UNMDP
FACULTAD DE INGENIERIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

ESTUDIO DE FACTIBILIDAD
DE LA PRODUCCION DE

AGIDD LAGTIGD A PARTIR DE
GERINA PROVENIENTE DE
NDUSTHRIA DiEL BI0DIESEL

AUTORES DIRECTORES
ABATE, ALMENDRA CASTANER, JULIETA
FREIJE, TRINIDAD GARCIA DE LA MATA, MANUEL
MARRE, FRANCISCO MARCOVICH, NORMA

SOULE, EZEQUIEL

Proyecto final para optar por el grado de Ingenieria Quimica
Mar del Plata, Diciembre, 2024



"SR I N F I

- I
‘ REPOSITORIO INSTITUCIONAL

FACULTAD DE INGEMIERIA | LMMDP

RINFI es desarrollado por la Biblioteca de la Facultad de Ingenieria de la
Universidad Nacional de Mar del Plata.

Tiene como objetivo recopilar, organizar, gestionar, difundir y preservar
documentos digitales en Ingenieria, Ciencia y Tecnologia de Materiales y
Ciencias Afines.

A través del Acceso Abierto, se pretende aumentar la visibilidad y el impacto
de los resultados de la investigacién, asumiendo las politicas y cumpliendo
con los protocolos y estandares internacionales para la interoperabilidad

entre repositorios

TEmENFsta obra estd bajo una Licencia Creative Commons

Atribucidon- NoComercial-Compartirlqual 4.0

Internacional.




UNMDP
FACULTAD DE INGENIERIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

ESTUDIO DE FACTIBILIDAD
DE LA PRODUCCION DE

AGIDD LAGTIGD A PARTIR DE
GERINA PROVENIENTE DE
NDUSTHRIA DiEL BI0DIESEL

AUTORES DIRECTORES
ABATE, ALMENDRA CASTANER, JULIETA
FREIJE, TRINIDAD GARCIA DE LA MATA, MANUEL
MARRE, FRANCISCO MARCOVICH, NORMA

SOULE, EZEQUIEL

Proyecto final para optar por el grado de Ingenieria Quimica
Mar del Plata, Diciembre, 2024



DEDICATORIA

A nuestras familias, que con su amor incondicional y apoyo constante han
sido el pilar fundamental en este camino.

A nuestros amigos, quienes con su compahia, palabras de aliento y
momentos compartidos han hecho de estos anos una experiencia
inolvidable.

A nuestros docentes, por su dedicacion, paciencia y vocacion, quienes no
solo nos transmitieron conocimientos, sino también valores esenciales para
nuestra vida profesional.

Gracias a todos por ser parte de esta etapa tan significativa de nuestras
vidas. Esta tesis es el resultado de un esfuerzo compartido y del
aprendizaje que nos han brindado a lo largo de estos seis anos.

- Almen, Triniy Fran



RESUMEN EJECUTIVO GENERAL

El trabajo desarrollado tiene como objetivo evaluar la factibilidad técnicay
econdmica para la produccion de acido lactico a partir de glicerina cruda,
un subproducto de la industria del biodiesel. Este proyecto surge como
respuesta al excedente de glicerina generado en Argentina, proponiendo
una alternativa innovadora y sustentable para poner en valor este recurso
de bajo costo, generando un producto con multiples aplicaciones
industriales.

El proyecto analiza el potencial de la glicerina cruda como materia prima
para producir acido lactico mediante reaccion hidrotermal catalizada en
medio basico. Se plantea una capacidad nominal de 31.000 toneladas
anuales de acido lactico con pureza superior al 90%. La planta se ubicara
en el Parque Industrial de San Lorenzo, Santa Fe, aprovechando su
cercania a productores de biodiesel y al puerto, favoreciendo la logistica y
costos operativos. Aunque existen barreras de mercado, se identifican
oportunidades en aplicaciones emergentes como biopolimeros,
fertilizantes y solventes.

El proceso incluye etapas clave como mezclado, reaccion, separacion
gas-liquido, neutralizacion y purificacion. Se selecciond un reactor slurry
continuo debido a sus ventajas en transferencia de masa y control térmico.
El disefo del reactor consideré condiciones optimas, como temperatura de
230 °C, presion de 28 bar y un sistema de agitacion eficiente. Ademas, se
eligieron materiales resistentes a condiciones corrosivas y de alta presion,
asegurando la durabilidad y seguridad del equipo.

Se disefaron sistemas para separar subproductos y purificar el acido
lactico, integrando técnicas como destilacion flash y recuperacion de
catalizador mediante hidrociclones. Se buscé minimizar el consumo de
agua mediante recirculacion y optimizar el uso energético.

El analisis energético se realizd mediante la metodologia pinch,
maximizando la eficiencia mediante el intercambio térmico entre
corrientes frias y calientes. Esto permitio reducir el uso de energia externay
costos operativos. Se disefaron sistemas auxiliares como calderas,
intercambiadores de calor y transporte de fluidos, priorizando la seguridad,
eficiencia y sostenibilidad.

El analisis econdmico determind una inversion total de 26.3 millones de
ddlares, con costos operativos anuales de aproximadamente 37.4 millones.
Aunque tecnoldégicamente viable, el proyecto presentd una tasa interna de



retorno (TIR) del 5%, inferior a lo esperado. Un analisis de sensibilidad revelo
gue una reduccion del 20% en el costo de la glicerina podria mejorar
significativamente la rentabilidad, destacando la dependencia de este
insumo en la viabilidad del proyecto.

Se disend una ampliacion de la planta para valorizar el sulfato de sodio, un
subproducto del proceso, mediante un sistema de secado rotativo que
logra una pureza comercial del 99%. Esta expansidon generaria ingresos
adicionales de 5.2 millones de dolares anuales, mejorando la rentabilidad
global y alineandose con los principios de economia circular.

En conclusion, el trabajo integra conocimientos adquiridos durante la
carrera, aplicando metodologias de diseno, analisis técnico-econdémico y
optimizacion de procesos industriales. Se destacd por su enfoque en la
sustentabilidad, proponiendo soluciones innovadoras para problemas
actuales de la industria. A pesar de la incertidumbre técnica y econdmica,
el proyecto permitié desarrollar habilidades en toma de decisiones bajo
condiciones complejas, consolidando competencias clave del ingeniero
guimico. Si bien la rentabilidad inicial fue limitada, las propuestas de
expansion evidencian un potencial significativo para mejorar la viabilidad
del proyecto, posicionandolo como un modelo prometedor en la
valorizacion de residuos industriales. Este trabajo no solo refleja un logro
académico, sino también una contribucion relevante a la industria quimica.
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CAPITULO 1: ESTUDIO PRELIMINAR
RESUMEN EJECUTIVO

El objetivo de este proyecto radica en el analisis de factibilidad para la
produccion de acido lactico utilizando como materia prima la glicerina
cruda, subproducto obtenido del proceso de fabricacion de biodiesel.

El acido lactico es un compuesto organico con multiples aplicaciones en
distintas industrias como la alimenticia, cosmética, farmacéutica, entre
otras. Su obtencidn puede llevarse a cabo mediante rutas de sintesis
guimica o por procesos fermentativos.

En Argentina y en el mundo, el marcado crecimiento de la industria del
biodiesel ha derivado en un excedente de glicerina cruda, provocando una
disminucion en su valor de mercado y una oportunidad para su
reutilizacion como materia prima para la produccion de acido lactico.

Tras evaluar diversas alternativas, sus ventajas y desventajas, se selecciono
la ruta de la reaccion hidrotermal catalizada heterogéneamente en medio
basico.

La planta se abastecera con 80 mil toneladas anuales de glicerina 50%P/P,
por lo que no se requerira de un pre tratamiento de la misma. El producto
obtenido sera una mezcla racémica de acido lactico con una pureza
superior al 90%.

Se decide ubicar estratégicamente la planta en el Parque Industrial San
Lorenzo, Santa Fe, debido a su cercania con los principales productores de
biodiesel y cercania al puerto.

Si bien existen barreras para su insercion en mercados tradicionales, se
vislumbra un gran potencial en aplicaciones innovadoras de industrias
guimicas, fertilizantes, solventes amigables y biopolimeros.

De esta manera, el proyecto apunta a desarrollar una alternativa
sustentable que permita valorizar un residuo abundante generando un
producto de valor agregado, posicionandose en un mercado en
crecimiento con gran proyeccion a futuro. Se destaca el aprovechamiento
de una materia prima de bajo costo para la obtencién de un producto
novedoso a precio accesible.
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INTRODUCCION
Definiciéon del proyecto

Este proyecto propone el analisis de la factibilidad de la produccion de
acido lactico a partir de glicerina cruda generada como subproducto en la
produccion de biodiesel.

Acido lactico

El acido lactico es tanto un alcohol como un acido organico, cuya forma
asimétrica le confiere actividad optica. Puede existir en tres formas: como
dos isdmeros L(+) o D(-) puros, o como su mezcla racémica. Estos isdbmeros
poseen propiedades fisicas y quimicas similares, por lo que resulta dificil su
separacion (Komesu, 2017). Es una biomolécula presente en gran parte de

los seres vivos y un componente normal en la sangre y los musculos de los
animales (Herryman Munilla, M.y Blanco Carracedo G., 2005).

