949).

Unidad comercial grande
Unidad comercial pequefia
Unidad experimental

Valor del Equipo Instalado de Proceso IE
Factores experimentales como fraccion de Ig

Tuberias de Proceso T
Proceso de solidos 0.07-0.10
Proceso mixto 0.10-0.30
Proceso de fluidos 0.30-0.60

Insfrumentacian 2
Control poco automatizado 0.02-005
Control parcialmente automatizado 0.05-010
Control complejo, centralizado 0.10-0.15

Edificios de fabricacion e
Construccion abierta 0.05-0.20
Construccion semiabierta 0.20-060
Construccion cerrada 0.60-1.00

Plantas de servicios fq
Escasa adicion a las existentes 0.00-0.05
Adicion considerable a las existentes 0.05-0.25
Plantas de servicios totalmente nuevas 0.25-1.00

Conexiones entre unidades 5
Entre las unidades de servicios 0.00-0.05
Entre unidades de proceso separadas 0.05-0.15
Entre unidades de proceso dispersas 015-025
Inversion directa Ig (1+ Zfj)

Factores experimentales como fraccién de la inversién
directa
Ingenieria y construccion f11
Ingenieria Inmediata 020-035
Ingenieria compleja 0.35-0.50
Facfores de tamafio fl2

Contingencias fi3
De la compainiia 0.10-0.20
Variaciones imprevistas 0.20-0.30
Procesos exploratorios 0.30-0.50
Factor de inversion indirecta fl =3flj+1
Inversion fija
IF =1E (1+ Zfj) fi

Los factores que constituyen la inversion fija directa (f;) son:

= Tuberias de proceso (f,): en la planta se manipulan tanto liquidos y gases como sdlidos,

por lo cual corresponde a un proceso mixto. Sin embargo, mayoritariamente se

manipulan fluidos, por lo cual se toma un valor de 0,3.
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=> Instrumentacion (f,): este rubro incluye la compra, instalacidon y calibracion de todos

los equipos auxiliares e instrumentos para control y registro de las distintas variables
del proceso en cada una de sus etapas. Como se requieren operar diversos lazos de
control debido a las altas presiones que se requieren, principalmente para controlar
el reactor, la planta presenta un control complejo, centralizado. Se toma un valor de
0,125.

- Edificios de fabricacion (f,): este componente incluye los gastos de mano de obra,
materiales, y suministros involucrados en la construccion de todos los edificios (obras
civiles para el proceso, oficinas, administracidn, talleres de mantenimiento)
conectados con la planta. Se incluyen los servicios para los edificios de: plomeria,
instalacion eléctrica, ventilacion, aire acondicionado. Es una practica usual que las
torres de enfriamiento de tiro inducido o tanques de almacenamiento de gran
capacidad, entre otros equipos, se encuentren instalados en el exterior, por lo cual,
podria considerarse como una construcciéon semiabierta. No obstante, la mayoria de
los mismos estdn en el interior, por lo que el factor se estima en 0,6.

=> Plantas de servicios (f): los servicios auxiliares de un proceso incluyen todas las
estructuras, equipos y servicios que no entran directamente en el proceso.
Normalmente se tienen en cuenta las instalaciones para suministrar vapor, agua,
electricidad, aire comprimido y combustibles. Parte de estos servicios pueden ser
comprados a otras empresas, en cuyo caso se consideran dentro de los costos de
produccion y no se incluyen en el cdlculo de la inversién. También suelen adicionarse
las instalaciones para tratamiento de efluentes, sistema de protecciéon contra
incendio, depdsitos de materias primas y productos terminados. Debido a que la
planta se ubica dentro de un parque industrial, se considera que no deben adicionarse
plantas de servicios significativas. Se estima un valor de 0,05.

- Conexiones entre unidades (f): como se mencioné en capitulos anteriores, la planta en
cuestion se encuentra dividida en varias subplantas que deben estar separadas entre

si, por lo que su valor se estima en un 0,1.
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Luego, la suma de los factores de la inversidn directa es:

S f,=1175

Los factores que constituyen la inversion fija indirecta (f;;) son:

=> Ingenieria y construccion (f,): estos gastos corresponden no sélo al pago de los servicios
técnicos y administrativos necesarios para dirigir y administrar el proyecto durante la
construccion, sino también incluyen todo el trabajo de ingenieria general, confeccién
de planos, entre otros. Debido a que la planta requiere un disefio complejo y
minucioso se considera un valor de 0,425.

= Factores de tamanio (f,): por la capacidad de disefno de la planta y el tamano de los
equipos se espera que sea una unidad comercial intermedia. Se asume un factor de
0,05.

= Contingencias (f,;): este factor compensa los acontecimientos imprevistos. Su monto es

variable y depende de la exactitud de la estimacidn. Se asume un factor de 0,25.

Luego, la suma de los factores de la inversion indirecta es:

S f,= 0,725

En la tabla 6.10 se resumen los valores considerados de los factores para la

estimacion de la inversion fija.

Tabla 6.10 Factores directos e indirectos para estimar la inversidn fija.

Factores directos Factores indirectos

f, 0,3 £, 0,425

f, 0,125 f, 0,05

f, 0,6 £ 0,25

f, 0,05 - -

£, 0,1 s :
TOTAL 1,175 TOTAL 0,725
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Finalmente, el valor de la inversiéon fija calculada mediante la ecuacion 6.2

considerando los factores directos e indirectos es:

I P 17.890.432 USD

Luego, la inversidon fija total se calcula sumando el terreno y otros costos a la
inversion fija:

IFT = IF + terreno + otros costos = 19.982.706 USD

6.2.2. Inversion en capital de trabajo
Los principales rubros que integran el capital de trabajo (IW) son:
v Existencias de: materias primas, productos semi-elaborados, repuestos, otros
materiales de operacion
v Caja
v Crédito a los compradores, cuentas a cobrar
v Crédito de los proveedores (si se considera este rubro, su valor debe restarse de los

anteriores)

Existen varios métodos para estimar el capital de trabajo. Se decide tomar el 10% de
la inversién fija total. Esta es una estimacion aproximada para industrias quimicas y

alimenticias que se tiene en cuenta en ausencia de otros datos, como en este caso.
= * =
r,=01*I_=1998271USD

6.2.3. Inversion total

Finalmente, se calcula la inversidn total sumando a la inversidn fija total el capital de trabajo.

I =1_+1 = 21.980.977USD
T FT W
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6.3. Costos de operacion (OpEx)

Los costos de produccién o costos de operacién son los gastos involucrados en mantener un
proyecto en operacion o una pieza de un equipo en produccién. Los mismos se dividen en
dos categorias: costos variables y costos fijos. Los primeros son proporcionales a la
produccion, como por ejemplo el costo de materia prima, y los segundos son independientes
de la produccidn, como el costo de los impuestos que paga el edificio.

La estimacion de costos operativos permite, conjuntamente con otras variables
econdmicas, determinar la rentabilidad de un proyecto. De esta forma, el cdlculo de costos
contribuye a realizar inversiones que sean rentables y a seleccionar entre varias alternativas
aquella que tenga el mayor retorno sobre la inversidn.

Asimismo, la estimacién permite determinar la estructura de costos y as{ evaluar los
costos que tienen mayor influencia en la rentabilidad y poder disefar alguna estrategia de
reduccion de costos o, simplemente, ajustar la estimacién para esos componentes del costo

de produccidn que son mds relevantes.

6.3.1. Costos variables

A continuacion, se detallan los distintos costos que constituyen los costos variables.

6.3.1.1. Costo de materia prima
Este rubro estd integrado por los gastos en las materias primas que intervienen directa o
indirectamente en los procesos de transformacidn. Para realizar la estimacién del costo es
necesario contar con informacidon de las cantidades y precios de las materias primas
requeridas para elaborar el producto.

Las cantidades de cada una de las materias primas se obtienen en funcién de los
balances de masa del proceso de produccién definidos en capitulos anteriores, considerando
los rendimientos de cada una de las etapas del proceso. Los precios unitarios de las materias

primas deben ser a valor puesto en fdbrica, es decir que deben incluir el costo de fletes y
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seguros desde la empresa del proveedor hasta la planta donde se lleva a cabo la produccién

del bien cuyo costo se esta calculando.

En el presente proyecto se utilizan dcidos grasos provenientes de una planta de
produccidn a partir de sebo vacuno. En el afio 2020 se llevé a cabo el andlisis econémico del
proyecto y se obtuvieron los costos de produccidn requeridos para lograr los productos
deseados. Por lo tanto, se decide estimar el costo de materia prima de la planta actual a partir
de estos costos. Cabe destacar que no se consideran aquellos correspondientes a la
produccidn de la mezcla de mono y diglicéridos, ni de chicharrdén ya que no se utilizan como
materia prima.

En la tabla 6.11 se presenta un resumen de los costos de produccion del afo 2020,
considerando unicamente los dcidos grasos, para estimar los costos de materia prima
actuales.

Ademds, en la tabla 6.12 se encuentran las producciones obtenidas en la planta del ano 2020.
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Tabla 6.11. Costos de produccidn de dcidos grasos afio 2020.

Costos variables (USD/afio) Observaciones

Costo materia prima

Se considera unicamente el costo del sebo en rama

Costo envases

Se considera el total porque corresponde al dcido estedrico

Costo mano de obra

Se considera la capacidad de disefio de los 4cidos grasos (tabla
6.12), 4 etapas, 20 empleados y 675 USD/mes

Supervision

17,5 % costo de mano de obra

Servicios

Se considera el mismo costo para el agua, un 70% del costo de

electricidad y el mismo para el gas

Mantenimiento

6% IF

Suministros

10,75% IF

Laboratorio 17.820

11% costo de mano de obra

Regalias y patentes
TOTAL
Costos fijos (USD/afo)

Depreciacion

No se considera

Observaciones

Método linea recta, n=20 afios, L es un 10% IF

Impuestos

1,5% IF

Seguros

10,75% IF

Financiacion

Se afronta con capital propio

Ventas y distribucién

3% ingresos por ventas anuales (sélo dcidos, tabla 6.12)

Administracién y

direccion

30% costo de mano de obra

Investigaciony

desarrollo

TOTAL

2,5% ingresos por ventas anuales (tabla 6.12)

Tabla 6.12. Producciones y precios de venta del afio 2020.

Productos

Oléico comercial
Estedrico comercial
Mezcla DG+MG
Chicharrén

TOTAL

% dcidos grasos

% otros

Capacidad de diseio dcidos grasos (ton/dia)

Produccién (ton/afo) Precio de venta (USD/ton)
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Luego, se calculan los costos de operacién unitarios del afio 2020 y, con la capacidad

nominal del presente proyecto (2 ton/h) se calcula el costo de materia prima. Ademas de los
dcidos grasos, también se encuentra como materia prima el hidrégeno. El precio se obtiene
de Air Liquide, una empresa multinacional francesa que estd presente en Argentina. Segun
datos brindados por la misma empresa, el precio del hidrégeno presenta mucha variabilidad:
puede ser tan bajo como 3,2 USD/Kg o tan alto como 25 USD/Kg. Esto se debe a la escala,
volumen y nivel de pureza que se necesite. La empresa comercializa hidrégeno de calidad
industrial comprimido en camiones que transportan grandes volumenes en cilindros
montados en acoplados llamados "semis". Tiene un precio de 2 a 3 USD/m’ y la calidad y
forma de comercializacion se creen aceptables para el proyecto. Se considera el promedio de

dicho rango, por lo tanto el precio del hidrégeno en Argentina se puede estimar como 2,5

USD/m”.
48,812 i
Hidrbégeno repuesto = ——— = 3,248 —
g P 15,037’;% R

Costo hidrogeno = Hidrbégeno repuesto * Precio

3 .
Costo hidrogeno = 3,248 12— * 2,5 0 * 24 — * 345-2% = §7.227,14 USD/afio
m 1a ano

Dicho costo se le adiciona al de materia prima calculado a partir de los datos del afio

2020.
Finalmente, en la tabla 6.13 se presentan los valores de los costos de materia prima.

Tabla 6.13. Resumen de costos de materia prima

6.245.194
338
5.597.372
5.664.599

342
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Cabe aclarar que en la tabla 6.13, el costo unitario de produccién del afio 2020 es el

correspondiente a la produccién de dcidos grasos en dicho afio y se calcula haciendo el
cociente entre los costos de operacion totales de ese afio y la produccién de los respectivos

acidos grasos (tabla 6.12).

6.3.1.2. Costo de mano de obra

Incluye los sueldos de los obreros y/o empleados cuyo trabajo estd directamente asociado a la
fabricacion del producto.

La naturaleza del trabajo en la industria quimica y la creciente automatizaciéon han
reducido las necesidades de mano de obra. En consecuencia, en las plantas quimicas, el costo
de mano de obra directa no representa mas de un 15% del costo total de produccidn.