Puede ser producido tanto por sintesis quimica como por fermentacion
microbioldgica. Es un compuesto ampliamente usado en la industria de
alimentos, cosmética, farmacéutica, entre otras aplicaciones industriales.
Ademas, es conocido por ser el mondmero del cual se obtiene el acido
polilactico, un biopolimero de gran relevancia en la industria.

Estado de la industria

En los ultimos anos, el biodiesel producido a partir de biomasa ha sido
ampliamente utilizado como una forma de energia renovable a nivel
mundial. Esto se condice con que a partir de 2003, se promovio la Directiva
2003/30/EC (EUR-Lex Document 32003L0030) del Parlamento Europeo y
Consejo de la Unidn Europea sobre el fomento del uso de biocombustibles
y otros combustibles renovables para el transporte. Esta regulacion exigid
la adicion de un volumen minimo de biocombustibles a todos los
combustibles fosiles utilizados en el transporte, lo que llevd a la
implementacion de incentivos fiscales y subsidios para productores de
biodiesel (Ciriminna R., Della Pina C., Rossi M., Pagliaro M., 2014). En el ano
2006 la Ley 26.093 del Régimen de Regulacion y Promocion para la
produccidon y uso sustentable de biocombustibles (InfoLEG) fue
sancionada en Argentina, que establecid que a partir del ano 2010, el gas
oil y la nafta deberian ser mezclados con biodiesel y bioetanol
respectivamente en un 5% como minimo.

Este combustible alternativo para motores diésel se obtiene
principalmente mediante una reaccidon de transesterificacion de un
triacilglicérido, que puede provenir tanto de aceites vegetales como de

14



grasas animales, con un alcohol (Polich N.L, 2019). Como principal
subproducto de este proceso se obtiene la glicerina. Por cada 10 kg de
biodiesel producido se obtiene aproximadamente 1 kg de glicerina cruda
(Betancourt Aguilar C., De Mello Prado R., Castellanos Gonzales L., Silva
Campos N., 2016). Como resultado del creciente mercado del biodiesel, se
produce también un aumento en la oferta de glicerina. Sin embargo, la
demanda de la misma para las aplicaciones tradicionales no aumenta de la
misma forma, lo cual ha producido un exceso de oferta de glicerina en el
mercado (Aimaretti N., Intilangelo L., Clementz A., Ansaldi J., Yori J.C., 2008).

Debido a la creciente demanda de conservantes y aditivos naturales, las
empresas se encuentran en constante busqueda de nuevas materias
primas que satisfagan estas necesidades, el acido lactico es un compuesto
biodegradable que puede cumplir con estas caracteristicas (Global Lactic
Acid Market 2023-2028, Mordor Intelligence). En los ultimos anos la
demanda de acido lactico se incrementd debido a que se requiere para la
produccion de acido polilactico, un polimero biodegradable que se utiliza
para empaques en la industria alimentaria, filamento en la impresion 3D,
en la industria médica, entre otras aplicaciones.
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DESCRIPCION DEL PRODUCTO, SUBPRODUCTO vy MATERIAS PRIMAS
Glicerina (Materia prima)

La materia prima a utilizar es la glicerina cruda (subproducto biodiesel). Su
composicion depende ampliamente del proceso utilizado para la
produccion del biodiesel, por lo que se encontrara una mezcla que
contiene diferentes cantidades de glicerol con impurezas, como el
catalizador usado y alcoholes. Por lo general, la glicerina cruda contiene
entre un 50-70% (P/P) de glicerol, mas de un 20% (P/P) de metanol y una
mezcla de agua, sales inorganicas (residuos de catalizador), cenizas y
materia organica no glicerol (MONG) (Ciriminna R., Della Pina C., Rossi M.,
Pagliaro M., 2014).

Por otro lado, la glicerina pura es un polialcohol de una cadena carbonada
de tres atomos de carbono y tres grupos hidroxilos (CH,OH-CHOH-CH,OH).
Debido a la presencia de grupos alcohodlicos (primario y secundario), que
pueden ser reemplazados por otros grupos funcionales y formar derivados
como los ésteres, aminas y aldehidos, la glicerina puede derivar en
multiples compuestos (Betancourt Aguilar C., De Mello Prado R,
Castellanos Gonzales L., Silva Campos N., 2016). Se trata de un compuesto
organico, liquido, viscoso, incoloro, de sabor dulce. En cuanto a sus
propiedades fisicas y quimicas: sus propiedades solventes son similares a
las del agua o alcoholes alifaticos simples; sus soluciones se utilizan en
sistemas refrigerantes; no se oxida en la atmdsfera bajo condiciones
normales, pero puede ser oxidada por otros agentes; y posee una baja
volatilidad y presion de vapor (Quispe C. A .R., Coronado C. J. R, Carvalho Jr.
J. A, 2013).

Luego, podemos clasificar la glicerina en tres grandes grupos:

- Glicerina cruda: corriente de salida del proceso de transesterificacion
con un contenido de glicerol de entre un 50y 70% en peso.

- Glicerina de grado técnico: producto de entre un 80% y 85% de pureza
como minimo (Posada Duque & Cardona Alzate, 2010). Es utilizada
como reactivo en la produccion de diversos quimicos, la cual no se
puede utilizar para fines alimenticios o farmacéuticos.

- Gilicerina refinada o USP: proveniente de grasas animales o aceites
vegetales y se utiliza tanto en la industria alimentaria como en la
farmacéutica. Debe cumplir con las especificaciones de farmacopea de
Estados Unidos (USP) y con Codigo sustancias quimicas para alimentos
(FCC). Para ello debe poseer una pureza mayor al 99%.
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Se han expuesto algunas de las multiples aplicaciones de la glicerina
refinada, sin embargo, en este proyecto se propone la utilizacion de la
glicerina cruda como materia prima. Debido al alto nivel de impurezas que
contiene, la glicerina cruda no posee los MismMos usos que los otros tipos.
Un producto de valor agregado puede ser obtenido mediante su
aplicacion directa (por ejemplo alimento para ganado), transformacion
quimica (oxidacion/reduccion a otros compuestos de 3 carbonos; sintesis
de otros compuestos organicos;, combustion) o conversidn microbioldgica
(Cheng L., Keaton L., Hong L., 2013).

Con el fin de utilizar la glicerina cruda en un proceso donde se requiera
una mayor pureza, previamente debe ser tratada. La destilacion es uno de
los métodos mas utilizados para remover el metanol y el agua presentes,
ademas de sales y MONGs. Sin embargo, es un proceso demandante en
términos energéticos debido a la alta capacidad especifica del glicerol. Otra
opcion para su purificacion es un método de intercambio i6nico que
remueve las sales y otras impurezas a través de una resina. Su principal
ventaja es que no requiere entregar calor para lograr la separacion de la
glicerina y esto se traduce en menores costos energéticos. Otra alternativa
es mediante un método quimico (protonacion acida) seguido de un
tratamiento fisico (filtracién), el cual posee una gran eficiencia y bajos
costos operativos (Tan H. W., Abdul Aziz n A. R,, Arua M. K, 2012).

Tabla 1

Propiedades fisicoguimicas del glicerol puro

Férmula CsHgOs

Peso Molecular 92,1 g/mol
NuUmero de registro CAS 56-81-5
Estado fisico Liquido
Color y olor Incoloro e inodoro
Punto de fusidn 18,2 °C a 1,013 hPa
Punto de ebullicién 290 °C a 1,013 hPa
Punto de inflamacién 199 °C a 1,013 hPa
Densidad 1,26 g /cm?3 a 20 °C
Solubilidad en agua Miscible

Nota: Elaboracion propia mediante datos obtenidos de la Base de Datos de Referencia
Estandar del NIST Numero 69 (Libro del Web de Quimica del National Institute of
Standards and Technology)
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La corriente de entrada al proceso serd una mezcla al 50%P/P glicerina en
medio acuoso. En la Tabla 1 se observan las principales propiedades del
glicerol puro.

Acido Lactico (producto)

El acido lactico es un acido carboxilico con un grupo hidroxilo en el
carbono adyacente al grupo carboxilo. Es un compuesto quiral que se
puede encontrar en dos enantiomeros; d-acido lactico y £-acido lactico.

Algunas de sus principales propiedades fisicoquimicas se encuentran
plasmadas en la Tabla 2. Alli se observa que, tanto el punto de fusiéon como
el de ebullicion de los isdmeros son distintos al de la mezcla racémica. Esto
se debe a la amorfidad que los cristales racémicos presentan frente a los
del enantiomero puro (Hasegawa T., 2014).