Para estimar el costo de mano de obra directa se requiere conocer el precio de la hora
hombre y el nimero de horas hombre para el periodo de tiempo que se estd realizando el
calculo (por ejemplo, para un mes). Es posible determinar las horas hombre sabiendo la
cantidad de operarios que se requieren y la duracidon de la jornada de trabajo extendida al
periodo en que se realiza la estimacidn.

Henry Wessel desarrollé un método que establece relaciones exponenciales entre las
etapas identificables en el proceso y la produccién (figura 6.2). Para la presente planta
productiva se selecciona la curva C, es decir: “Equipos grandes, muy automatizados, o
plantas que sélo procesan fluidos” Considerando que la capacidad de produccidn es de 48
ton/dia de producto, e intersectando con la curva C, se obtiene que se requieren 28

horas-hombre/dia por cada etapa del proceso.
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Figura 6.2. Requerimientos de mano de obra en industrias de procesos quimicos.

El proceso productivo puede ser dividido en cinco etapas. Entre ellas, se encuentran:
v Sistema de reaccidn
v Sistemas de recuperacidn y acondicionamiento de corrientes
v Sistema de acondicionamiento de catalizador
v Sistema de purificacién
v

Sistemas auxiliares (calderas y torre de enfriamiento)

A partir del requisito de horas hombre diarias por etapa y el numero de total etapas
productiva se calcula la mano de obra necesaria. Se representan los resultados en la tabla
6.14. Se considera que los turnos son de 8 horas y cada operario trabaja 6 dias a la semana,

por lo tanto se adicionan los franqueros para cubrir turnos.
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Tabla 6.14. Requerimientos de mano de obra para el proceso productivo.

140
24
8
3
18

24

Precio hora hombre

Para estimar el precio hora hombre se acudid al acuerdo salarial de la Federacién de
Sindicatos de Trabajadores de Industrias Quimicas y Petroquimicas de la Republica
Argentina, Julio 2021. Seguin el Articulo 3 del Convenio Colectivo de Trabajo de la
FESTIQYPRA, son diversas las categorias que comprenden al personal de produccidn. Para
el presente proyecto, se seleccionan como las mds adecuadas a las categorias A y B,
detalladas a continuacion.

e (Categoria B: “El personal comprendido en esta categoria, deberd poseer
conocimientos bdsicos del proceso que realiza, siendo éstos de relacidn directa con la
marcha normal y buen funcionamiento de las unidades operativas donde se
desempeiie.”

e Categoria A: “El personal comprendido en esta categoria es aquel que efectia tareas
en planta y/o secciones productivas, en procesos de fabricacion o parte de él, que
requiere conocimientos del proceso y experiencias necesarias adquiridas a través del
trabajo realizado. A tal fin, deberdn interpretar instrumentos de control y/o realizar
andlisis de rutina, pudiendo introducir modificaciones para la correcta marcha de las

unidades operativas donde se desempena.” [Citado de CCT - FESTIQYPRA]
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El precio hora hombre comprendido para dichas categorias se presenta en la tabla

6.15. Se decide trabajar con un promedio de ambos, dado que se desconocen detalles sobre el
personal requerido. Dicho valor es convertido a délares con el cambio oficial del dia 28 de
noviembre de 2021, consultado en el Banco Nacidn Argentino. Ademds, se considera que las

cargas sociales representan un 35% adicional al sueldo.

Tabla 6.15. Sueldo de empleado de planta de operacién promedio.

280,07
303,39
56.012
100,8
556
35%
194
750

Para el cdlculo anual se considera que, aunque la planta opera 345 dias al afo,

igualmente se abonan 12 meses anuales. Finalmente, el costo de mano de obra anual es:

Costo de mano de obra = 211.546 USD/afio

6.3.1.3. Costo de servicios

Este rubro contempla todos los gastos por consumo de energia eléctrica, vapor, agua y otros
servicios que se suministran para el proceso. Para su cdlculo se debe conocer el consumo y
precio de cada servicio. En este caso se consideran servicios de energia eléctrica, vapor, agua

y reposicidn de fluido térmico.

6.3.1.3.1. Energia eléctrica

Para el cédlculo de consumo eléctrico se recurre al tarifario provisto por EDENOR, una
empresa privada que presta servicio de distribucidon y comercializacion eléctrica en el
noroeste de la Ciudad de Buenos Aires. Para conocer el consumo es necesario estimar la

potencia eléctrica consumida por los equipos principales, dicho valor se calcula en el
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Capitulo 5y es de 316,33 kW. Al ser el consumo energético mayor a 50 kW corresponde a la

categoria de grandes demandas y se supone que se alimenta con corriente de baja tension
(tensiones de hasta un 1 kV inclusive). En la tabla 6.16 se muestra el cuadro tarifario provisto

por ENRE (Ente Nacional Regulador de la Electricidad) para EDENOR.

Tabla 6.16. Cuadro tarifario de electricidad.

Tarifa 3. General para Baja Tensién >= 300

kW Potencia Contratada

5.086,85

536,3

8,284

7,938

7,590

El valor de kWh depende del horario del dia en el que el equipo consuma la corriente
eléctrica, considerando que el horario resto es entre 5y 18 hs, el horario pico entre 18y 23 hs,

y el valle entre 23y 5 hs.

Costo de electricidad = Costo fijo + Costo por Potencia Contratada + Costo Horario Pico +

Costo Horario Resto + Costo Horario Valle

Costo de electricidad = 61.042 —— + 2.035.773—— + 4.520.324 —— + 11.261.959 —— + 4.969.956

ano ano

$

afo

Costo de electricidad = 22.849.054 %

Considerando un valor de cambio ddlar-peso argentino de 100,8 $/USD (Banco

Nacidn, consultado el 28 de noviembre de 2021), el valor resulta:
Costo de electricidad = 226.677 USD/aiio
6.3.1.3.2. Gas natural

Para estimar este costo se considera como gasto principal el consumo de gas natural para la
generacion de vapor en la caldera de vapor y en la de fluido térmico. El consumo calculado

en el Capitulo 5 resulta de 299 Nm®/h para la caldera de fluido térmico y 3,3 Nm®h para la
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caldera de vapor. Conociendo el factor de conversiéon provisto por el fabricante de las

calderas se sabe que 10,83 kW equivalen a 1INm’/h. A partir de este factor, se estima el
consumo de las calderas que resulta de 3.238,17 kW para caldera fluido térmico y 35,74 kW
para la caldera de vapor. Luego, dividiendo por el poder calorifico del gas natural de
39.208,26 kJ/m®, se obtiene el volumen de gas natural de cada caldera siendo 0,083 m%s para
la caldera térmica mientras que la de vapor resulta en 0,0009 m?s de gas natural. Finalmente,
se logra estimar el consumo total de gas natural por dia que es de 7.214,4 m®/dia.

Las tarifas de gas natural se obtienen del cuadro tarifario previsto por la empresa
NATURGY BAN S.A, como se muestra en la tabla 6.17, correspondiente al afio 2021 para el
norte de Buenos Aires considerando que la categoria es la P3 ya que el consumo de gas
natural se encuentra entre 1001y 9000 m*/da.

Tabla 6.17. Cuadro tarifario de gas natural.

NATURGY BAN S.A

(norte de Buenos Aires)

Categoria P3

2.837,74

10,006

Considerando que la planta opera las 24 horas durante 345 dias se calculan los costos

de gas natural.

Costo de gas natural = Costo fijo + Costo variable

3 .
S_x 128 1 10,006 * 7.214, 42— * 345-4L
es ano m

m dia afio

Costo de gas natural = 2.837,74

Costo de gas natural = 24.939.841 =
ano

Considerando un valor de 100,8 $/USD, el valor resulta:

Costo de gas natural = 247.419 USD /afio

279



Capitulo 6 - Analisis econémico del proyecto ;WL?N?W

6.3.1.3.3. Agua

Para la estimacidn de este servicio se tiene en cuenta la reposicion de agua correspondiente a
la pérdida por arrastre de vapor en la torre de enfriamiento y pérdida de vapor de agua en la
caldera.

Se busca el tarifario de consumo de agua potable de la empresa Agua y Saneamientos
Argentinos S.A (AySA), empresa concesionaria de servicios publicos de agua potable y
tratamientos de desagiies cloacales para la Ciudad de Buenos Aires. En las modalidades de
las facturas posee un costo fijo mensual de ARS$82,77 (0,84 USD) y un costo variable de
ARS$25,58 (0,26 USD) por metro cubico de agua consumida.

Las pérdidas por evaporacion en la torre de enfriamiento son un valor porcentual de

la alimentacién de agua, informados por el fabricante Mesan USA. Por lo tanto, se calcula el

3
m

caudal de reposicidn, obteniéndose un valor de 4,907 ——,

mientras que el caudal de

reposicion de la caldera de vapor se estima en un 5% de la produccién de vapor, obteniéndose

3
un valor de 0,0025 mT
A partir de los datos de reposicion de agua y en funcidn de las tarifas de la empresa

AySA se obtienen los costos de servicios de agua.

Costo agua = Costo fijo + Costo variable

3 .
Costoagua = 0,84 B2 x 12 4 g 2682+ 117,828-2— * 345-4%
mes afio m dia

ano

Costo agua = 10.327 USD/aio

6.3.1.3.4. Fluido térmico
Para la estimacion de este costo se considera un valor de reposicion del fluido térmico para
la caldera, debido a posibles pérdidas o degradacion del mismo. Por eso se toma un 3,5% del

volumen total de fluido térmico adquirido inicialmente, que es necesario reponer por afo.

Costo de fluido térmico = 4.376 USD/afio
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Finalmente, de la suma de todos los servicios se obtiene el costo total anual.

Costo de servicios = 488.799 USD /afio

6.3.1.4. Costo de supervision
Comprende los salarios del personal responsable de la supervision directa de las distintas
operaciones. La magnitud de la supervision del proceso que se implementa en una planta
esta estrechamente vinculada con la cantidad total de mano de obra, la complejidad de la
operacion y los niveles de calidad de los productos.

El costo de supervision puede considerarse como el 10-25% del costo de la mano de
obra directa. Se considera el promedio del rango (17,5%).

Costo de supervisién = 0,175 * Costo de mano de obra directa

Costo de supervision = 37.021 USD/afio

6.3.1.5. Costo de mantenimiento

Este rubro incluye los costos de materiales y mano de obra (directa y supervision) empleados
en planes de mantenimiento preventivos y en reparaciones a debidas a roturas o desperfectos
en el funcionamiento.

En caso de no contar con informacion detallada de las horas hombre y el gasto en
repuestos para el mantenimiento, el costo puede estimarse anualmente como un porcentaje
del capital de equipos. Es una buena préctica de la industria considerarlo entre un 2y 3% de
la inversién en equipos ya instalados. Para estimar este caso, se considera el valor mds alto
del rango, ya que aunque se desarrollan procesos relativamente simples, en la mayoria de los

equipos se trabaja en condiciones extremas: alta presidn, altas temperaturas o vacio.

Costo de mantenimiento = 0,03 * [E = 143.052 USD/afio
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6.3.1.6. Costo de laboratorio

Incluye el gasto de los ensayos de laboratorio para el control de las operaciones y el control
de la calidad de los productos.

En ausencia de datos para el cdlculo, el costo de laboratorio se puede estimar como
porcentaje (2 al 20%) del costo de la mano de obra directa. Se considera el valor promedio del
rango (11%).

Costo de laboratorio = 0,11 * Costo de mano de obra directa

Costo de laboratorio = 23.270 USD/afio

6.3.1.7. Costo de envases

El costo de envases considera todos los gastos en los que se incurre para contener el
producto para su comercializacion. Se deben considerar el envase primario, el envase
secundario (si corresponde) y el embalaje. Se incluyen por ejemplo cajas, botellas, frascos,
bidones, tambores, bolsas y todo otro material que se utilice para contener el producto,
transportarlo e informar al consumidor (segun se disefie en la estrategia de marketing que
adopte la empresa).

Para estimar el costo de envases se requiere conocer las cantidades requeridas de
cada tipo de envase y/o embalaje y el precio de éstos a valor puesto en fdbrica. Si el producto
se comercializa a granel no se producirdan erogaciones por la compra de envases y embalajes
y el costo de envases serd igual a cero.

En la planta en cuestidn, los alcoholes grasos producidos se comercializan en estado
liquido a granel. Los mismos serdn almacenados en tanques disefiados para este propdsito en
planta. Luego camiones cisterna contratados transportaran el contenido hasta el puerto de
origen donde serd enviado a su destino. Debido a la logistica que se plantea para el
transporte, no se asignan cargos en esta seccién; sino que se asumen que ya se encuentran

incluidos dentro de “Costos de venta y distribucion”, analizado posteriormente.

Costo de envases = 0 USD/afio
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6.3.1.8. Costo de catalizador

El catalizador que se utiliza para que ocurra la reaccién de hidrogenacidn sufre
desactivacidon, por lo tanto debe reponerse para mantener constante su actividad.
Conociendo que se consumen 5 kg de catalizador por cada tonelada de alcohol producido y
se producen 2 ton/h de alcohol, se considera que se debe reponer 10 kg/h de catalizador .
Ademds, se obtiene mediante la plataforma online de ventas Made in China que el precio
FOB del catalizador de cromito de cobre al 99% es de 50 USD/kg (HUBEI AOKS BIO-TECH
CO.,LTD). Asimismo, se considera un 30% adicional para incluir gastos de importacién
(fletes y seguros), resultando un precio de 65 USD/kg.

Luego, se calcula el costo de catalizador:

Costo de catalizador = 10 k—hg * 65 % = 650 L}ID

Costo de catalizador = 650 ﬁhD * 24 % * 345 d—fa
1a ano

Costo de catalizador = 5.382.000 %

Se observa que el costo de catalizador es muy elevado, esto se debe principalmente a
la necesidad de reposicidon constante para mantener la actividad del mismo. En otra instancia
se podria llegar a evaluar la posibilidad de instalar una linea de regeneracién de catalizador.
Hay patentes que tratan sobre este tema, como por ejemplo la nimero 3.699.054, “Copper
Chromite Hydrogenation Catalyst Regeneration Process” En primer lugar, se somete al
catalizador a un enjuague con un liquido voldtil, con el fin de remover la capa de alcohol
graso que lo recubre. Posteriormente, sufre un proceso de secado para eliminar lo que podria
llegar a haber quedado del solvente volatil. Por ultimo, se calienta el catalizador en una
atmdsfera controlada de oxigeno a alta temperatura, volviendo a oxidar el catalizador a su
forma de cromito de cobre. Una desventaja de este proceso a escala industrial, es la gran
cantidad de solvente que se utiliza y desecha, por eso suele realizarse a escala laboratorio. Se
tendria que estudiar una alternativa para escalar el tratamiento, evitando el desperdicio de

solventes.
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6.3.1.9. Costo de suministros

En este costo se incluyen los materiales usados por la planta industrial excluyendo los items
que ya fueron considerados en los rubros correspondientes a materia prima, materiales de
reparacion o embalaje. A modo de ejemplo, se incluyen los aceites lubricantes, material de
vidrio y material para limpieza. Se estima como el 0,5 a 1% de la inversidn fija de la planta.
En este caso, se toma el valor promedio obteniéndose asi que el costo anual de suministros es
el 0,75 % de la inversidn fija.

Costo de suministros = 0,0075 * Inversion fija

Costo de suministros = 134.178 USD /aio

6.3.1.10. Distribucion de costos variables
Al sumar los costos variables anuales de todas las categorias anteriores, se obtiene el costo

variable total anual.

Costo variable total = 12.084.465 USD/aino

Luego, en la figura 6.3 se observa la distribucidn de los costos variables. El costo que
presenta mayor valor es el de materia prima con un 46,9%, seguido por el costo del

catalizador con un 44,5%.

Catalizador
5 Matetia prima
16,9%

Manteninento

Servicios Mano de obra
|.8%

Figura 6.3. Distribucidn de los costos variables.
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6.3.2. Costos fijos

A continuacion, se detallan las distintas categorias que constituyen los costos fijos.

6.3.2.1. Depreciacion
La depreciacidn hace referencia a la disminucidén en el valor de un bien. La mayoria de los
bienes van perdiendo valor a medida que crece la antigiiedad, dado por diferentes razones.
Entre ellas se puede destacar la depreciacion: fisica, funcional, tecnoldgica, por agotamiento,
y monetaria. Esta pérdida en valor se reconoce en précticas de contabilidad como un gasto de
operacion. En lugar de cargar el precio de compra completo de un nuevo bien como un gasto
de una sola vez, la forma de operar es distribuir su costo de compra durante la vida del bien
en los registros contables.

El costo de depreciacion depende de la vida util (n), del capital invertido, del valor
residual y del método seleccionado. En general, el costo de depreciacién anual responde a la
ecuacion 6.3.

Costo de depreciacionanual = e. (IF-L) = e. IF ) Ecuacion 6.3
depreciable
Donde:
- e =factor de depreciacidn anual (depende del método utilizado)

- IF =inversion fija

- L =valor residual o de reventa al final de la vida util de un bien (10% IF)

La depreciacidn por linea recta es la mds simple en la aplicacidn y el método mads
ampliamente usado. La depreciacion anual es constante. En este método, el factor de

depreciacién anual se calcula:

Donde n corresponde a la vida util del proyecto (20 afios).

En consecuencia, el costo de depreciacion anual resulta:

Costo de depreciacion anual = % (IF = L)
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Finalmente, el valor de la depreciacidn anual es de:

Costo de depreciacion anual = 805.069 USD/ano
6.3.2.2. Impuestos
Este costo corresponde a impuestos fijos a la propiedad. El rubro puede variar de acuerdo
con las leyes vigentes. Depende del lugar donde estd ubicada la planta industrial, ya que las
plantas situadas en ciudades abonan mds impuestos que las correspondientes a regiones
menos pobladas. No se incluyen aqui los impuestos sobre la ganancia. Este costo se puede
estimar entre el 1 al 2% de la Inversidon fija. En este caso, se toma un valor promedio del

rango, obteniéndose asi que el costo anual de impuestos es el 1,5 % de la inversion fija.

Costo de impuestos = 268.356 USD/afio
6.3.2.3. Seguros
Este rubro depende del tipo de proceso e incluye seguros sobre la propiedad (incendio, robo
parcial o total), para el personal y para las mercaderias (pérdidas parciales, totales). El costo
anual de este rubro se puede estimar entre el 0,5 al 1% de la inversién fija. En este caso, se
toma un valor promedio obteniéndose asi que el costo anual de seguros es el 0,75 % de la
inversion fija.

Costo de seguros = 134.178 USD/afio

6.3.2.4. Financiacion
Se asume que el proyecto se afronta con capital propio, por lo que el costo de financiacidn se
desprecia.

Costo de financiaciéon = 0 USD/aio

6.3.2.5. Ventas y distribucion

Esta seccidn del costo de produccién 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 ventay la participacidn en ferias, entre otros. Generalmente, este costo se calcula
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como un porcentaje del 1 al 5% de los ingresos por ventas anuales. En este caso, se toma un

valor promedio, obteniéndose asi que el costo de ventas y distribucién es del 3 % de ingresos
por ventas anuales.

Se debe estimar el ingreso por ventas anuales. Se conoce el precio por venta del
alcohol graso en 1.800 % (consultado a la directora del departamento de Adquisiciones y
Comercio Exterior de Quimica Anastacio). A partir de este y la capacidad nominal de
produccidn de 2 an, considerando que la planta funciona al 100% de su capacidad de diseno,

se obtienen las ventas anuales. Los resultados figuran en la tabla 6.18.

Tabla 6.18. Produccidn anual de alcoholes y precio de venta.

Produccidén (kg/h) Produccidn (ton/afio) Precio (USD/ton)

576 4.771 1.800
1.424 11.789 1.800
2.000 16.560

29.808.000

Luego, se obtiene el costo anual de ventas y distribucidn.

Costo de ventas y distribucion = 894. 240 USD /afio

6.3.2.6. Direccion y administracion

Este componente del costo de produccion incluye todos los gastos de la administracidn de la

empresa, como por ejemplo los salarios del personal administrativo y los gastos generales,

tanto de insumos como de servicios limpieza de oficinas, seguridad, servicio de medicina

laboral, transporte entre plantas o sedes. Ademds, este costo contempla los gastos de

direccién de la empresa, el pago a servicios de asesoramiento legal, contable y de auditoria.
Este costo se puede estimar como un porcentaje entre el 20 a 40% del costo de mano

de obra directa. En este caso, se considera un valor del 25 % de mano de obra.

Costo de direccion y administracion = 52.886 USD/aio
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6.3.2.7. Investigacion y desarrollo

Los costos de investigacién y desarrollo incluyen los salarios del personal directamente
relacionado con este tipo de tarea, los gastos fijos y de operacién de toda la maquinaria y
equipos utilizados, el costo de materiales y suministros, entre otros. Este costo, puede
estimarse como un porcentaje entre el 0,5 al 5% del valor de los ingresos por ventas anuales.
En este caso, se considera un valor promedio obteniéndose asi que el costo por investigacion

y desarrollo anual es de 2,75 % de los ingresos por ventas anuales.
Costo de investigacién y desarrollo = 819.720 USD/ano

6.3.2.8. Distribucion de costos fijos

Al sumar todos los costos anteriores, se obtiene el costo fijo total anual.
Costo fijo total = 2.974.451 USD/afio

En la figura 6.4 se observa la distribucion de los costos fijos.

Costo de seguros
4,50
Costo de impuestos

Costo de Ventas y Distribucion

Costos de depreciacion

371%

Costo de Direccion y Administracion
1.8%

Costo de Investigacion y Desarrollo

8 Eag

Figura 6.4. Distribucion de costos fijos.

6.3.3. Distribucidn de costos de operacion

En la figura 6.5 se muestran los costos de operacion totales y su distribucidn entre costos

fijos y variables. Los costos totales de operacién se obtienen de la suma de los costos fijos 'y
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los costos variables. Se observa que los costos variables representan la mayor proporcion de

los costos de operacion debido, principalmente, a los altos costos de materia prima y

catalizador.

Costos fijos
19 8%

Costos variables
8(),2%

Figura 6.5. Distribucidn de costos de operacidn, entre fijos y variables.

6.4. Ingresos por ventas

Para estimar los ingresos por ventas de la planta, se estima que en el primer afo se opera al
60% de su capacidad de produccion. Luego, en el segundo afo al 80% y a partir del tercer afio
se alcanza el 100% de su capacidad. En la tabla 6.19 se presentan los ingresos por ventas en

todos los anos de vida util del proyecto.

Tabla 6.19. Ingresos por ventas en la vida til del proyecto.

Ingresos por ventas anuales

Ano 1

80% 100%

% de operacion 60%

Produccidn cetilico (ton/afio) 2.862 3.816 4771

Ingresos cetilico (USD/afio) 5.152.174 6.869.565 8.586.956

Produccidn estearilico (ton/afo) 7.074 9.432 11.789

Ingresos estearilico (USD$/afio) 12.732.626 16.976.835 21.221.044

Ingresos x ventas totales (USD$/afio) 17.884.800 23.846.400 29.808.000

289



Capitulo 6 - Analisis econémico del proyecto ;WL?N?W

6.5. Cronograma

Para llevar a cabo la ejecucion de un proyecto se deben atravesar distintas etapas, que

contemplan distintos niveles de detalle. Entre las etapas se distinguen:

v Ingenieria bdsica

Define los lineamientos generales e ideas basicas del proyecto. Estas definiciones del
proyecto son los pilares en que se basard la ingenieria de detalle, para la ejecucién de los
planos constructivos. La ingenieria bdsica es desarrollada por un grupo pequefio de
ingenieros, que elaboran planos, especificaciones técnicas, y si corresponden documentacion
de licitacion.

La ingenieria bdsica no es constructiva, con los planos disponibles en esta etapa no se
pueden construir ni montar los equipos. Esta documentacion es suficiente para evaluar la
obra y los trabajos de montaje, con suficiente aproximacién para lograr una cotizacion

valida.

v Ingenieria de detalle

La ingenieria de detalle se fundamenta en la ingenieria bdsica, tomando los lineamientos
indicados, y desarrollando planos constructivos. El trabajo consiste en convertir la
informacidn de la ingenieria basica en el diseno detallado necesario, de manera de que se
pueda comprar y/o construir los equipos y elementos involucrados. Ademads, que puedan ser
montados en forma ldgica cumpliendo los requerimientos técnicos de la instalacién. Es
decir, se debe contar con planos que reflejen los equipos adquiridos y a construir, y su

distribucidn en el espacio.

Adquisicion del terreno
Movimiento de suelos y obras civiles

Montaje de equipos principales

S U N

Montaje electromecdnico
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Comisionamiento

Pruebas con agua

Puesta en marcha

< <N <<

Periodo de optimizacion de proceso hasta alcanzar condiciones nominales

Para organizar las etapas a llevar a cabo y determinar el periodo correspondiente a
cada una, se presenta a continuacion un diagrama de Gantt en la figura 6.6 Se considera
para este tipo de proyecto un tiempo de dos afios entre el planteo del proyecto y la puesta en

marcha hasta alcanzar la produccién éptima.

periodo permitido para 'a adquisicion

Figura 6.6. Diagrama de Gantt de la ejecucidn del proyecto.

6.6. Justificacion de la inversion

El objetivo del presente proyecto es plantear la posible incorporacién de una nueva linea de
produccidn de alcoholes grasos a una planta ya existente, utilizando como materia prima los
acidos grasos producidos.