Tabla 2

Pardmetros quimicos de los isomeros de acido Idctico

Mezcla racémica | L-acido lactico D-acido
(DL-acido lactico) lactico
Temperatura de fusién (°C) 16,8 53 52.8
Temperatura de ebullicidon 267 267 271
(°C) (@ 1atm)
Formula CsHeOs
Peso Molecular 90 g/mol
NUmero de registro CAS 50-21-5 79-33-4 10326-41-7
Solubilidad en agua Miscible
Solubilidad en glicerol Miscible
Densidad relativa 1,2
Ka 1,38x10*

Nota: Elaboracion propia con datos de Chemspider, Royal Society of Chemistry,
https:/ivww.chemspider.com

El acido lactico que se produce mediante la respiracion anaerdbica en
animales es del tipo £-acido lactico, mientras que los meétodos de
produccion industrial, exceptuando los que involucran algunos tipos
especificos de bacterias, dan lugar a una mezcla racémica de los dos
isomeros (Jodtowski, G. & Strzelec, E, 2021).
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El isdbmero L, al ser sintetizado por el cuerpo humano, es metabolizado por
el organismo. En cambio, la produccion del isdbmero D por la microbiota
humana es muy limitada, por lo que, no puede ser metabolizado. En
consiguiente, el isbmero D es un importante marcador bioldgico. Si bien
no existen estudios efectuados en humanos, se realizaron estudios
preliminares en animales de laboratorio que indican cierto nivel de
toxicidad y demuestran que se pueden generar complicaciones en
humanos cuando se posean patologias preexistentes (Pohanka, M. 2020).
Segun organismos internacionales como la FAO y WHO el limite maximo
de consumo de D-acido lactico para adultos es de 100mg/kg de peso, sin
embargo no existe aun informacion sobre la mezcla racémica (K. Jim Jem,
Johan F. van der Pol, Sicco de Vos, 2010).

En consecuencia, cada uno de los isdbmeros o la mezcla de ellos (mezcla
racémica), tendran en la industria distintas aplicaciones dependiendo de
las caracteristicas requeridas y los usos de sus productos derivados.

El acido lactico es ampliamente utilizado en la industria alimentaria como
acidulante y conservante, sus sales de éster son utilizadas como
emulsionantes en las premezclas de pasteleria. Es también un producto de
interés para la industria cosmeética debido a su caracter humectante,
antimicrobiano y sus efectos rejuvenecedores en la piel. Otros usos
comunes son en la agricultura para la confeccidn de ensilajes y en los
alimentos de ganado para promover la correcta fermentacidn en el
organismo. También es utilizado en la industria textil como solvente, en el
tratamiento de cueros y en la industria farmacéutica, donde se utiliza su sal
de sodio para realizar soluciones parenterales y de dialisis. (Boonpan A,
Sommai P, Sirikhae P., Atsadawut A, 2013) (Datta R,, Tsai S., Bonsignore P,
Moon S., Frank J.R, 1995) (K. Jim Jem, Johan F. van der Pol, Sicco de Vos,
2010). Es relevante destacar que la industria farmacéutica y alimentaria
utilizan preferentemente el isbmero L, ya que es mas seguro para el
consumo humano. (Castillo Martinez F.A., 2013). Aunque, en algunos casos,
se utiliza la mezcla racémica como componente rejuvenecedor en
cosmeética y suplementos de colageno.

Por otra parte, uno de los principales usos del acido lactico (y con mayor
crecimiento a nivel industrial) es como mondémero precursor del PLA
(acido polilactico), un polimero biodegradable de gran uso industrial. El
PLA se obtiene mediante la polimerizacién por apertura de anillo (LLA). El
isdmero L es el preferido para ésta aplicacion ya que se obtiene un
polimero cristalino con propiedades aplicables en la industria (Datta R,
Henry M., 2005). Al aplicar la sintesis (LLA) a la mezcla racémica se obtiene
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un polimero amorfo por estereo irregularidades. Sin embargo, si se utiliza
una sintesis en estéreo bloques de la mezcla racémica se puede llegar a un
polimero sb-PLA semi cristalino con una Tm (temperatura de fusion) mayor
a los polimeros PLLA (enantiomero L) y PDLA (enantiomero D) (Hasegawa
T., 2014). Este tipo de aplicaciones aun se encuentran en desarrollo.

Por otro lado, un area de crecimiento potencial en la industria del acido
lactico y sus derivados (especialmente etil, propil y butil lactatos) es como
solventes “Eco-friendly”. La Agencia de Proteccion Medioambiental de
Estados Unidos clasificé a estos compuestos como Clase 4A, que los
habilita a su uso para la formulacion de pesticidas y compuestos bioactivos
no toxicos para el ambiente, sujetos Unicamente a buenas practicas
agricolas o de fabricacion. (EPA, Federal Register Vol. 59, No. 187. 59 FR
49400. Inert Ingredients in Pesticide Products; List of Minimal Risk Inerts.)

Otro uso muy importante de la mezcla racémica es en el area de la
medicina. Se utiliza para realizar biomateriales de caracteristicas
biodegradables y biocompatibles para ser utilizados como suturas y
capsulas degradables. Las suturas hechas con este material no necesitan
ser removidas después de la cicatrizacion, ya que se descomponen en
compuestos inocuos, como agua y dioxido de carbono, que el organismo
puede absorber o eliminar. El polimero que se obtiene del acido lactico es
suficientemente resistente y flexible para soportar la tension en la piel o
tejidos durante la cicatrizacion, al mismo tiempo que es lo suficientemente
suave para no danar el tejido circundante. Ademas, la mezcla racémica
permite ajustar las propiedades mecanicas del material para satisfacer
distintas necesidades quirdrgicas y los tiempos de degradacion del
polimero.

Existen una plétora de reacciones que utilizan el acido lactico como
reactivo principal. Algunos ejemplos de compuestos que se pueden
obtener utilizando el acido lactico como materia prima son compuestos
oxigenados como acido acrilico, ésteres de acrilato y otros agentes
plastificantes como el lactato de etilo. (Aliwarga L., Wardani AK, Aryanti
PT.P., Wenten I.G., 2018). Para determinar si es posible la utilizacion de la
mezcla racémica para su produccion se debe evaluar si el compuesto
deseado posee quiralidad. En caso de que el producto deseado posea
quiralidad y su produccion esta enfocada en uno de los isbmeros, la
utilizacion de la mezcla racémica de acido lactico no sera efectiva ya que se
debera separar los isbmeros. Si por otro lado se quiere obtener un producto
aquiral, la utilizacion de la mezcla racémica seria conveniente.
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Entonces, algunas aplicaciones industriales requieren el uso exclusivo de
uno de los isbmeros. Luego para lograr obtener el isdbmero de interés, se
deberia tratar el DL-acido lactico a través de un proceso de separacion
racémico (o también llamado resolucion). La resolucion de mezclas
racémicas normalmente involucra la cristalizacion de cada enantiomero
por reaccidon con un agente quiral de derivatizado (CDA). Otras posibles
tecnologias existentes son las que combinan los beneficios del
fraccionamiento a contracorriente y de las membranas liquidas, aplicables
a cualquier mezcla racémica y con un alto rendimiento para ambos
enantiomeros (Keurentjes J.T.F, 1995). Cabe destacar, que este proceso
implicaria un aumento en el costo de producciéon, por lo que resulta
conveniente utilizar la mezcla racémica en otras aplicaciones como las
anteriormente mencionadas.

Las posibles reacciones de obtencion del acido lactico pueden suceder en
condiciones basicas de operacion. Luego, en las condiciones altamente
alcalinas el producto deseado se encontrara como lactato de sodio. A
continuacion, en la Tabla 3, se mencionan algunas de sus propiedades.

Tabla 3

Propiedades del lactato de sodio

Numero CAS Formula Peso molecular Solubilidad en agua
[g/mol]
72-17-3 CsHgO:.Na 12,06 Soluble

Nota: Elaboracion propia mediante datos obtenidos de la Base de Datos de Referencia
Estandar del NIST Numero 69 (Libro del Web de Quimica del National Institute of
Standards and Technology). Propiedades en condiciones normales de temperatura y
presion.

Subproductos (Descripcion, usos y aplicaciones)

La determinacion de los subproductos de reaccién se dificulta en ésta
etapa del proyecto al no tener definido el sistema reactivo: composicion de
base, temperatura y presion de operacion, tipo de catalisis y catalizador. Sin
embargo, se realizard un analisis de los posibles subproductos a obtener.

Los subproductos varian de acuerdo al tipo de catalisis y el catalizador. En
un reactor homogéneo es posible encontrar acido acético, acido férmico,
acido acrilico y acido piruvico, entre otros (Zhang G., 2012). También se
destacan posibles intermediarios de reaccion como el piruvaldehido,
dihidroxiacetona, 2-hidroxipropanal y gliceraldehido. Algunos de los
posibles subproductos de reaccidn y sus caracteristicas son:
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1,2-propanodiol: Es un liquido incoloro e inodoro cuyos principales usos se
centran en la fabricacion de poliésteres, obtencion de detergentes,
productos cosmeéticos, farmacéuticos, anticongelantes, pinturas,
recubrimientos y en la industria del tabaco.

Acido acético: Es un liquido incoloro con fuerte olor a vinagre. Algunos de
SUS Usos son como materia prima en la manufactura de raydon y celofan,
acetato de vinilo, anhidrido acético, acetato de celulosa, ésteres de acetato
y acido tereftdlico. Es utilizado en procesos textiles. Es un compuesto
higroscopico.

Acido Oxdlico: A temperatura ambiente es una sal que se utiliza para tratar
oxidaciones de hierro, curtido de cueros, catalizador, reactivo de laboratorio
y en el blanqueo de textiles. Muy abundante en la naturaleza en diferentes
vegetales, pocas veces libre, formando casi siempre oxalatos.

Acido férmico: Liquido incoloro que se utiliza en la industria como un
producto intermedio para las preparaciones de limpieza, curtido o
acidificacion, un aditivo para grasas, en la industria farmacéutica y
agroguimica.

Diglicerol: Es el dimero de la glicerina que se emplea como materia prima
para la esterificacion y transesterificacion de acidos grasos y sus ésteres.

Hidrogeno: primer elemento de la tabla periddica, el elemento mas ligero
gue existe. Puede ser utilizado como combustible.

En la Tabla 4 se pueden observar las principales propiedades de los
subproductos.
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Tabla 4

Propiedades de subproductos

1,2-propanodiol Acido Acido Acido Diglicerol
acético oxalico férmico
Namero CAS 57-55-6 64-19-7 144-62-7 64-18-6 | 59113-36-9
Férmula CsHgO, C,H.O, C,H,O, CH,0O, CsHi,Os
Peso molecular 76,09 g/mol 60,09 g/mol | 90,03 g/mol | 46,03 g/mol 166,17
g/mol
Densidad 1,036 g/cm?3 1,049 g/cm® | 1,65 g/cm?3 1,2 g/em3 (1,276 g/cm?3
Punto de fusién -59 °C 17 °C 189.5°C 8,6 °C -
Punto de ebullicién 188.2°C 18 °c - 106 °C 205 °C
Solubilidad en agua Soluble Soluble Soluble Soluble Soluble
Ka - 1,75%10° 5,60 X102 1,80 x10* -
Seguridad Inflamable Inflamable | Combustible | Corrosivo Corrosivo
Corrosivo Corrosivo Toxico
[rritante Nocivo Nocivo

Nota: Elaboracion propia mediante datos obtenidos de la Base de Datos de Referencia

Estandar del NIST Numero 69 (Libro del Web de Quimica del

National Institute of

Standards and Technology). Propiedades en condiciones normales de temperatura y

presion.
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PROCESOS DE OBTENCION DEL ACIDO LACTICO

Produccion por fermentacion microbiolégica

Es el método mas utilizado actualmente a nivel mundial. En este proceso
las azucares fermentables en el sustrato son convertidas a acido lactico por
microorganismos. Al ser un proceso biotecnoldgico los parametros a tener
en cuenta son: temperatura, presion, caudal, agitacion, pH y oxigenacion.
Ademas hay que elegir el microorganismo y el sustrato que mejor se
adapte y se muchas veces se deba agregar nutrientes para estos
(Jodtowski, G. & Strzelec, E, 2021).

Las bacterias lacto fermentativas (LAB) son microorganismos que
fermentan carbohidratos para obtener energia. Dependiendo del tipo de
microorganismo utilizado se puede obtener distintos isomeros del acido
lactico, asi como su mezcla racémica. Hay distintos tipos segun los
productos generados (Mokoena, MP 2017):

- Homofermentativas: Producen principalmente acido lactico
- Heterofermentativas: Producen acido lactico, acido acético, alcohol o
didxido de carbono.

Figural

Diagrama de flujo para la produccion de dcido Iactico por fermentacion de glucosa
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Nota: De “Environmental and economic assessment of lactic acid production from
glycerol using cascade bio- and chemocatalysis”, de M Morales, 2015, Energy &
Environmental Science 8(2), (https:/doi.org/10.3929/ethz-a-010792787 )

Para la produccion a nivel industrial se pueden utilizar reactores Batch,
semi batch y continuos, donde la mejor conversion se obtiene en batch o
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semi batch y la mejor produccion en continuos (Jodtowski, G. & Strzelec, E,
2021). En la figura 1 se muestra un ejemplo de proceso.

Al ser un proceso bioldégico la productividad del proceso es baja (1-13 gLA/L
h) y genera una gran cantidad de LAG (Lactic acid gypsum, un tipo sulfato
de calcio dihidratado) como subproducto (1tonelada por 1tonelada de LA).
Este es un subproducto no deseado que debe ser tratado y descartado
correctamente, siendo una de las principales desventajas del método (M
Morales, 2015).

Si bien se puede usar cualquier sustrato con azucares fermentables, la
utilizacion de un sustrato que es un residuo biolégico disminuye el costo
de produccion. Sin embargo, esto complejiza su composicion, por lo que se
puede producir inhibiciones en la produccion. En consecuencia, se
reqgueriran etapas adicionales de purificacion y por lo tanto, aumentaran los
costos y los tiempos de produccion (Chen, L., 20T1).

Ademas, para la utilizacion de un sustrato complejo se debe realizar un pre
tratamiento, luego del cual se debe hacer una hidrdlisis enzimatica para
conversion de las azUcares no fermentables en fermentables. En la
industria este proceso se realiza de manera simultanea a la fermentacion.
Luego de la produccion hay distintos pasos de purificacion, que dependen
del proceso utilizado y permitiran separar el acido lactico del medio (A.O.
Ojo & O. de Smidt, 2023).

Por ultimo, cabe destacar que las principales fuentes de materia prima
para este proceso son la sacarosa refinada y glucosa (Cock L. 2005),
obtenidas de origen vegetal. Entonces, se denota una posible competencia
entre la produccion del acido lactico por via fermentativa y la produccion
de alimentos para consumo humano (Shen, 2017). Por o tanto, esta disputa
por la materia prima representa una desventaja que atenta contra la
sustentabilidad del producto obtenido.

Reaccion de compuestos carbonilicos con cianuro de hidrogeno

Para este proceso se debe utilizar acetaldehido como reactivo junto a
cianuro de hidrégeno. El metodo de reaccion cuenta de 2 pasos:

1. Reaccion de cianuro de hidréogeno con acetaldehido para dar
DL-acetonitrilo.

2. Hidrdlisis del DL-acetonitrilo con acido clorhidrico para dar DL-acido
lactico crudo.
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Luego de estos pasos de reaccion hay pasos de purificacion que involucran
la esterificacion, destilacion e hidrdlisis para obtener DL-acido lactico puro.

La reaccion tiene un rendimiento total de aproximadamente 43%, lo cual
es bajo y no se justifica trabajar con un compuesto téxico como el cianuro
(lunga M, 2022).

Oxidacion catalitica de glicerol

Este proceso se basa en la reaccion de oxidacion de la glicerina,
produciendo intermediarios que contindan la reaccion por dos caminos:
oxidacion o deshidratacion.

Figura 2
Proceso de conversion oxidativa del glicerol a dcido Idctico en presencia de bases
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Nota: De “Catalytic Conversion of Glycerol to Lactic Acid: State of the Art and Prospects”,
de S.A. Zavrazhnov, 2018, Kinetics and Catalysis, vol 59 (4), p 464 DOI
(10.1134/S0023158418040171)

El primer paso estda comprendido por la oxidacion de los hidroxilos
primarios sobre la superficie del catalizador. Dependiendo de los
parametros relacionados con las caracteristicas del catalizador (como el
tipo de sitios oxidantes, el numero de sitios activos) y con la cinética (el
nivel de oxidacion y las reacciones acompanantes) (Noraini R & Ahmad Z.A,
2017), es posible obtener distintos productos. En la figura 2 se observa el
mecanismo de reaccion esperado.

Se trabaja en condiciones basicas, donde normalmente se utiliza una
relacion glycerol/base es de 1:4. Por otro lado, las temperaturas y presiones
utilizadas son bajas. Ademas, se debe burbujear oxigeno para la oxidacion.

La catdlisis puede ser en medio basico, libre de base (catalizadores que son
basicos) o en medio acido pero resulta muy costosa por la naturaleza de los
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metales utilizados: Oro, Platino, Paladio HPMo (high purity metalorganics) y
Plata (Noraini R & Ahmad Z.A, 2017).

Como se menciond anteriormente, si bien existe una ruta de reaccién
esperada, ésta no es Unica ya que la oxidacion del glicerol lleva a la
formacioéon de distintos compuestos oxigenados como acido glicdlico, acido
glicérico, acido oxalico, dihidroxiacetona, acido hidroxipirdvico, acido
tartrénico, entre otros .

El costo elevado de los catalizadores y el control necesario para el trabajo
en condiciones optimas que favorezcan la reaccidn nos lleva a descartar
este método.

Reaccion hidrotermal de glicerol

Reaccion a temperatura y presion elevada con distintos pasos, los cuales
simplificados son (Zavrazhnov S.A, 2019):

1. Deshidrogenacion del glicerol en presencia de iones oxidrilos para
formar gliceraldehido (GA) y dihidroxiacetona (DHA); dos isomeros
tautoméricos. A altos pH DHA se encuentra completamente
isomerizado como GA

2. En medio basico, la formacion de pyruvaldehido (PA)

3. Transformacion de PA a lactato por transposicion del acido bencilico

Figura 3

Esquema de reaccion hidrotermal de conversion de glicerol con catalisis homogéneo
(negro) y heterogeneo (azul)
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Nota: De “Mechanism Analysis and Kinetic Modelling of Cu NPs Catalysed Glycerol
Conversion into Lactic Acid”, de Zavrazhnov S.A, 2019, Catalysis, vol 9, p 4

(https:/doi.org/10.3390/catal903023])
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El proceso se puede realizar en pH alcalino tanto de forma heterogénea
como homogénea (Figura 3). La reaccion catalizada sélo por una base
(homogénea) presenta un alto nivel de corrosion ya que se trabaja en un
medio muy basico y a temperaturas elevadas, ademas de presentar una
gran dificultad para la separacion del catalizador (Lu L. & Ye X.P. 2015).