Son varias las razones por las que se justifica la inversion en el proyecto. En un
primer lugar, el proyecto surge de la necesidad de explorar un nuevo mercado todavia no
explotado en la Argentina. Los alcoholes grasos son un producto importado por varias
empresas productoras de cosméticos y articulos de cuidado personal. Esto permitiria a las
empresas adquirir materia prima en el mercado local, sin necesidad de llevar a cabo su
importacidon. De la misma manera, parte de la produccidn estaria destinada a la exportacion,

por lo que le permitiria al pais la insercion en el mercado mundial de los alcoholes grasos.
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Ademds de los beneficios otorgados al mercado Argentino, asi como a las empresas

consumidoras de alcoholes grasos, el proyecto se plantea debido al beneficio generado en la
presente empresa. La cadena de produccidn que transforma los dcidos grasos en alcoholes
grasos genera un aumento del valor agregado. Esto generaria una mayor ganancia para la
empresa.

En definitiva, el presente proyecto brinda una gran variedad de beneficios para la

empresa en cuestién y el sector econémico argentino.
6.6.1. Comparacion planta productora de acidos grasos y alcoholes grasos

6.6.1.1. Comparacion de costos de produccion

Para evaluar la conveniencia de la inversion en el proyecto, se puede hacer una comparacién
entre la produccion original y el producto nuevo. En primer lugar, se realiza una
comparacion de costos de produccion en la tabla 6.20.

Tabla 6.20. Comparacidn costos de produccion de dcidos grasos y de alcoholes grasos.

Costos variables (USD/afio) Costos fijos (USD/afio)

3.929.982 2.315.212
12.084.465 2.974.451
307% 128%

Al analizar los costos de produccion de la planta de produccidn de alcoholes grasos
son notablemente mds altos, tanto los variables como los fijos. Sin embargo, hay que analizar

la diferencia en los beneficios generados por la nueva instalacion.
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6.6.1.2. Comparacion de los ingresos por ventas y beneficio neto

Tabla 6.21. Comparacién de ingresos por ventas para la planta original y la disefiada.

Precio de venta Ingresos por ventas

Produccidn (ton/ano)

(USD/ton) (USD/ano)

Acido oléico 8.018 930
16.294.240

Acido estedrico 10.459 845
17.208* 882 15.175.892
16.560 1.800 29.808.000

*Materia prima necesaria para producir la capacidad nominal de la planta de alcoholes grasos.

En la tabla 6.21 figuran los ingresos por ventas de ambas plantas. En las primeras
dos filas de la planta de dcidos grasos se presentan la capacidad de produccidn planteada con
los correspondientes ingresos por ventas. En la tercera fila, los ingresos por ventas generados
por la cantidad de materia prima necesaria para alcanzar a producir la capacidad nominal de
la planta de alcoholes grasos. Por ultimo, en la cuarta fila figuran los ingresos por ventas
para la capacidad nominal de la planta de alcoholes grasos. Como es notorio, los ingresos
dados por los alcoholes grasos son mayores que los que habria si se vendieran directamente
los dcidos a utilizar (un 96,4% mayor). Esto se debe a que el precio de venta de los alcoholes
grasos es mucho mayor que el de los dcidos. Sin embargo, cabe destacar que no se debe
detener unicamente en este cdlculo, y lo que se debe analizar para determinar la
conveniencia de este proyecto por sobre el anterior es el beneficio neto.

En la tabla 6.22, se analiza el beneficio neto para ambos casos. Como se comentd
anteriormente, se considera como produccidon de dcidos grasos a aquella necesaria como
materia prima para la capacidad nominal de alcoholes grasos. Esto es asi, para analizar la
conveniencia de su procesamiento como materia prima respecto a su venta directa. Para
ambos casos se considera linea recta como método de depreciacidon interna, una tasa

impositiva del 35%, y un valor residual al fin de la vida util del 10%.
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Tabla 6.22. Comparacién y andlisis de beneficio neto para la planta actual y el proyecto (en USD/afio).

Planta dcidos grasos Planta alcoholes grasos

Ventas netas del ejercicio [USD/afo] (a) 15.175.892 29.808.000
3.929.982 12.084.465
913.619 805.069
2.315.212 2.169.381
Total costos (CV + Dep. + CF (b)) 7.158.812 15.058.915
BNAI (a - b) 8.017.080 14.749.085
8.017.080 14.749.085
2.805.978 5.162.180
BN = BNAI - impuestos 5.211.102 9.586.905

El nuevo proyecto presenta un beneficio neto que es un 84% mayor que el valor
original. Esto hace concluir que la instalacién de la planta productora de alcoholes grasos es

conveniente, ya que se obtiene un beneficio mucho mayor.

6.6.2. Cuadro de usos y fuentes

La presentacion de la informacion se facilita mediante la integraciéon de los datos en el
denominado "cuadro de usos y fuentes de fondos", donde se muestra cudl es el origen o
fuente de los fondos y cudl es su destino final. Los datos para la preparacién del cuadro de
usos y fuentes para el periodo de construccidon de la planta provienen del calendario de
inversiones y de la decision respecto a las fuentes de recursos a utilizar, considerando el ano
como periodo de tiempo.

Al momento de realizar la inversién resulta importante conocer el tiempo que va a
demorar el proyecto, hasta lograr operar a los niveles planificados. Como la planta dura dos
anos entre el planteo del proyecto y la puesta en marcha hasta alcanzar la produccién
Optima, el proyecto comienza en el afio -1 por lo que recién se observardn ingresos por venta
en el ano 1. En la tabla 6.23 se observa el cuadro de usos y fuentes correspondiente al

proyecto, para el mismo se considera una tasa impositiva del 35 % y un estdndar financiero
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de 10%. Debido a que en los anos de 3 a 20 el porcentaje de utilizacion de la planta es el

mismo, lo que genera que los resultados sean iguales, se presentan todos en una misma

columna para simplificar la lectura del cuadro de usos y fuentes

Tabla 6.23. Cuadro de usos y fuentes.

CUADRO DE USOS Y FUENTES

Ano 1

FUENTES

Capital propio (IFT+ IW) [USD] 21.980.977

Crédito banco =

Ventas netas del ejercicio [USD/afo] 17.884.800 23.846.400 29.808.000

Total (a) 39.865.777 23.846.400 29.808.000

USos

Activo fijo (IFT) [USD] 19.982.706

Activo de trabajo (IW) [USD] 1.998.271

Costos de produccion (interna) [USD/afio] 10.225.129 12.642.022 15.058.915

32.206.106 12.642.022 15.058.915

BNAI= (a)-(b) (interno) [USD/ano] 7.659.671 11.204.378 14.749.085

Impuestos a las ganancias (BNAI legal) [USD/afio] 2.680.885 3.921.532 5.162.180

BN=BNAI-Impuestos [USD/afio] 4.978.786 7.282.845 9.586.905

Depreciacion interna (linea recta) [USD/afo] 805.069 805.069 805.069

FC= BN+ Deprec.interna [USD/afio] 5.783.855 8.087.915 10.391.975

295



Capitulo 6 - Andlisis econémico del proyecto Jmmm

6.6.3. Calculo de la rentabilidad del proyecto

Para estudiar la factibilidad de un proyecto se debe evaluar la rentabilidad del mismo. En
funcidn de los resultados obtenidos e integrando con los criterios de decisién que la empresa
defina el proyecto se acepta, se rechaza, o bien se proponen cambios para ajustar los puntos
que determinan un retorno sobre la inversidn menor a la expectativa de los empresarios. El
objetivo de un inversor o de una compafia es siempre maximizar las ganancias respecto a la
inversion de capital necesaria para generar dichos ingresos. En consecuencia,
conceptualmente, la rentabilidad es una medida de la ganancia obtenida por una actividad en
relacién a la inversidn de capital necesaria para que esa actividad se realice.

Los criterios para la evaluacidn de la rentabilidad de los proyectos pueden clasificarse
segun tengan en consideracion, o no, el valor temporal del dinero. Uno de los mas destacados
principios financieros indica que una unidad monetaria recibida en el futuro vale menos que
una unidad monetaria recibida hoy. La razdn de esta situacion es que, si el dinero estuviese
disponible en la actualidad el mismo podria ser invertido para ganar un rendimiento a lo
largo del tiempo. Entonces, como el dinero tiene un valor en el tiempo, la valuacién de un
activo debe incluir el ajuste en el tiempo de los flujos de fondos generados por dicho activo
para determinar su valor en un punto temporal comin. De esta manera, los métodos
utilizados para la evaluacién de la rentabilidad econémica o financiera de un proyecto de
inversion pueden clasificarse en:

- Estdticos: no tienen en consideracion el valor temporal del dinero.
¢ Tasa de retorno sobre la inversidn original
¢ Tasa de retorno sobre la inversién promedio
¢ Tiempo de repago

- Dindmicos: tienen en consideracidn el valor temporal del dinero.
¢ Valor presente o Valor Actual Neto
¢ Tasa interna de retorno

¢ Flujo de caja descontado
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A causa de la variedad de métodos para determinar si un proyecto es rentable, se

suele tomar como criterio la utilizacion de un método dindmico y otro estdtico. Esto se debe
a que cada método tiene sus ventajas y desventajas. Al evaluar la rentabilidad de forma
combinada, se intentan compensar los fallos que podrian llegar a tener los métodos. Para
evaluar el presente trabajo, se parte evaluando con un método dindmico. A continuacion, se
utiliza un método estdtico: el tiempo de repago. En caso de que el método dindmico diera no
rentable, no se continuaria con la evaluacién con esa tasa de rentabilidad: se descarta el
proyecto, o se deberfa disminuir la TRMA considerada. Si el método dinamico resulta en una
rentabilidad aceptable, se procede a evaluar con un método estdtico. Si el método estdtico

genera un resultado positivo, el proyecto se acepta como rentable.

6.6.3.1. Valor presente
Es la cantidad adicional de dinero a la inversidn total que serfa requerida al comienzo del
proyecto para que, usando una tasa de interés pre-asignada, se logren producir flujos de caja
iguales a, y al mismo tiempo que, los generados por el proyecto. Este método compara los
valores presentes de todos los flujos de caja con la inversidn total original.

El valor presente del proyecto es igual a la diferencia entre el valor presente de los

flujos anuales de fondos y la inversion inicial total, como se observa en la ecuacién 6.4.

m o FC
VP =% ‘— — ] Ecuacion 6.4.
a+iy T

j=1
Donde:
v FC],: flujo de caja en periodo j (USD/afio)
v I.: inversion total en el periodo (USD)

v i:tasa de interés
v n:vida util (afios)

Siendo:

FC1 FC2 FCn+IW+L+terreno
—IT + -+ — +..+ -
a+d) 1+ (1+i)

VP
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Para el cdlculo del valor presente en este proyecto se considera una tasa de interés o

TRMA de 20%, debido a que se trabaja con la construccién de una planta nueva y por las
fluctuaciones constantes de la economia en la Argentina que aumentan el riesgo.

A partir de la ecuacién 6.4 se obtiene el siguiente valor presente.
Valor presente = 23.326.701 USD

6.6.3.2. Tasa interna de retorno (TIR)

Este método tiene en cuenta el valor temporal del dinero invertido con el tiempo y esta
basado en la parte de la inversién que no ha sido recuperada al final de cada afio durante la
vida util del proyecto. Se establece la tasa de interés que deberia aplicarse anualmente al
flujo de caja de tal manera que la inversion original sea reducida a cero (o al valor residual
m4ds terreno mds capital de trabajo) durante la vida util del proyecto. Por lo tanto, la tasa de
retorno que se obtiene por este método es equivalente a la mdxima tasa de interés que podria
pagarse para obtener el dinero necesario para financiar la inversién y tenerla totalmente
paga al final de la vida util del proyecto. Por lo tanto, en este método se especifica que la
diferencia entre el valor presente de los flujos anuales de fondos y la inversion inicial total
sea igual a cero.

Se obtiene la TIR o tasa de interés “r” despejando de la siguiente ecuacidn:

n

FC.
Yy ———IT=0

oy s
Siendo:
FC1 FC2 FCn+IW+L+terreno
—IT + - + — ..+ - =0
(1+r) (1+r) (1+r)
Para el proyecto resulta:
TIR = 39,2%

6.6.3.3. Tiempo de repago
Se define como el minimo periodo de tiempo tedricamente necesario para recuperar la

inversidn fija depreciable en forma de flujos de caja del proyecto.
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Inversion fija depreciable
Flujo de caja

Tiempo de repago =

Luego, el tiempo de repago se obtiene como:

IF—L
Flujo de caja

Tiempo de repago =

El proyecto resulta rentable por el método estdtico del tiempo de repago si:

vida Util del proyecto (n)
2

Tiempo de repago =

La ecuacion es aplicable sélo si todos los flujos de caja del proyecto son iguales. En
caso de que el proyecto en andlisis tenga flujos de caja crecientes o decrecientes, el tiempo
de repago se debe determinar aplicando el método grafico. Consiste en graficar en ordenadas
el flujo de caja acumulado del proyecto y en abscisas los afios del proyecto. El flujo de caja
acumulado puede calcularse considerdndolo en el ano cero igual a la inversién fija
depreciable. En este caso, el tiempo de repago resulta de la lectura directa en el grifico de
aquél tiempo para el cual el flujo de caja acumulado se hace cero. Se utiliza el método gréfico

para calcular el método de repago en este caso, figura 6.7.

Tiempo de repago (método grafico)
200.000.000,00

150.000.000,00
100.000.000,00

50.000.000,00

0.00 —

-50.000.000.00

Fujo de caja acumulado (FCA) [USD/aio]

5 10 15 20

Tiempo [anos]

Figura 6.7. Método grafico para el cdlculo del tiempo de repago.
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A partir del método gréfico, el tiempo de repago resulta:

Tiempo de repago = 2 afios

6.6.3.4. Analisis de rentabilidad

En la tabla 6.24, se observa los valores obtenidos para el valor presente, tasa interna de
retorno y tiempo de repago.

Tabla 6.24. Valores obtenidos de rentabilidad.

Tasa interna de Tiempo de
Valor presente (USD)

retorno (%) repago (afios)

23.326.701 39,2 2

A partir de los datos obtenidos se debe analizar si el proyecto es rentable o no.
Primero se analiza el método dindmico para cumplir con dicho método debe verificarse las
siguientes desigualdades, Valor presente = 0y TIR = TRMA. En funcién de los datos de la
tabla 6.24 se puede afirmar que las dos desigualdades se cumplen y por lo tanto el método
dindmico queda verificado.

Una vez verificado el método dindmico, se analiza el modelo estdtico, para cumplir
con dicho método debe verificarse que n, < % A partir de los valores obtenidos de la tabla
6.24, al ser el tiempo de repago menor a la mitad de la vida util del proyecto, se verifica que
se cumple la desigualdad mencionada anteriormente.

Una vez verificado el método dindmico y el estdtico se concluye que el proyecto es

rentable.

6.6.3.5. Punto de equilibrio

El punto de equilibrio es aquel punto de actividad de la empresa en el cual los ingresos por
ventas del producto son exactamente equivalentes a los costos totales de produccién. Es
decir, es aquel punto de actividad en el cual la empresa no tiene ganancias ni pérdidas

monetarias.
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Si la empresa conoce de antemano este punto de equilibrio, podrd determinar con

certeza el nivel de ventas necesario para cubrir todos los gastos y comenzar a obtener
ganancias. Por el contrario, si las ventas realizadas no alcanzan el punto de equilibrio, la
empresa tendrd pérdidas monetarias.

6.6.3.5.1. Consideraciones del modelo lineal de punto de equilibrio

Al plantear el modelo lineal de punto de equilibrio se deben tener en cuenta ciertas
consideraciones:

- Los costos fijos totales son independientes de la produccién.

- Los costos variables totales son linealmente dependientes de la produccidon. En
cambio, el costo variable unitario es constante, no depende del nivel de produccion de
la empresa.

- Los ingresos de la empresa resultan unicamente de la venta de las unidades
producidas.

- Sevenden todas las unidades que produce la empresa y a un mismo precio de venta.

= Para el andlisis de equilibrio no se consideran los costos de financiacién.

El BNAI representa la diferencia entre los ingresos por ventas y los costos totales de
produccidn (ecuaciéon 6.5). Igualando esta expresidn a cero se determina el numero de

unidades de produccidn en el punto de equilibrio de acuerdo a la ecuacion 6.6.

BNAI = N * Pv — N * CVu — CFT Ecuacion 6.5
Ecuacion 6.6
Donde
v BNALI beneficio neto antes de impuestos [USD/afio]
N: nimero de unidades producidas [ton/afio]
Pv: precio de venta del producto a puerta de fabrica [USD/ton]

CVu: costo variable unitario [USD/ton]

<N <<

CFT: costo fijo total incluyendo depreciacion [USD/afio]
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Es importante que al determinar e informar el punto de equilibrio de una empresa se
informe tanto el valor de abscisas, determinado por la ecuacién 6.6 como el valor de
ordenadas que estard dado o bien por los ingresos por ventas o bien por los costos totales de
produccidn para la cantidad de unidades en el equilibrio.

Luego, a partir de la ecuacion 6.6 se calcula el punto de equilibrio para el proyecto.
En la tabla 6.25 se presenta este valor junto con los datos necesarios para su cdlculo, los

cuales fueron definidos anteriormente en el capitulo presente.

Tabla 6.25. Punto de equilibrio del proyecto.

730

2.974.451

1.800

Punto de equilibrio

2.779

5.002.525

A continuacidn, se presenta la carta econdmica de produccién del proyecto, la cual
permite determinar el punto de equilibrio de manera grdfica cuando se intersectan los
ingresos por ventas con los costos de produccion totales. La distancia vertical entre la Iinea
IT y la linea CT, para un determinado punto de operacidn o capacidad de produccidn, indica
una ganancia a la derecha del punto de equilibrio (BNAI positivo) y una pérdida a la

izquierda del mismo (BNAI negativo).
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IT == CV == CF == CT == ENAI

30000000

20000000

16000000

[ 115 Drafio]

ITpe=CTpe -

-1G0G0000
0 Npe 5000 10000 15000

N [tonafic]
Figura 6.8. Carta econdmica de produccidn.

6.6.4. Analisis de sensibilidad

El andlisis de sensibilidad es una técnica que permite evaluar el impacto de una modificacién
en los valores de las variables mds importantes sobre los flujos de caja y, consecuentemente,
sobre la rentabilidad.

Cuando una de las variables del proyecto se modifica, mientras el resto se mantienen
constantes, se obtendrd un nuevo valor de rentabilidad (Valor presente o TIR). Si un cambio
pequeiio en la variable conduce a un cambio proporcionalmente mayor en los resultados, se
dice que la situacion es sensible a la variable.

A continuacién se analiza la variacion de la rentabilidad al modificar algunos

parametros significativos del proyecto.

Precio de venta de los alcoholes grasos

Se realiza el andlisis de sensibilidad cuando varia el precio de venta (Pv) de los alcoholes
grasos deseados (alcohol estearilico y cetilico). Al modificar el precio de venta, los ingresos
por ventas también varian, haciendo que cambien los flujos de caja. Por lo tanto, para ver

ésta variacion se modifica el Pv de los alcoholes grasos y se ve el impacto que presenta sobre
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la tasa interna de retorno (TIR). En la figura 6.9 se observan los resultados obtenidos al

variar un 20% el Pv.

Analisis de sensibilidad- Precio de venta

150%

100%
<
=
=
?_,:‘
e

= 50%

0%

0.6 0.8 1.0 L

Parametro relativo

Figura 6.9. Variacién de la TIR en funcidn de la variacidn del precio de venta de los alcoholes grasos.

Como se observa en la figura 6.9 al incrementar un 20% el Pv, la TIR aumenta un 33%
y al disminuir un 20% el Pv, la TIR baja un 35%. Una modificacion en el Pv de los alcoholes
grasos hace que la TIR varie considerablemente. Por ende, se puede afirmar que la tasa
interna de retorno es sensible a los precios de venta de los productos. Sin embargo, al
disminuir el Pv un 20% el proyecto sigue siendo rentable ya que la TIR sigue siendo mayor a
la TRMA. En el caso de reducir mds de un 25% el precio de venta, el proyecto dejaria de ser

rentable debido a que la TIR seria menor que la TRMA establecida.

- | o
Se realiza un andlisis de sensibilidad tomando como pardmetro el costo de materia prima
debido a que, como puede observarse en la figura 6.3, es el costo variable de mayor valor por
lo que se espera que su modificacién tenga un impacto mds notorio sobre la rentabilidad
comparado a otros costos. Al igual que el andlisis para el precio de venta de los alcoholes
grasos, se realiza el andlisis para el costo de materia prima. En la figura 6.10, se observan los

resultados.
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Analisis de sensibilidad- CMP

100% \

50%

TIR relativa

25%

0%

0.6 0.8 1.0

Parametro relativo

Figura 6.10. Variacion de la TIR en funcidn de la variacién del costo de materia prima (CMP).

Analizando la figura 6.10 se puede ver que, frente a un cambio en el costo de materia

prima, la variacion que sufre la TIR no es tan significativa como lo observado en el caso del

cambio relativo del precio de venta de los alcoholes grasos, debido a que presenta una menor

pendiente en el grafico. En consecuencia, se puede afirmar que la TIR y, por ende, la

rentabilidad del proyecto no son sensibles al costo de materia prima. El proyecto sigue

siendo aun rentable si se aumentan mds de un 50% los costos de materia prima, ya que la TIR

sigue estando por encima de la TRMA establecida.

Inversidn fija

Finalmente, se realiza un andlisis de sensibilidad tomando como pardmetro la inversién fija.

En la figura 6.11, se observan los resultados obtenidos.
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Analisis de sensibilidad- IF

TIR relativa

0.6 0.8 1.0 1,2

Parametro relativo

Figura 6.11. Variacién de la TIR en funcidn de la variacién de la inversién fija (IF).

Observando la figura 6.11 se puede ver que la variacién de la TIR al modificar la
inversidn fija presenta una mayor sensibilidad en comparacidn con la variacidn del costo de
materia prima. Sin embargo, el proyecto sigue siendo rentable aun si se aumenta un 50% la
inversidn fija. Por lo tanto, la rentabilidad no es significativamente sensible a la variacién en

la inversidn fija, al igual que el costo de la materia prima.

: i d bilidad

A partir de los andlisis de sensibilidad llevados a cabo para observar la variacidn relativa de
la Tasa Interna de Retorno (TIR) en funcién del cambio relativo de distintos pardmetros
significativos del proyecto (precio de venta de los alcoholes grasos, costo de materia prima e
inversion fija), se concluye que, como era de esperar, un aumento del precio de venta de los
productos genera un aumento de la TIR, ya que aumentan los flujos de caja y el proyecto se
vuelve mds rentable. Mientras que, para los demds pardmetros analizados, el efecto es
opuesto ya que al aumentarlos, disminuye la TIR haciendo que el proyecto se vuelva menos
rentable.

Al analizar las pendientes de las curvas de sensibilidad (figura 6.12) para todos los
pardmetros, se observa que la TIR y, por tanto la rentabilidad, es mads sensible ante cambios

relativos en los precios de venta de los productos, en comparacion a cambios relativos en los
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costos de materia prima y en la inversion fija. Ademsds, es importante destacar que si los

precios de venta de los alcoholes grasos disminuyen en mds de un 25% el proyecto se vuelve

no rentable. Por lo tanto, ésta ultima es una variable critica a la hora de hacer el analisis

econdmico del proyecto.

Comparacion de sensibilidad

150% == Ingresos X ventas
= CMP
IF
100% =
————————
?E
=
l_|
50%
0%
0.8 0.9 1.0 1,1

Parametro relativo

Figura 6.12. Comparacidn de sensibilidad.
6.6.5. Conclusiones
A lo largo del capitulo queda demostrada la factibilidad para la instalacion de la planta de
produccion de alcoholes grasos, a partir del estudio de los distintos métodos para analizar la
rentabilidad del proyecto, como lo son el valor presente, la TIR y el tiempo de repago. Debido
a que el proyecto resulta rentable (siempre y cuando se controlen las variables mds criticas,
como el precio de venta de los alcoholes grasos), se recomienda continuar con el desarrollo

del proyecto para la posterior instalacién definitiva de la planta.

307



Capitulo 6 - Andlisis econémico del proyecto Jmmm

6.7. Bibliografia

v

U N N

Peters, M. S., Timmerhaus, K. D., West, R. E., & Peters, M. S. (n.d.). Equipment Costs.
Plant Design and Economics for Chemical Engineers- 5th Edition.
http://www.mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/

Matches' Process Equipment Cost Estimates. (2014). Matches.
http://www.matche.com/equipcost/Default.html

SG H2 Energy. (n.d.). Economics - Cost comparison. Retrieved 2021, from
https://www.sgh2energy.com/economics

Gobierno Argentino. (n.d.). Tarifas de Energia.
https://www.argentina.gob.ar/enre/tarifas

Boletin oficial de la Republica Argentina. (n.d.). Legislacidon y Avisos Oficiales. ENTE
NACIONAL REGULADOR DEL GAS. Retrieved 2021, from
https://www.boletinoficial.gob.ar/detalle Aviso/primera/235099/20200918

AYSA. (nd.). Conocé tu factura de agua. Retrieved 2021, from
https://www.aysa.com.ar/usuarios/Conoce-tu-factura

Cédtedra Electrotecnia & UNLP. (n.d.). LA INGENIERIA BASICA. Retrieved 2021, from
https://catedra.ing.unlp.edu.ar/electrotecnia/sispot/Libros%202007/libros/et/et-03/et-03
6/et-036.htm

Cdtedra de Ingenieria Econdmica. (2020). Rentabilidad.

Cdtedra de Ingenieria Econdmica. (2020). Inversion.

Catedra de Ingenieria Econdmica. (2020). Costos de produccion.

Catedra de Ingenieria Econdmica. (2020). Modelos de decision economica.