La utilizacion de catalisis heterogénea ayuda a disminuir la presion y
temperatura necesaria para la reacciéon. Los metales utilizados varian entre
metales nobles hasta metales no preciosos como cobre, cromo o niquel
(Noraini R & Ahmad Z.A, 2017).

Ademas, se puede utilizar catalizadores base sdélido, una sustancia que
tiene la tendencia de aceptar protones o donar electrones. Estos
catalizadores necesitan menor temperatura por lo que generan menos
corrosiéon, simplifican la separacion catalizador/producto y permiten
utilizarlo (Lu C. & Shoujie R. & Ye X. P., 2014)
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ETAPAS DEL PROCESO

Pre tratamiento

Como ya se menciond anteriormente, si bien se toma una corriente
proveniente de un proceso de produccion de biodiesel, se considera que la
corriente de ingreso serd 50% P/P glicerol en agua.

De ésta forma, se puede descartar una etapa de pretratamiento y
simplificar el andlisis. Sin embargo, si se desea trabajar utilizando como
corriente de entrada la glicerina cruda con todas sus impurezas, se debera
tener en cuenta la composicion de la alimentacion para realizar
tratamientos de purificacion previos de ser necesarios.

Proceso de produccién

Desarrollados los posibles métodos de produccion de acido lactico, es
necesario tomar una decision respecto al proceso productivo.

Si bien el método de fermentacion es el proceso biotecnolégico mas
utilizado en la industria del acido |actico, se dificulta en el control de los
microorganismos participantes y exhibe productividades bajas. Ademas,
como se utiliza materia prima que podria competir con la produccién de
alimentos, por lo que se apantalla la cualidad sustentable del producto. Por
todo lo mencionado, se decide que no es apropiado el método de
fermentacion para este trabajo.

Por otro lado, el método de sintesis por cianuro de hidréogeno no solo tiene
un bajo rendimiento de reaccion sino que trabaja con reactivos toxicos y
nocivos para el medio ambiente, por lo que se decide no optar por este
camino.

Restan entonces dos métodos de conversion de glicerina a acido lactico:
uno por oxidacion selectiva y el de reaccion hidrotermal. El método de
oxidacion selectiva requiere de catalizadores costosos y de un control
exhaustivo, por lo que se prefiere descartar esta posibilidad. Mientras que,
debido a la posibilidad de utilizacion de catalizadores mas econémicos,
mayor variedad de estos y datos disponibles, el método de produccion
elegido sera la obtencion de acido lactico por reaccion hidrotermal.

Post tratamiento

Dependiendo del tipo de catalizador y las condiciones de operacion se
pueden obtener distintos niveles de selectividad y con ello distintos
subproductos. Esto determinara el post tratamiento necesario.
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En esta etapa del analisis no se puede asegurar una ruta de post
tratamiento de forma exacta. Sin embargo, cualquiera sea el mecanismo
de purificacion, se deberd alcanzar una pureza de al menos el 90% P/P de
acido lactico.

Algunos post tratamientos encontrados en la bibliografia son:

Neutralizacion con una base, filtracion, concentracion, acidificacion,
esterificacion e hidrdlisis. Proceso de tratamiento tradicional para la
ruta bioldgica. Produce una gran cantidad de efluentes quimicos
gue deben tratarse antes de descartarse. Ademas es un proceso muy
caro. (Li Y., Shahbazi A., Williams K, Wan C, 2008)

Adsorcion en resinas de intercambio ionico: Tiene baja vida util de
las resinas, pobre capacidad y selectividad (Chen K, 2017).
Electrodialisis: Utilizada para la remocion de iones lactato del medio
de fermentacion acido. Se utiliza un circuito con corriente directa,
gue direcciona los iones a una membrana de intercambio ionico.
Luego se hidroliza el lactato y nuevamente se separa en otra
membrana de intercambio idnico. (Habova V, 2004)

Esterificacion y destilacion reactiva: Tanto la reaccion quimica como
la destilacion se llevan a cabo en el mismo reactor, potenciandose
entre ellas. Este proceso disminuye la necesidad energética para la
destilacion. (Kumar, A 2019)

Hay que tener en cuenta que la mayoria de datos brindados sobre técnicas
de post tratamiento se utilizan en procesos mediante via biolégica ya que
es la mas utilizada. La sintesis quimica posee una diferencia en cuanto al
medio de reaccidn, los subproductos obtenidos y con ello, se requeriran
distintos procesos de post tratamiento.
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DATOS MACRO

Reacciodn, Estequiometria

El esquema de reaccion es el que se observa en la Figura 3 en el apartado
“Procesos de Obtencion de Acido Lactico”. Asumiendo una selectividad y
rendimiento del 100% con respecto al acido lactico, la relacion
estequiomeétrica entre glicerina y el acido lactico es 1:1.

Rendimiento de la MP y selectividad

Tanto el rendimiento como la selectividad depende del catalizador
utilizado, y aun en catalizadores del mismo metal el modo de preparacion
o soporte también influye. En la Tabla 5 se presentan algunas
combinaciones de bibliografia.

Tabla 5

Comparacién entre distintos catalizadores, relaciones base/glicerina y su selectividad y
conversion de glicerina

Catalizador Glicerina/ NaOH/ Condiciones | Conversiéon | Selectividad
catalizador | glicerina de trabajo (%) (%)
(9/9) (mol/mol) | (K, h, MPa)
Cu,O 15 1,1 T=513 93,6 78,1
=6
N2=14%
Cu/hydroxypatite 20 11 T=503 91 90
t=2
N2=0,1
Pt/C 31 117 T=413 99,8 95
t=3
Etileno= 0,6
Pt/ZrO, 2000 1,8 T=453 95 84
(mol/mol) t=24
He=3,0
Cu,O 12,8 1,2 T=503 100 80,4
t=6
Aire= 0]
Cu/CNF 5 2 (KOH) T=453/433 100/100 64/51
t=4
Inerte= 0,1
Rh/ZnO 208 pH 13 T=473 23 68
t=12
H2=2,0
CuQ/zro, 6,4 1 T=453 100 94,6
=8
N2=1,4
Cu 33 1,1 T=503 98 919
nanoparticulas t=4
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Aire=0,]

Co50,/Ce0,

9,9

T=523
t=8
N2=6,0

85,7

79,8

Cu-Zn-Al

14,7

1,5

T=448
t=4
Aire=0,1

98,9

96

Niys/grafito

16,3

11

T=503
t=3
N2=0,1

97,6

92,2

Nota: Adaptado de “Catalytic Conversion of Glycerol to Lactic Acid: State of the Art and
Prospects”, de Zavrazhnov S.A, 2018, Kinetics and Catalysis, vol 59 (4),

10.1134/S0023158418040171)

p 465 (DOI:

Se espera obtener un rendimiento global de al menos un 90% ya que se
considera no solo el rendimiento que se pueda obtener en el reactor, sino
también en los posibles tratamientos posteriores. Sin embargo, se buscara
recuperar el reactivo no reaccionado para su reutilizacion, lo que fomentara

el aumento del rendimiento global.

Insumos especificos (eléctricos, corrientes auxiliares)

Los insumos no se pueden definir de forma exacta en ésta etapa del
analisis debido a que no se han seleccionado las especificaciones del
proceso, sin embargo, se estima que las corrientes que seran necesarias
independientemente de el proceso seleccionado son: suministro eléctrico,

aire comprimido,

corriente de fluido

refrigerante, vapor

combustible (gas natural) y corriente de agua, entre otros.

de agua,
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ANALISIS DE MERCADO DE LA MATERIA PRIMA

Desde la implementacion de la Directiva 2003/30/EC el mercado de
biodiesel ha crecido de forma exponencial. La produccion mundial escalo
de un valor de 1,4 millones de toneladas de biodiesel en el anno 2003 a 44,8
millones de toneladas en 2023 (se utilizé para mostrar los datos a toneladas
una densidad de 900 kg/m3 segln Marcano L., Machillanda E., Sojo M.,
Quijada K,, DI Scipio S, 2014) (Figura 4).

Figura 4

Evolucion de la produccion mundial de biodiesel
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Nota: Elaboracion propia a partir de datos de OECD-FAO Agricultural Outlook 2021-2030

Muy pronto, paises con grandes extensiones de tierra cultivable como
Argentina (Ciriminna R, Della Pina C. Rossi M. Pagliaro M. 2014)
comenzaron a producir y exportar biocombustibles. Ademas, con la
implementacion de la Ley 26.093, sancionada en el ano 2006, Argentina
paso a ser un actor de peso en el mercado mundial de los biocombustibles,
llegando a ser el quinto productor mundial en el ano 2018 (Bleger D,
Calzada J., D')Angelo G., Ferrari B., 2021).