HUBEI AOKS BIO-TECH CO., LTD. & Alibaba. Cromito de cobre. Retrieved 2021,
from https://es.made-in-china.com/co_aoksbio/product_China-Factory-Supply-
Copper-Chromite-CAS-No-12018-10-9-Application-in-Environmental-Protection_ou

uugshhg.html

308



Capitulo 6 - Andlisis econémico del proyecto Jmmm

v Taian Strength Equipment Co. & Alibaba. High quality ASME standard hydrogenator

reactor. Retrieved 2021, from
https://www.alibaba.com/product-detail/High-quality-ASME-standard-hydrogenator-
reactor_1600121328550.html?spm=a2700.galleryofferlist.normal_offer.d_title.284d46d
1FZ6dy9

v Lana De Vidrio Aislante Techos Chapa 50 60 Mm Foil Aluminio. Mercado Libre.
Retrieved 2021, from
https://articulo.mercadolibre.com.ar/MLA-906094852-1ana-de-vidrio-aislante-techos-c
hapa-50-60-mm-foil-aluminio-_]JM#position=4&search_layout=stack&type=item&trac
king_id=195246fd-3555-4e01-9ad6-ccecbf104ad5

v Czebotaronek, V., Malarczuk, R., Sosa, A., & Mobili, A. (2020). Capitulo 6: Analisis
econémico del proyecto. Trabajo Final de la carrera de Ingenieria Quimica.
Universidad Nacional de Mar del Plata.

v Republica Argentina - Poder Ejecutivo Nacional 2021. ENARGAS. Retrieved 2021, from
https://wss.enargas.gov.ar:9092/service.asmx/ObtenerArchivo?Tipo=9&Numero=153&
Ano=2021

v FESTIQyPRA. (2021, Julio 21). Acuerdo Salarial.

v FEDERACION DE SINDICATOS DE TRABAJADORES DE INDUSTRIAS
QUIMICAS Y PETROQUIMICAS DE LA REPUBLICA ARGENTINA. (2009).
CONVENCION NACIONAL N 564/09.

v Applied Thermal Fluids. (n.d.). Dowtherm Q Synthetic Organic Heat Transfer Fluid
54 Gallon Drum. Retrieved 2021, from
https://www.appliedthermalfluids.com/product/dowtherm-q-heat-transfer-fluid/

v Organ, G. E. (1972). COPPER CHROMITE HYDROGENATION CATALYST

REGENERATION PROCESS. Patent N° 3.699.054.

309



CAPITULO 7

Gestion
ambiental

Y




Capitulo 7 - Gestién ambiental Jmm.n]
DE INGEMIERIA

7.1. Resumen ejecutivo

El objetivo del presente capitulo es realizar una gestion ambiental del proyecto de
produccién de alcoholes grasos. La justificacion ambiental del presente estudio de
factibilidad incluye un anadlisis global del proyecto en su conjunto y un andlisis detallado de
sus principales componentes. En él, se define la politica ambiental de la empresa junto con
sus objetivos y metas correspondientes. Se considera lo establecido por la Ley General de
Ambiente en Argentina.

Se determinan los aspectos ambientales de mayor importancia en el proyecto actual
junto con sus impactos ambientales asociados. Posteriormente, se realiza la evaluacién de los
mismos por medio de la matriz ambiental, los aspectos mds importantes se resumen en la
tabla 7.1, y se determina la significancia de cada uno de ellos. Finalmente, se presentan las

medidas preventivas y/o correctivas correspondientes.

Tabla 7.1. Matriz ambiental resumida.

Aspectos ambientales Valor Significancia

Consumo de agua 12 Alta

Consumo de agua 12 Alta

Generacion de efluentes 11 Media
Consumo de combustible 9 Media
Reaccién de combustion 10 Media
Consumo de energia eléctrica 8 Media
Utilizacion de aceites lubricantes 6 Baja

Utilizacién de productos quimicos 9 Media
Desecho por reposicion de catalizador de cobre desactivado 11 Media
Derrame de productos quimicos 9 Media
Inadecuada disposicion de reactivos 9 Media
2]3;512122 ril;:;diz::zdo de caiierias y/o tanques de 11 Media
;]i)l;s;f;: ;:;:ii:;ltlzdo de cafierias y/o tanques de 9 Media
Falta de medidas de seguridad 11 Media
Generacidn de residuos sé6lidos 6 Baja
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Por otro lado, se definen en funcion de ddénde se vierten los efluentes, ya sea en el

desagiie cloacal o en un conducto pluvial, las concentraciones maximas permisibles de los
diferentes pardmetros establecidos en la Resolucidon 336-03. Asi, se logran monitorear los
efluentes industriales generados y verificar si cumplen con los requisitos establecidos.

Por ultimo, se definen los objetivos ambientales en funcidén de los impactos mds
significativos junto con sus indicadores correspondientes, los cuales permiten determinar si
la organizacion cumple con los limites establecidos para lograr una adecuada gestién

ambiental.

7.2. Justificacion ambiental del proyecto

En la actualidad, el cuidado medioambiental toma un papel crucial. Es de vital importancia
su consideracién al momento de desarrollar un proyecto de tal magnitud, ya que tiene el
potencial de modificar el ecosistema y vida humana del sector de manera significativa.

El proyecto tiene como fin producir alcoholes grasos de origen oleoquimico. Estos
son compuestos renovables y biodegradables. Es una alternativa amigable con el medio
ambiente, en comparacion a los alcoholes grasos de origen petroquimico, derivados de
fuentes sintéticas y no renovables. Hoy en dia es de crucial importancia el reemplazo de
productos de dicho origen, no sélo por cuestiones medioambientales, sino por sus efectos
nocivos en la salud humana. Asimismo, la materia prima a utilizar (dcidos grasos) es derivada
de residuos de origen animal: el sebo vacuno. Dicho insumo puede ser aprovechado para
generar un producto de alto valor agregado, que en otro caso seria desechado y
desperdiciado, impactando de forma negativa en el medio ambiente.

Es por ello que se debe realizar un estudio ambiental respecto a la produccidén de
alcoholes grasos por esta ruta. Si bien se destacan sus beneficios medioambientales, es
necesario realizar una gestion ambiental adecuada que justifique y cuantifique los impactos

ambientales que se podrian llegar a generar.
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7.3. Sistema de gestion ambiental

Un Sistema de Gestion Ambiental (SGA) es una herramienta que se utiliza para estudiar el
impacto de las actividades de la organizacion sobre el medio ambiente. El mismo permite
que una organizacion pueda alcanzar sus objetivos ambientales de manera sistemadtica,
planificada y documentada. Permite monitorear el desempeno ambiental, lo cual ayuda a la
organizacion a aumentar su eficiencia y reducir su huella de carbono. Un SGA incorpora la
administracion del medio ambiente en las operaciones diarias de una organizacidn, las
practicas a largo plazo y otros marcos de administracion de calidad.

Para crear un Sistema de Gestion Ambiental, una organizacidn tiene que evaluar los
efectos ambientales, establecer metas para ayudar a disminuir estos efectos y organizar como
alcanzar dichos objetivos.

Cuando se habla de un impacto ambiental se hace referencia a una prueba
reconocible y documentada de los efectos ambientales reales y potenciales de las operaciones
de una organizacién. Esto se puede lograr a través de la realizaciéon de un andlisis
medioambiental.

Uno de los aspectos mds importantes de un SGA es la revisiéon de los objetivos
ambientales para analizar su impacto en el entorno y la mejora continua del desempefio
ambiental. La documentacién es muy valiosa para probar los cambios ambientales
ejecutados frente al personal, los inversores y otras personas que juegan un papel importante
en la empresa en cuestién.

Respecto a las auditorias y la supervisidn, estas deben ser ejecutadas de forma regular
para garantizar que el SGA logre la consecucion de sus objetivos. En cuanto a los
procedimientos operativos y de emergencia, en estos se incluyen todas las estrategias que se

van a utilizar en el proceso.

7.3.1. Beneficios

Los beneficios mds importantes que aporta el Sistema de Gestiéon Ambiental a la

organizacion son:
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Minimiza los efectos ambientales.

Aumenta el uso productivo de los activos.
Reduce la cantidad de residuos que se producen.

Ayuda a dar al publico una buena imagen de lo que la organizacidn tiene y desea ser.

<N L <L <

Juega un papel fundamental en la construccidn de la conciencia de la preocupacion

ambiental entre las personas dentro de la organizacion.

v Se obtiene un conocimiento superior de los efectos ambientales de los ejercicios de la
organizacion.

v Aumentan los beneficios de expansién y la mejora de la ejecucién del plan ambiental

a través de operaciones mds productivas.

7.3.2. Factores de éxito

Para realizar una aplicacidon adecuada de la norma ISO 14001, es necesario definir diferentes
objetivos y determinar los factores de €xito que garantizan su cumplimiento. La norma ISO
14001 tiene el objetivo principal de proporcionar a las empresas un marco de proteccién para
el medio ambiente y responder a condiciones climdticas cambiantes, siempre en equilibrio
con las necesidades socioecondmicas.

Conseguir los objetivos es el propdsito de cualquier organizacidn, sin embargo, para
obtener el éxito, hay que aplicar todas las précticas adecuadas. En el caso de la aplicacién de
la norma ISO 14001, los factores de éxito son:

v El compromiso de todos los niveles de gestion y las funciones que realiza la
organizacion.
La participacidn de la direccidn ejerciendo el liderazgo.
Mayores posibilidades de prevenir y reducir los impactos negativos.
Mayores posibilidades de obtener impactos positivos.

El tratamiento eficiente de riesgos y oportunidades.

N R N N

La alineacidn e integracidn con la estrategia, los procesos comerciales y la toma de

decisiones.

314



Capitulo 7 - Gestién ambiental Jum]mn
DE INGEMIERIA

v La confianza de las partes interesadas en la empresa.

7.3.3. Modelo planificar-hacer-verificar-actuar

Un SGA eficaz estd basado en un ciclo de mejora continua, en el que las operaciones diarias
de su organizacion impulsan un mayor aumento de la eficiencia. El nombre del Ciclo PDCA
(o Ciclo PHVA) proviene de las siglas Planificar, Hacer, Verificar y Actuar, en inglés “Plan,
Do, Check, Act”. También es conocido como Ciclo de mejora continua o Circulo de Deming,
por ser Edwards Deming su autor.

Esta metodologia describe los cuatro pasos esenciales que se deben llevar a cabo de
forma sistemadtica para lograr la mejora continua, entendiendo como tal al mejoramiento
continuado de la calidad (disminucidn de fallos, aumento de la eficacia y eficiencia, solucién
de problemas, previsién y eliminacion de riesgos potenciales, entre otros).

El perfeccionamiento continuo y la mejora de un SGA basado en ISO 14001 es un
proceso que consta de cuatro pasos. El proceso se realiza de manera lineal y la finalizacién
de un ciclo precede al inicio del siguiente.

1. Planificar: en esta etapa se establecen objetivos y se identifican los procesos
necesarios para lograr determinados resultados de acuerdo a las politicas de la
organizacion. También, se determinan los pardmetros de medicién que se van a
utilizar para controlar y seguir el proceso.

2. Hacer: consiste en la implementacion de los cambios o acciones necesarias para
lograr las mejoras planteadas. Con el objeto de ganar eficacia y poder corregir
facilmente posibles errores en la ejecucidon, normalmente se desarrolla un plan piloto
a modo de prueba o testeo.

3. Verificar: una vez que se ha puesto en marcha el plan de mejoras, se establece un
periodo de prueba para medir y valorar la efectividad de los cambios. Se trata de una
fase de regulacidon y ajuste.

4. Actuar: por ultimo, una vez realizadas las mediciones, en el caso de que los resultados

no se ajusten a las expectativas y objetivos predefinidos, se realizan las correcciones y
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modificaciones necesarias. Por otro lado, se toman las decisiones y acciones

pertinentes para mejorar continuamente el desarrollo de los procesos. Una vez
terminado el paso 4, se debe volver al primer paso periddicamente para estudiar

nuevas mejoras a implantar.

Figura 7.1. Ciclo PDCA para la mejora continua.

7.4. Politica ambiental

La politica ambiental es un conjunto de principios e intenciones formales respecto al medio
ambiente. Se trata de un documento guia para la mejora ambiental y su cumplimiento resulta
fundamental para la integridad y el éxito del Sistema de Gestién Ambiental basado en la
norma ISO 14001.
La politica ambiental expresa su compromiso de la organizaciéon con el medio

ambiente en tres puntos fundamentales:

v Mejora continua

v Prevencidn y control de la contaminacion

v Compromiso de cumplir la legislacion ambiental relevante

La politica ambiental consiste en una declaracién breve, publica y documentada en la

que la empresa pone sus intenciones para con el medio ambiente, los objetivos generales y
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los principios que guiard la mejora continua. Dicha declaracidn tiene que estar firmada por

la alta direccidn, ya que es un documento escrito donde se exponen todos los compromisos
que persigue la organizacion con respecto al medio ambiente. Ademds, debe ser
comprensiva, detallada y realista, evitando objetivos que de antemano se sabe que son
inalcanzables. La actualizacién periddica es fundamental, a partir de auditorias y revisiones
por parte de la direccidn de la empresa.

Por regla general la politica ambiental debe permanecer a disposicidon del publico,
debe transmitirse a todo el personal de la empresa que trabaje en la misma y también a todos
los trabajadores ajenos a la empresa que realicen funciones en nombre de la misma.

Con respecto a la legislacion en la Argentina existe la Ley Nacional N 25675, llamada
Ley General de Ambiente, que establece los presupuestos minimos para el logro de una
gestion sustentable y adecuada del ambiente, la preservacion y proteccion de la diversidad
bioldgica y la implementacion del desarrollo sustentable.

En el presente proyecto a fin de lograr un sistema de gestion ambiental que permita
un desarrollo sustentable, se considera lo establecido por la Ley General de Ambiente en
Argentina. La politica ambiental consiste en una serie de objetivos que se presentan a
continuacion:

A. Asegurar la preservacion, conservacion, recuperacion y mejoramiento de la calidad
de los recursos ambientales, tanto naturales como culturales, en la realizacién de las
diferentes actividades antrépicas.

B. Promover el mejoramiento de la calidad de vida de las generaciones presentes y
futuras, en forma prioritaria.

C. Fomentar la participacion social en los procesos de toma de decision.

D. Promover el uso racional y sustentable de los recursos naturales.

E. Mantener el equilibrio y dindmica de los sistemas ecoldgicos.

F. Asegurar la conservacidon de la diversidad bioldgica.
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G. Prevenir los efectos nocivos o peligrosos que las actividades antrdpicas generan sobre

el ambiente para posibilitar la sustentabilidad ecoldgica, econdmica y social del
desarrollo.

H. Promover cambios en los valores y conductas sociales que posibiliten el desarrollo
sustentable, a través de una educacidon ambiental, tanto en el sistema formal como en
el no formal.

[. Organizar e integrar la informaciéon ambiental y asegurar el libre acceso de la
poblacion a la misma.

J. Establecer un sistema federal de coordinacién interjurisdiccional, para la
implementacion de politicas ambientales de escala nacional y regional.

K. Establecer procedimientos y mecanismos adecuados para la minimizacidn de riesgos
ambientales, para la prevencidn y mitigacion de emergencias ambientales y para la

recomposicion de los dafos causados por la contaminacién ambiental.

7.5. Aspectos e impactos ambientales

Segun la ISO 14001, un aspecto ambiental es un elemento que deriva de la actividad
empresarial de la organizacién (sea producto o servicio) y que tiene contacto o puede
interactuar con el medio ambiente. Existe una diferencia entre los aspectos ambientales
normales y los significativos, pues estos ultimos pueden causar un impacto importante en el
medio ambiente.

Es necesario que la empresa cuente con un procedimiento actualizado para poder
identificar los aspectos ambientales que generan sus actividades, productos y servicios.
Existen diferentes formas de identificarlos.

La primera es seguir la normativa gubernamental, es decir, todos los aspectos legales,
reglas, riesgos que puedan afectar a la actividad de la empresa. Esto se debe a que
generalmente las normativas de los gobiernos comprenden los aspectos ambientales claves

con los que la organizacion debe trabajar.
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Otra forma consiste en identificar los productos o servicios que podrian generar

algin cambio positivo o negativo en el ambiente. En esta fase se encuentran ficilmente las
actividades que implican contaminacién de aire, suelo, agua, materias primas etc. Las
organizaciones también pueden obtener este tipo de informacidn observando los resultados
de evaluaciones anteriores, informacion existente sobre incidentes ambientales y, en
definitiva, todas las précticas de gestion ambiental.

El motivo principal de identificar los aspectos ambientales es establecer cudles
podrian provocar impactos ambientales importantes. Es crucial también separar los graves
de los mas leves para asi cumplir con el objetivo de la empresa. También, es importante
establecer si se desea cumplir con la ISO 14001 y evitar sanciones.

Es considerable destacar que los aspectos interactian con el medio ambiente y los
impactos producen cambios en €l resultantes de la interaccidon. Entre estos dos elementos
existe una relacidn de causa y efecto.

La ISO 14001 sugiere cuatro etapas para identificar los aspectos e impactos.

1) Elegir una actividad o proceso en concreto (por ejemplo, el agua que usamos para
fabricar nuestros productos).

2) Identificar aspectos ambientales posibles de la actividad (por ejemplo, posible
contaminacidn del agua).

3) Identificar los impactos reales o potenciales que se asocian al aspecto (por ejemplo,
grado de contaminacion del agua).

4) Diagnosticar la importancia de los impactos.

Una vez identificados los impactos ambientales, hay que clasificarlos segin su

relevancia, para ello se puede tomar como referencia:
v La escala del impacto.
v La gravedad.
v Posibilidad de que ocurra y posibles consecuencias.
v

Duracién del impacto.
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A continuacion se realiza el relevamiento de los aspectos ambientales, identificando a
su vez los impactos ambientales asociados a cada uno de ellos, para su posterior

cuantificacidn.

7.5.1. Impactos ambientales

Para llevar a cabo la cuantificacion de los impactos ambientales se consideran los siguientes
parametros:
v Severidad: gravedad del impacto en el medioambiente.
v Frecuencia: periodicidad o repeticién de ocurrencia del impacto.
v Magnitud: drea de influencia del impacto.
Para los tres factores analizados se considera una escala de 1 a 5, donde 1
corresponde al valor mds bajo del componente y 5 al valor mds alto.
Una vez definidos los 3 pardmetros, se obtiene el valor total del impacto. Este se
calcula como la suma de los factores mencionados anteriormente. Luego, se determina el

tipo de significancia de cada impacto en funcidn del rango del valor total, segun la tabla 7.2.

Tabla 7.2. Clasificacién de significancia segun valor del impacto.

Rango de valor del impacto Tipo de significancia

3-6 Baja
7-11 Media
12-15 Alta

A partir del grado de significancia, se pueden definir cudles son las actividades que se
consideran graves para priorizar la busqueda de su solucién en mayor grado, en comparacion
con el resto cuya significancia es mds leve. Sin embargo, esto no significa que no se deba

tratar de solucionar o atenuar el resto de las causas.
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7.5.1.1. Identificacion y evaluacion de los impactos ambientales

En la tabla 7.3 se presenta un resumen de todos los aspectos y sus impactos ambientales
correspondientes para la planta en cuestion, también se presenta la evaluacion de la
significancia para cada uno de ellos. Ademads, se tienen en cuenta los controles en curso, es
decir, se explica si el impacto ambiental causado por una determinada actividad estd
controlado (bajo supervision, que ya se han tomado las medidas necesarias para su
disminucion o erradicacidon). Posteriormente, para los casos en los que no hay control, se

detallan las posibles medidas correctivas pertinentes.
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Tabla 7.3. Matriz de impactos ambientales.

Identificacién del aspecto Impactos ambientales Evaluacion de la significancia del impacto

Identificacion de

Impactos ambientales

Impacto ambiental

Aspectos ambientales : . Valor  Significancia
sistema y/o proceso asociados Frecuencia Severidad Magnitud
Red de
intercambiadores, torre
Consumo de agua o Consumo de recurso natural 5 2 5 12 Alta
de enfriamiento de agua,
agua de reposicion®
Limpieza general del
Consumo de agua o Consumo de recurso natural 5 2 5 12 Alta
establecimiento
., Sistema de purificacién |Contaminacidn de suelosy .
Generacidn de efluentes ] . 5 3 3 11 Media
de alcoholes (destilador)” | fuentes de agua natural
Consumo de combustible Caldera Consumo de recurso natural 4 2 3 9 Media
Emisién de gases de
Reaccién de combustién Caldera combustién a la atmdsfera, 4 3 3 10 Media
efecto invernadero
Consumo de energia Operacién de la planta .
o Consumo de recurso natural 3 2 3 8 Media
eléctrica en general
Utilizacion de aceites Mantenimiento de Generacion de residuos .
. . . 1 3 2 6 Baja
lubricantes equipos especiales
Utilizacion de productos Limpieza general del Generacion de efluentes 5 9 9 . Nt
edia
quimicos establecimiento liquidos
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Desecho por reposicion de | Sistema de ., .
. . . Generacidn de residuos .
catalizador de cobre acondicionamiento de . . 5 11 Media
. . especiales y contaminantes
desactivado catalizador
Derrame de productos Almacenamiento de Contaminacion de suelos 'y 1 g e
. edia
quimicos productos fuentes de agua natural
. . . Riesgo de derrame
Inadecuada disposicion de | Almacenamiento de » o .
] . filtracidén o vertido 1 9 Media
reactivos reactivos .
incontrolado
Diseno inadecuado de . . . .
L Almacenamiento de Riesgo de incendio o .
cafierfas y/o tanques de . ., 1 11 Media
. gases a alta presion explosion
almacenamiento
Disefio inadecuado de .
L Almacenamiento de L )
canerias y/o tanques de ., Contaminacion por gases 1 9 Media
. gases a alta presion
almacenamiento
Falta de medidas de Riesgo de incendio o .
. Caldera L 1 11 Media
seguridad explosion
Generacidn de residuos . Contaminacion del agua/ )
Actividad del personal 4 6 Baja

solidos

suelo

*Los sistemas y/o procesos identificados fueron disefiados con el fin de disminuir o erradicar el impacto ambiental generado
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7.5.1.1.1. Impactos controlados por disefo

Se detallan los impactos ambientales que, previstos al momento de plantear el disefio de la
planta, se buscan disminuir su impacto en la mayor medida posible. Se tienen en cuenta en el

disefio de los sistemas, equipos y en la distribucidn de las corrientes.

7.5.1.1.1.1 Consumo de agua

Respecto al consumo de recursos naturales como el agua, se buscé realizar un disefio que
desperdiciara el menor volumen posible de la misma. Es por ello que se realiz6 un disefio de
ciclo cerrado en la integracion energética. No se utiliza agua fresca para alimentar los
intercambiadores de calor, sino que el agua caliente que sale del sistema ingresa a una torre
de enfriamiento de agua, que la devuelve en condiciones para reingresar a la red de
intercambiadores. De esta manera, se evita desperdiciar el recurso natural. Al mismo tiempo,
se disenid el sistema de intercambiadores de calor para que el agua no abandone el sistema a
alta temperatura. Asi se evita que el agua ingrese a temperaturas elevadas a la torre de
enfriamiento, y que haya grandes pérdidas por evaporacion. Por lo tanto, se debe reponer

menos agua al sistema, generando un ahorro del recurso.

7.5.1.1.1.2. Generacion de efluentes

Por otro lado, se busca disminuir la cantidad de efluentes. Por ejemplo, se instala un sistema
de recirculacion de la corriente del fondo de la segunda torre de destilacion, compuesta
principalmente por ésteres grasos, que se reingresa al reactor. De esta manera, ademas de
aprovechar los compuestos que pueden continuar reaccionando, se evita generar efluentes

con alto potencial de contaminacidn.

7.5.1.1.2. No conformidades, acciones correctivas y preventivas

Con respecto a las acciones correctivas, en esta seccion se plantea que cuando se haya
detectado un trabajo no conforme o fallas en las politicas y procedimientos del sistema de
gestion ambiental se deben implementar acciones correctivas. Para determinar dichas

acciones, previamente se debe realizar una investigacion de acuerdo a la magnitud del
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problema y sus riesgos. Una vez detectado el problema se llevan a cabo las medidas

correctivas. Se debe realizar un seguimiento posterior para asegurar la eficacia de las
acciones implementadas.

Haciendo énfasis en las acciones preventivas, la organizacién debe identificar las
mejoras necesarias y las potenciales fuentes de no conformidades. Se deben planear las
técnicas o acciones administrativas para desarrollar, implementar y realizar planes de accién
y procedimientos debidamente documentados, con la finalidad de reducir la probabilidad de
ocurrencia de estas. Ademds, es recomendable que la organizacion identifique las
oportunidades de mejora, para evitar eventuales problemas que podrian llegar a aparecer a
futuro.

A continuacién, se aborda cada aspecto tratado en la tabla 7.3 con sus
correspondientes acciones correctivas y/o preventivas.

1. Consumo de agua (por proceso quimico): como se menciond anteriormente, la restriccién
en el consumo de agua para el proceso quimico fue tenida en cuenta al momento de
disenar la planta. Sin embargo, al ser un recurso tan preciado, se decide controlar su
consumo de igual manera. Para esto, se plantea un indicador de consumo aceptable.
En caso de que se supere, se debera estudiar por qué se estd superando dicho rangoy
tomar acciones correctivas.

2. Consumo de agua (por limpieza general del establecimiento): aunque los volimenes de
agua utilizados para la limpieza del lugar no son comparables con el requerido por el
proceso, de igual manera se debe controlar el uso del recurso. Para ello se plantea
realizar un plan de consumo de agua responsable, que genere buenas practicas de
operacion, evitando el desperdicio innecesario.