En el pais el biodiesel es producido en 33 plantas concentradas
principalmente en la provincia de Santa Fe, la cual acapara el 82% de la
capacidad instalada del pais (3,2 millones de toneladas anuales), esto se
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debe tanto a la proximidad de los puertos como a la cercania a los centros
de produccion de la materia prima. Las principales empresas y su
ubicaciéon se pueden observar en la Figura 5.

Figura 5

Capacidad de la produccion anual de biodiesel de las companias en Argentina y su
ubicacion.

Capacidad de produccion anual de plantas industriales de biodiesel

habilitadas por la Secretaria de Energia (datos a marzo de 2021)

Capacidad

Compaiiia Ubicacién/Localidad Provincia produccion
anual (t)

LDC ARGENTINA 5. A, Gral. Lagos Santa Fe 610000
PATAGONIA BIOENERGIA SA. (255 sanlorenzo santa Fe 480.000
RENOVA S.A. fq%lﬁléé San Lorenzo Santa Fe 480.000
TERMINAL 6 INDUSTRIAL S.A. Pto Gral. San Martin Santa Fe 480.000
CARGILL S ACL villa Gob. Gélvez Santa Fe 240.000
COFCO INTERNATIONAL S A Pto Gral. San Martin Santa Fe 240.000
UNITEC BIO S.A. Pto Gral. San Martin Santa Fe 240.000
EXPLORA S A Pto Gral. San Martin Santa Fe 120.000
DIASER 5.A. Parque Indust. San Luis San Luis 96.000
ARIPAR CEREALES 5. A Dalreaux Buenos Aires 50.000
BIO NOGOYA 5 A Nogoya Entre Rios 50.000
BIO RAMALLO S.A Ramallo Buenos Aires 50.000
BIO BAHIA S.A. Bahia Blanca Buenos Aires 50.000
BIOBAL ENERGY S.A. Ramallo Buenaos Aires £0.000
BIO BIN 5 A Junin Buenos Aires 50.000
BIO CORBA S.A. Ramallo Buenaos Aires 50.000
CREMER Y ASQCIADOS S.A. Arroyo Seco Santa Fe 50.000
ENERGIA RENOVABLE S A Catrilé La Pampa 50.000
ESTABLECIMIENTO EL ALBARDON S A Pto Gral. San Martin Santa Fe 50.000
LATINBIO 5.A. Arroyo Seco Santa Fe 50.000
PAMPA BIO S A General Pico La Pampa 50.000
REFINAR BIO 5.A. Ramallo Buenos Aires 50.000
ROSARIO BIOEMERGY S.A. Roldan Santa Fe 50.000
ADVAMNCE ORGANIC MATERIALS S A Parque Industrial Pilar  Buenos Aires 48.000
DIFEROIL 5.A. General Alvear Santa Fe 458.000
ENERGIAS RENOVABLES ARGENTINAS SRL  piamonte Santa Fe 24.000
COLALAO DEL VALLE S A Los Polvarines Buenos Aires 18.000
S0Y ENERGY S5.A Villa Astolfi Buenos Aires 18.000
HECTOR A. BOLZAN Y ClA. SR.L. Aldea Maria Luisa Entre Rios 14.400
BH BIOCOMBUSTIBLES SRL Calchaqui Santa Fe 10.800
DOBLEL S.A. Esperanza Santa Fe 10.800
NEW FUEL S.A. Villaguay Entre Rios 10.800
AGRO M&G 5 A Saladillo Buenos Aires 5.000
Capacidad de produccion Argentina (en 100% 2.896.300

toneladas [ aiio)

@BCRmercodos en base o informacion proporcionada por ia Asociocion Argenting de Biocombustibles & Hidrogeno.

Nota: Tabla obtenida de la Bolsa de Comercio de Rosario

Como resultado del acelerado crecimiento de la producciéon mundial de
biodiesel, se produjo un aumento inevitable de la oferta de glicerina. Por
otro lado, su demanda para aplicaciones tradicionales no aumento de la
misma forma (Ciriminna R., Della Pina C., Rossi M., Pagliaro M., 2014). Por su
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condicion de subproducto, el mercado de la glicerina es conocido por ser
extremadamente volatil y altamente complejo, ya que la cantidad ofrecida
es independiente de la cantidad demandada (Quispe C. A. R., Coronado C.
J. R, Carvalho Jr J. A, 2013). De ésta forma, se ha generado un exceso de
oferta en el mercado de la glicerina, especialmente en su forma cruda, lo
gue generd una disminucidn en su precio de venta. (Aimaretti N,
Intildangelo L., Clementz A., Ansaldi J., Yori J.C.,, 2008). Es por ello que resulta
relevante el desarrollo y analisis de nuevas aplicaciones para la glicerina de
baja pureza.

A partir de los datos brindados por Organisation for Economic
Co-operation and Development (OECD), que proyectan la produccion
anual de biodiesel hasta el ano 2030, en Argentina se estima una
produccion anual promedio de 2,16 millones de toneladas de biodiesel,
considerando una relacién 10:1 (Betancourt Aguilar C., De Mello Prado R,
Castellanos Gonzales L., Silva Campos N., 2016) se espera disponer de una
oferta de glicerina cruda en torno a 216 kton/afio.

A partir del analisis de los datos brindados por Sistema de Consulta de
Comercio Exterior de Bienes del INDEC, referentes al monto total de FOB
(Free on board) y el peso neto exportado, se obtiene FOB por tonelada de
glicerina cruda entre 2020 y 2023 (Tabla 6).

Tabla 6
FOB u$s/ton y peso neto exportado de glicerina cruda.
ARo 2020 2021 2022 2023
FOB (u$s/ton) 149 454 582 174
Peso neto exportado (ton) 41135 41,933 52.560 10.714

Nota: Obtenido del Sistema COMEX del INDEC. URL: https://comex.indec.gov.ar/#/

En primera instancia, se denota un aumento el FOB entre los afios 2020 y
2022, los cuales se condicen a la situacion de la pandemia de Covid-19, la
cual trajo consigo el cierre de plantas productoras de glicerina/biodiesel y
por lo tanto, el aumento de los precios FOB (Dias da Silva Ruy A., Freitas
Ferreira A., Esio Bresciani A., De Brito Alves R., Magalhaes Pontes L., 2020).
Sin embargo, en 2023 el precio disminuye a valores cercanos al 2020, lo que
se condice con la tendencia internacional de aumento en la produccion de
biodiesel (ver Figura 4) y consiguientemente el aumento del exceso de
oferta de glicerina cruda.
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Por otra parte, se observa que la tendencia en aumento de las
exportaciones entre 2020 y 2022, se modificé en 2023, lo que se relaciona
con la sequia (Calzada B., 2023) y por lo tanto la disminucion del consumoy
produccion de diesel y biodiesel en Argentina.

En consiguiente, se espera que en anos posteriores se mantenga un precio
de mercado similar al de 2023 (174 u$s/ton) pero con mayores
producciones de biocombustibles (Contardi M., D'’Angelo G, Terré E., 2023)
y glicerina cruda.

Se debe tener en cuenta que el precio mencionado (174 u$s/ton) es el de la
glicerina cruda, es decir previo su pretratamiento para eliminar impurezas.
La glicerina de grado técnico posee un costo adicional. A partir del analisis
de los datos brindados por Sistema de Consulta de Comercio Exterior de
Bienes del INDEC, referentes al monto total de FOB (Free on board) y el
peso neto exportado, se obtiene 444 u$s por tonelada de glicerina de
grado técnico en 2023.

Se considera entonces que, debido a las tendencias del mercado y el
rapido aumento de la produccion de biodiesel, la glicerina disminuira su
precio de venta progresivamente, ya que como se menciond, es un
desecho en exceso. La corriente de entrada del proceso en este proyecto
tendrd una concentracion de 50%P/P, por lo que el precio aproximado de
ésta corriente serd de 261 u$s/ton (se realiza una aproximacion teniendo en
cuenta el que el precio de la glicerina al 85%P/P es de 444 u$s). Cabe
destacar que este precio no considera el valor del transporte hacia la
planta. Sin embargo, se buscara reducir este costo ubicando la planta cerca
de la fuente de materia prima.
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ANALISIS DE MERCADO DEL ACIDO LACTICO

Oferta

Segun los datos publicados por Statista (empresa alemana de estadisticas
mundiales), en el ano 2015, la produccion mundial de acido lactico fue de
aproximadamente 0,84 millones de toneladas, para el ano 2022 Ia
produccion global ya habia alcanzado el millon y medio de toneladas. Se
estima que para el ano 2030 el mercado seguira creciendo, llegando a una
produccion de 2,8 millones de toneladas anuales. El tamano del mercado
del acido lactico en el ano 2022 fue de 3,46 miles de millones de ddlares
siendo Norteamérica el lider en el mercado, acaparando el 46% de las
ganancias, seguido por Europa (30%) y la region Asia-Pacifico (20%).
América Lanina obtuvo el 5% de las ganancias totales, lo que quiere decir
gue no hay grandes productores de acido lactico en ésta region (Lactic
Acid Market Forecast 2023-2032, Precedence Research).

En el caso de Argentina, segun los datos de COMEX de INDEC, las
importaciones de acido lactico al pais en el ano 2023 fueron de 248I
toneladas, mientras que las exportaciones fueron nulas. Esto significa que
hay una necesidad de abastecer el mercado con producto de origen
Nacional.

Algunos de los principales oferentes a nivel mundial son:

Corbion: Es la empresa holandesa productora de acido lactico que domina
el mercado a nivel mundial. Se dedica exclusivamente a la venta de este
producto y sus derivados. Utilizan diferentes procesos de fermentacion
para obtener el acido lactico a partir de materia prima vegetal. Su principal
estrategia es ser una compahia sustentable desde la cadena de
abastecimiento hasta la materia prima utilizada.

DuPont: Empresa multinacional originaria de Estados Unidos. No se dedica
exclusivamente a la venta de acido lactico, sino que se encuentra ligada a
multiples industrias.

DOW: Es una compania estadounidense con mas de 125 anos de historia
dedicada a la produccion de numerosos compuestos quimicos vy
materiales.

Henan Jidan Lactic Acid Technology: Empresa de origen Chino. Utilizan
fermentacidon microbiolégica para la produccion exclusiva de L-acido
lactico. Tiene mas de 30 anos de experiencia en la industria y es el
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productor mas importante de Asia con una capacidad instalada de 120.000
toneladas.

Mushashino Chemical: Es una empresa Japonesa lider en la produccion de
acido lactico, sus derivados, aminoacidos, PLA y acido pirdvico y piruvatos
de alta calidad. Se encuentra en el mercado desde hace mas de 50 anos.
Son la Unica empresa en el mercado a nivel global que continda su
produccion de acido lactico mediante sintesis quimica. Ofrecen tanto los
isbmeros como la mezcla racémica. En el ano 2018 su produccion total de
acido lactico fue de 7.000 toneladas (Oliveira R.A, 2018).

Se destaca que estos productores son grandes competidores en el
mercado mundial del acido lactico. Sin embargo, se centran
principalmente en la produccion del L-acido Ilactico mediante
fermentacién microbiolégica, por lo que no son competencia en el
mercado de la mezcla racémica. Por otro lado, Mushashino Chemical es el
principal competidor, ya que produce la mezcla racémica y mediante
sintesis quimica. De igual manera, se debe tener en cuenta tanto a los
competidores en el mercado del isbmero L como a Mushashino, ya que en
todas las aplicaciones donde se puede utilizar la mezcla racémica, esta
puede ser reemplazada por el isomero.

En cuanto a su precio, tiene gran variacion dependiendo de su aplicacion,
siendo los principales demandantes la industria alimenticia y la produccion
de PLA mediante el isbmero L. Por lo general, el precio del L-acido lactico
varia segun el precio de la materia prima de donde proviene, siendo el
azUcar una de las mas importantes (Oliveira R.A, 2018). Con datos
obtenidos del analisis de ChemAnalyst en las tendencias en el precio del
L-acido lactico en el mercado de Europa, Asia y Norteamérica en 2023 se
realizd un promedio, obteniendo un precio de L-acido lactico de 1200
u$s/ton. Por otro lado, se encontraron multiples proveedores,
principalmente originarios de Asia, que ofrecen la mezcla racémica a un
precio de 1200 u$s/ton, por lo que se concluye que ese es su precio en el
mercado.

Demanda

Tradicionalmente, la industria alimenticia siempre ha sido la principal
demandante de este producto. Sin embargo, en los Ultimos anos ha
habido un crecimiento en la utilizacion de acido lactico por otras industrias,
especialmente en la produccion de PLA, lo que ha provocado un gran
aumento en la demanda. (Lactic Acid Market Forecast 2023-2032,
Precedence Research). Uno de los factores que influyen en este
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crecimiento es la tendencia a la utilizacion de materiales biodegradables y
amigables con el ambiente que han llevado a las industrias a enfocarse en
el desarrollo de nuevas aplicaciones para el PLA. En 2023, el 28,7% de la
produccion de acido lactico ha sido utilizada para la fabricaciéon de acido
polilactico, guedando en primer lugar entre los demandantes. (Lactic Acid
and Poly Lactic Acid Market, Grand View Research)

En Argentina, la demanda de acido lactico proviene principalmente de la
industria alimenticia y cosmética, por lo que se utiliza en su mayor parte el
isomero L (Global Lactic Acid Market 2023-2028, Mordor Intelligence). El
tamano del mercado en América Latina es de un 5% el mundial,
concentrado mayormente en Brasil. Es decir que a lo sumo, el mercado en
Argentina es de 75.000 toneladas.

Como consecuencia, una barrera para posicionar el producto en el
mercado es que la mezcla racémica buscada no cumple las
especificaciones para ser utilizada por Ila industria alimentaria,
farmacéutica o cosmética. Ademas, actualmente es utilizada en menor
medida para la produccion de PLA. Sin embargo, la mezcla racémica que
sera obtenida tiene multiples usos actuales tanto en la industria (reactivo
guimico, componente en agroquimicos y aditivo en cosmeética), como en
el area de la medicina (suturas y otros materiales biodegradables). Cave
destacar que también es un producto de estudio en areas de desarrollo e
investigacion debido a sus propiedades fisico-quimicas prometedoras. De
ésta forma, se espera que se amplie el uso y la investigacion de la mezcla
racémica como solvente, fertilizante, materia prima para la obtencion de
otros compuestos quimicos y sobre todo, PLA con caracteristicas unicas e
innovadoras.

Dentro de este marco, se debe definir el mercado objetivo al cual estara
dirigido el producto. El acido lactico ofrecido (mezcla racémica) es un
producto innovador tanto desde el punto de vista tecnolégico como
econodmico. En la actualidad, no existe un mercado asentado para la
mezcla racémica ya que no hay suficiente cantidad de oferentes de este
producto. Es por ello, que se manifiesta la oportunidad de adentrarse a
este mercado enfocandose en la demanda de aquellas industrias que
busquen una opcidén que destagque por su sustentabilidad y bajo impacto
ambiental. Siendo este producto obtenido mediante una materia prima
que, de otra forma, seria un desecho. Asimismo, sus caracteristicas
ventajosas lo convierten en una opcidn atractiva para empresas que
buscan soluciones sostenibles e innovadoras. Este producto generara la
expansion del mercado y la aparicion de otros nuevos, a partir del
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descubrimiento de aplicaciones incipientes. Gracias a su compatibilidad
con diferentes procesos y materiales, permitira a las empresas explorar y
desarrollar productos que no serian posibles con otras alternativas menos
sustentables.

Por todo lo mencionado, la mezcla racémica obtenida no se orientara
Unicamente a la demanda de la industria alimentaria, cosmética o
farmacéutica, sino que sera destinada a industrias quimicas,
especialmente aquellas que se enfocan en la produccidn de fertilizantes,
solventes amigables con el medio ambiente y plasticos biodegradables.
También se orientara a ramas de la medicina y la cosmética donde se
estén desarrollando insumos biodegradables compatibles con el uso en el
cuerpo humano.

En el Capitulo 6 se analizara el impacto del precio de venta del acido lactico
en términos de la rentabilidad del proyecto. Sin embargo, se decide fijar
preliminarmente su valor en el precio de venta de mercado de 1200
u$s/ton, sin perder de vista la estrategia planteada para la apertura de
nuevos mercados.
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ANALISIS DE MERCADO DEL 1,2-PROPANODIOL

Uno de los subproductos mayoritarios en el proceso de obtencidn del acido
lactico es el 12-propanodiol. Se evalla entonces la posibilidad de
considerar al 1,2-propanodiol como un subproducto de valor que podra ser
ofrecido al mercado.

Oferta

Segun Gtowka M. y Krawczyk T. en su analisis de las tendencias y
perspectivas de la produccion de 1,2-propanodiol el 2023, el precio de venta
del mismo es de entre 11y 2 U$S por kilo con un mercado global en
crecimiento que, en el ano 2020, era de 335 millones de dodlares. Se espera
gue el precio del 1,2-propanodiol (también llamado propilenglicol) crezca
alrededor del 4% durante el periodo 2020-2025. Se puede comercializar en
grado técnico (>90% de pureza), USP y farmacéutico.

Las principales empresas ofertantes son Dow (EE.UU.), LyondellBasell
Industries NV (Paises Bajos), BASF SE (Alemania), ADM (EE.UU.), Global
Bio-chem Technology Group Company Limited (China), DuPont Tate and
Lyle Bio Products (EE.UU.) y SKC (Corea del Sur), entre otros. La region de
Ameérica del Norte esta dominando el mercado mundial de propilenglicol
debido a la creciente demanda de propilenglicol en esta region (Data
Bridge Market Research, 2022). Segun el informe de OEC, en 2022 los
principales exportadores de propilenglicol fueron Alemania (u$s 510M),
China (u$s 385M), Corea del Sur (u$s 253M), Estados Unidos (u$s 242M), y
Tailandia (u$s 234M). Como se puede observar, en la region de América del
Sur no existen grandes competidores en el mercado, lo que crea una
oportunidad para la insercion de este posible subproducto de reaccion.