3. Generacion de efluentes: como fue mencionado anteriormente, parte de la generacion
de efluentes fue tenida en cuenta en el diseio del proceso. Es por eso que se
aprovecha una corriente que se recircula al sistema de reaccién, generando menos
desechos y aprovechando el potencial para seguir reaccionando de los compuestos.

Por otro lado, en la primera torre de destilaciéon se minimiza el destilado generado,
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cuyo caudal es de 1 kg/h. EI mismo estd compuesto principalmente por alcoholes

grasos de 18 y 14 carbonos. Como el caudal generado es bajo, no se justifica el
tratamiento de efluente en la planta, y puede ser acumulado y posteriormente
derivado a empresas que se encarguen de su tratamiento. La torre de destilacion 1
posee un condensador parcial, por lo que por el tope elimina una corriente de vapor.
La misma estd compuesta en un 90% de vapor de agua, y el resto alcoholes grasos y
glicerina, por lo que se podria estudiar si dicha composicién cumple con los limites
de vertido para poder ser liberada a la atmdsfera sin riesgos de contaminacidn
ambiental. En caso de que no, se deberia realizar un tratamiento previo a su descarga
al desagtie.

4. Consumo de combustible: la quema de combustible para la caldera elegida es un
proceso inevitable. Por lo tanto, se propone plantear un plan de operacion del equipo,
que genere un aprovechamiento de la energia generada.

5. Reaccion de combustion: debido a la combustion del gas natural en la caldera se
generan gases de efecto invernadero. De la mano con el plan de operacidn para el
consumo de combustible viene el control de emisiones de gases liberados. Operando
la caldera de manera eficiente, ademds de controlar la cantidad de gas natural
quemado, se busca limitar la emisidon de gases contaminantes a lo minimo y necesario
por el proceso. Se propone medir de forma anual la emisidn de gases, y llevar a cabo el
andlisis de combustién conforme a “Disposiciones, Normas y Recomendaciones para
uso de Gas Natural en Instalaciones Industriales”, Gas del Estado, Argentina, 1985.
En caso de que los gases de combustion no cumplan con los limites establecidos por
la norma, se deberd estudiar la falla dentro del sistema de la caldera para
eventualmente aplicar medidas correctivas.

6. Consumo de energia eléctrica: se debe tener un consumo responsable y uso eficiente de
la energia, de esta manera se optimizan los procesos productivos y el empleo de la

energia utilizando la misma cantidad o menos para producir mds bienes.

326



Capitulo 7 - Gestién ambiental Jum]mn
DE INGEMIERIA

7.

10.

11.

12.

Utilizacion de aceites lubricantes: es necesario llevar a cabo un mantenimiento
periddico de los equipos a utilizar, lubricar sus partes mdviles y evitar un desgaste
temprano de los mismos. No es un proceso evitable si se quiere maximizar la
duracién de los equipos en estado 6ptimo. Por lo tanto, el lubricante residual debe ser
dispuesto de manera adecuada. Como el mantenimiento tiene una periodicidad baja,
suele realizarse un mantenimiento anual, el volumen de aceite a desechar es bajo.
Puede derivarse a empresas especializadas en su tratamiento para el desecho, ya que
no se justifica la instalacion de un sistema de tratamiento en la planta por esos
volumenes.

Utilizacion de productos quimicos: los mismos son necesarios para llevar a cabo la
limpieza y mantenimiento de los equipos de la planta. Para evitar que la generacidn
de estos efluentes liquidos contaminen el agua se propone utilizar productos
quimicos que no sean dafinos ni toxicos para el medioambiente.

Desecho por reposicion de catalizador de cobre desactivado: el proceso requiere que se
reponga una fraccion usada del catalizador por una fresca, por lo que se genera un
residuo de catalizador constantemente. El residuo es altamente contaminante, debido
a que contiene cromo. El cromo es un compuesto altamente tdxico, nocivo para el
medio ambiente y el ser humano. Es por ello que se debe disponer como residuo
especial, y se propone que una empresa especializada realice un tratamiento
adecuado para neutralizar su efecto nocivo y poder ser desechado sin contaminar.
Derrame de productos quimicos: una medida de prevencidn para este aspecto es llevar a
cabo un almacenamiento adecuado de los productos. Para lograr esto se podria contar
con sistemas de drenaje para controlar derrames y evitar la contaminacién de los
suelos o de las fuentes de agua natural.

Inadecuada disposicion de reactivos: se propone lo mismo que para el punto 10.

Diseno inadecuado de canerias y/o tanques de almacenamiento: el almacenamiento de

gases a alta presion puede generar incendios o explosiones si su disefio es
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13.

14.

15.

inadecuado. Para prevenir este aspecto se debe evitar su almacenamiento excesivo; los
tanques de almacenamiento deben colocarse en forma conveniente, para asegurarlos
contra caidas y choques; no deben existir en las proximidades sustancias inflamables
o fuentes de calor y los lugares de almacenaje deben ser de paredes resistentes al
fuego y tiene que cumplir con las prescripciones dictadas para sustancias inflamables
o explosivas.

Diserio inadecuado de carierias y/o tanques de almacenamiento: se propone lo mismo que
para el punto 12.

Falta de medidas de seguridad en la caldera: este aspecto es importante que sea
controlado debido a que puede generar impactos considerables como incendios o
explosiones en la caldera. Para evitar estas cuestiones es necesario que una persona
capacitada haga un chequeo cada ano para verificar las medidas de seguridad
presentes en la caldera y realice un control estricto de las condiciones de operacién
de la misma y as{ detectar fallas en ella, si las hubiera.

Generacion de residuos solidos por actividad del personal: se refiere a los materiales
descartables que utiliza el personal principalmente en el comedor de la planta. Una
medida correctiva puede ser utilizar materiales reciclables y/o biodegradables con el

fin de disminuir la generacion de éstos residuos.

7.5.1.1.3. Efluentes

Los efluentes industriales son descargas residuales derivadas de los procesos industriales,

como asi también los vertidos originados por distintos usos del agua industrial. Entre ellos se

destacan los originados de las purgas de circuitos cerrados o semicerrados de recirculacién

de aguas de proceso, aguas de condensados, de limpieza de equipos y utensilios, de

produccion de vapor; los cuales son llevados a cualquier sitio fuera de la industria.

En la industria la composicidn de los liquidos residuales varia con el tipo de proceso

que se lleva a cabo. El agua se utiliza como materia prima, como medio de produccién y para

enfriamiento o lavado. A medida que el agua utilizada recorre el proceso de produccion se va
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cargando de contaminantes, como son los elementos orgdnicos que pueden ser

biodegradables o no biodegradables y/o elementos inorgdnicos, como asi también elementos
toxicos.

Por ello, resulta importante hacer un andlisis de los efluentes generados por la planta,
identificando las corrientes de proceso y su composicién para controlar que se cumplan los
limites mdximos seguin las normativas vigentes en donde se encuentre la planta en cuestidon.
En este caso, la planta productora de alcoholes grasos se encuentra ubicada en el parque
industrial Tortuguitas en el partido de Malvinas Argentinas, en la provincia de Buenos Aires.
Por lo tanto, se sigue lo establecido por la ley bonaerense.

La Ley 12257 regula los efluentes liquidos, y en la Resolucién 336-03 de la misma se
diferencian las concentraciones maximas de los distintos pardmetros, segin hacia dénde se

vierte el efluente. En la Tabla 7.4 se observan los parametros de mayor interés.

Tabla 7.4. Limites de descargas de la Resolucién 336-03, Ley 12257.

Limites para descargas a

Conducto Pluvial o cuerpo

Parametro Unidades Colectora Cloacal !
de agua superficial
Temperatura °C < 45 < 45
pH upH 7,0-10 6,5-10
Sdlidos sedimentables
) ml/l Ausente Ausente
a 10 minutos
Sélidos sedimentables
ml/l <50 <1
a 2 horas
Sulfuros mg/l <20 <1
Hidrocarburos totales mg/l < 30 < 30
Cloro Libre mg/l NE <0,5
D.B.O mg/l < 200 < 50
D.Q.0 mg/l < 700 < 10
Sulfatos mg/l < 1000 NE
Cromo Total mg/l <2 <2

*La indicacidn de “Ausente” es equivalente a menor que el limite de deteccidn de la técnica analitica indicada.

*N.E. significa que por el momento no se establecen limites permisibles.
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Una vez definidos los parametros de los efluentes generados en la industria, se debe

controlar que se cumplan los Iimites establecidos por la legislacion. Para la obtencidn de
dichos pardmetros se utilizan diferentes técnicas analiticas que son certificadas por un
laboratorio. En caso de que no se cumpla alguin Iimite es responsabilidad de la empresa llevar
a cabo procesos de tratamientos de efluentes con el fin de disminuir el efecto contaminante,
logrando asi desechar los efluentes en el conducto cloacal o en el pluvial.

El tratamiento de efluentes se compone de distintas etapas que dependen del
componente a tratar, entre ellas se encuentran:

v Pretratamiento: su objetivo es proteger las instalaciones y procesos de aguas
abajo mediante la remocién de materiales gruesos que puedan danar los
equipos e instalaciones del resto de tratamiento. Se pueden utilizar rejas,
filtros, tamices, desarenadores entre otros.

v Tratamiento primario: la funcién es eliminar los sélidos en suspension para
poder aplicarles un tratamiento bioldgico. El proceso consiste en dejar las
aguas residuales sedimentar en grandes tanques de sedimentacién durante
varias horas.

v Tratamiento secundario: elimina la materia orgdnica suspendida o disuelta en
las aguas residuales que no ha sido eliminada con el tratamiento primario.

v Tratamiento terciario: se utiliza para retirar los elementos que se hallan en
pequenas proporciones, como nutrientes o sustancias toxicas por
desinfeccién, o para realizar un pulido del efluente luego del tratamiento
secundario.

Entonces, en funcidn de cada efluente generado, se debe evaluar el posible sistema de
tratamiento adecuado para luego llevar a disposicién final (relleno sanitario o sitio dedicado)

o directamente ser descargado a cloacas o pluviales si cumplen con los limites establecidos.
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7.5.2. Objetivos ambientales

Una forma de saber si los impactos ambientales asociados con el proyecto estdn dentro de
los limites aceptados es por medio de los indicadores ambientales. La organizacién debe
establecer una serie de objetivos ambientales con sus respectivas metas, que deben ser
coherentes con la politica ambiental de la misma, de forma tal de integrarlos dentro de las
decisiones estratégicas de la empresa para mejorar el sistema de gestién ambiental y el
entorno natural en el que se desempena.

A continuacidn, se presentan los objetivos ambientales propuestos para el presente

proyecto junto con los indicadores correspondientes.

7.5.2.1. Consumo de agua
El consumo de agua se debe principalmente al necesario para llevar a cabo el proceso, pero
también se requiere para la limpieza general del establecimiento. Se estima que el agua de

limpieza corresponde a un 10% de la requerida para el proceso.

3
m

ton alcohol graso producido

Consumo de agua (proceso) = 2,45

3
m

ton alcohol graso producido

Consumo de agua (limpieza) = 0,25

Por lo tanto, el consumo de agua minimo requerido por el proceso corresponde a:

3
m

ton alcohol graso producido

Consumo de agua total = 2,70

Se establece un margen de aumento del consumo de agua que no supere el 10% del
valor minimo. En caso de que se supere, se debe estudiar donde estd el problema que genera

el aumento del consumo y aplicar medidas correctivas.

3
m

ton alcohol graso producido

Consumo de agua limite = 2,97

7.5.2.2. Consumo de gas natural
El gas natural se utiliza como combustible en las calderas de la planta. El consumo minimo
de gas natural requerido por tonelada de producto producido, considerando ambas calderas,

es de:
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3
m

Consumo de gas natural = 150,3 ton alcohol graso producido

Se considera que el consumo de gas natural no supere un 10% del valor minimo, como
margen de seguridad. Si el mismo se supera, se deben investigar las causas que provocan este
aumento y se deben aplicar las medidas correctivas correspondientes.

El limite del consumo de gas natural es de:

3
m

ton alcohol graso producido

Consumo de gas natural maximo = 165, 33

7.5.2.3. Consumo de energia eléctrica

A partir del valor estimado en el Capitulo 5, el consumo energético resulta:

kW /h
ton alcohol graso producido

Consumo energético = 158,17

Considerando un 10% de margen:

kW /h
ton alcohol graso producido

Consumo limite = 173,98

En caso de que se supere este valor limite se debe realizar un control de consumo

energético y tomar acciones correctivas para limitar el gasto.

7.5.2.4. Generacion de efluentes

Se establecen limites para la generacién de efluentes liquidos y gaseosos, dados por la

cantidad generada al producir la capacidad nominal de la planta:

Efluentes liquidos = 0,53 kg

ton alcohol graso producido

100, 2 kg

Efluentes gaseosos ton alcohol graso producido

Como medida se decide no superar estos valores limites de generacién de efluentes.
En caso de que ocurra, se deberd buscar una forma de modificar el disefio para disminuir la

cantidad generada.
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