Demanda

Gracias a su versatilidad y a su capacidad para adaptarse a diversas
aplicaciones, el 1,2-propanodiol es de gran relevancia para la industria. Es
un componente altamente demandado en aditivos alimentarios,
soluciones anticongelantes, formulaciones farmacéuticas y productos de
cuidado personal, gracias a su naturaleza higroscopica y su capacidad para
actuar como solvente, humectante y estabilizador. Ademas, su mercado se
encuentra en crecimiento principalmente debido a su uso como fluido
base en formulaciones descongelantes para aviones y en anticongelantesy
refrigerantes de alta calidad, ya que puede ser un sustituto de otras
sustancias en el mismo rubro que no son respetuosas con el ambiente
como lo puede ser el 1,2-propanodiol.
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Adicionalmente, segun el informe de VMI sobre las perspectivas del
mercado de 1.2-propanodiol realizado en 2023, existe una inclinacion
significativa hacia el 1,2-propanodiol de origen bioldgico, producido a partir
de maiz o glicerol, debido a las preocupaciones sobre el impacto ambiental
y la dependencia de los combustibles fosiles. Actualmente el mercado se
encuentra dominado por el propilenglicol obtenido a partir de la industria
del petréleo (Data Bridge Market Research, 2022), sin embargo, en los
ultimos anos la produccion a base de petrdleo sufrié un impacto debido a
la escasez de materias primas y retrasos en los envios. La limitada
produccion de 1,2-propanodiol derivado del petréleo crea una oportunidad
en el mercado para el 1,2-propanodiol obtenido a partir de glicerol, del cual
existe un exceso de produccion.

En Argentina el valor de las importaciones de propilenglicol en el ano 2022
fueron de 38 millones de ddlares, con una tasa de crecimiento del 30%
respecto al ano anterior, lo que implica una necesidad de producir el
1,2-propanodiol de forma nacional.

PREMISAS

En primera instancia, se define la capacidad de la planta. Se calcula a
partir de una alimentacion de glicerina de 80.000 ton/afio al 50%P/P. Si se
supone que el producto se obtiene en relacion 1.1y se considera un 90% de
rendimiento, se obtiene una produccion de acido lactico aproximada de
35.000 ton/afo.

El producto obtenido sera una mezcla racémica y se pretende alcanzar una
pureza igual o mayor al 90%P/P.

Por otro lado, el precio de materia prima que se considera es de 26]
u$s/ton. Mientras que el precio de venta del producto se analizard mas
adelante ya que se prevé la apertura de nuevos mercados y se pretende
obtener un precio competitivo. Sin embargo, inicialmente se estima como
1200 u$s/ton.

En cuanto a las caracteristicas del proceso, se selecciond la obtencion del
acido lactico mediante la reaccion hidrotermal catalizada
heterogéneamente en medio basico. En principio, no se debera realizar un
tratamiento preliminar debido a que la corriente ingresa sin impurezas y
en medio acuoso. Se evalla la posibilidad de un tratamiento posterior para
aumentar su pureza.

En la Figura 6 se puede observar el diagrama de bloques del proceso.
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Figura 6

Diagrama de bloques del proceso

Nota: elaboracion propia

Por otra parte, se debe definir la localizacion de la planta. Se optd por
ubicarla en el Parque Industrial San Lorenzo, localidad de San Lorenzo,
provincia de Santa Fé, Argentina. Esto se justifica con su cercania con la
importante ciudad portuaria, Rosario, encontrandose a 20 km. Ademas, la
disponibilidad de puertos a lo largo del corddn con el rio Parana, brindan
una conexion directa de transporte hacia el puerto de Buenos Aires,
posibilitando de esta manera la exportaciéon. Otro factor indispensable para
decidir la ubicacion de la planta fue la cercania con los principales
productores de biodiesel, quienes proveen la materia prima (glicerina
cruda). Se encuentra a menos de 60 km del mayor productor, LDC
Argentina. Ademas, se encuentra en la misma localidad del segundo y
tercer mayor productor de biodiesel, y a menos de 15 km del cuarto mayor
(ver Figura 5). Entre estas cuatro plantas productoras de biodiesel
comprenden una capacidad instalada de 2 millones de toneladas de
biodiesel al ano, y por lo tanto, dispondrian de 200 mil toneladas de
glicerina cruda para abastecer la demanda de este proyecto. Cabe
mencionar, que la decision de ubicar la planta en un parque industrial se
condice con el acceso a los servicios que esta brinde, como es el agua
corriente, gas natural, red cloacal, red eléctrica, entre otros servicios
esenciales para el desarrollo de la actividad industrial.
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JUSTIFICACION PRELIMINAR DEL PROYECTO

Los biocombustibles han ganado enorme popularidad en el mundo al
constituir una fuente atractiva de energia que se obtiene de recursos
renovables. Esta industria ha crecido a pasos agigantados en las dltimas
décadas debido a que numerosos paises han implementado regulaciones
que fomentan su uso, uno de ellos es Argentina. De ésta forma, se
construyeron 33 plantas en todo el pais alcanzando entre todas una
capacidad instalada de 3,2 millones de toneladas por ano.

La glicerina cruda es el principal subproducto de este proceso. Se conocen
diferentes aplicaciones posibles para la glicerina pura y sus derivados, sin
embargo, aun no existen suficientes propuestas de usos para la glicerina
obtenida como subproducto del biodiesel, debido a que ésta no suele
cumplir con el estandar minimo de calidad para su uso tradicional ya que
posee impurezas. A causa de esto, se produce un enorme exceso en la
oferta de glicerina cruda y la disminucion acelerada en su precio de venta.

El principal objetivo de este proyecto es disponer de este residuo de la
industria para brindarle valor agregado y convertirlo en un producto
sustentable con numerosas aplicaciones, acido lactico.

A pesar de que existen ciertas barreras en la insercion de este producto en
el mercado actual, se plantean estrategias que haran frente a estos
inconvenientes y posicionaran el producto en el mercado. El principal
obstaculo del producto es que no se podra ofrecer para sus usos mas
tradicionales, como en la industria alimenticia o la cosmética, ya que es
una mezcla racémica. Sin embargo, la falta de oferentes de la mezcla
racémica en el mercado mundial situan a este proyecto en un ventaja ante
la aparicion de nuevas aplicaciones que requieran de este producto como
materia prima. Como por ejemplo, el desarrollo de solventes amigables con
el medio ambiente y biopolimeros con caracteristicas innovadoras.
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CAPITULO 2: ESTRUCTURA DE LA PLANTA Y BALANCES DE MASA
RESUMEN EJECUTIVO

En el presente capitulo se detalla el proceso de produccion de acido lactico
a partir de glicerina mediante un meétodo de reaccidn hidrotermal
catalizada por nanoparticulas de cobre soportadas. Se analizan las distintas
tecnologias de proceso disponibles, seleccionando un reactor tipo Slurry
por sus ventajas en transferencia de masa y control de temperatura.

Se define el mecanismo de reaccion basado en la literatura. Las
condiciones experimentales de operacion se determinan en una
temperatura de 503K, relacién molar NaOH/glicerina 1111 y concentracion
inicial de glicerina 2M, alcanzando 84% de conversion y 85% de selectividad
al acido lactico. Se destacan los principales subproductos como
1,2-propanodiol, acidos acético, oxalico, formico e hidrogeno.

El proceso propuesto consta de etapas de mezclado, reaccion, separacion
gas-liquido, separacion flash, neutralizacion y purificacion final para
obtener un producto de 90% P/P de &cido lactico.

Se mencionan posibles técnicas de purificacion como extraccidon con
solventes, precipitacion y destilacion reactiva. Se propone recircular parte
del agua separada para minimizar el consumo externo de agua.

Se determina una eficiencia global del proceso del 85% y se plantean los
balances de masa preliminares en términos de diseno. Por ultimo, se
esquematiza el diagrama de bloques del proceso.
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TECNOLOGIA DEL PROCESO - REACCION QUIMICA

Definiciéon de la ruta quimica

En el Capitulo 1, se ha definido el método que se consideré de mayor
conveniencia para la obtencion del acido lactico. Se menciond la relevancia
del método de fermentacidn en la industria, aunque se destacaron sus
desventajas, como el control de los microorganismos, sus bajas
productividades y la competencia con la produccion de alimentos. Por otra
parte, se descartd el método de sintesis por cianuro dado su bajo
rendimiento y debido a que trabaja con reactivos daninos para el medio
ambiente. Ademas, se destacod el método de oxidacion selectiva, pero
como requiere de catalizadores costosos y de un control exhaustivo, se
prefirid desestimar esta posibilidad. Entonces, se optd por el método de
produccion por reaccion hidrotermal, debido a la posibilidad de utilizar
catalizadores mas econdmicos, mayor variedad de estos y datos
disponibles.

El método hidrotermal puede realizarse en pH alcalino por medio de
catalisis homogénea como heterogénea. Cabe mencionar, que el
mecanismo de reaccion y, por lo tanto, los productos, condiciones de
operacion, rendimiento y selectividades, quedaran estrechamente ligados
con la eleccion del catalizador y/o tipo de catalisis.

Analisis de la catalisis

En el Capitulo 1, se mencionaron algunas de las ventajas de la catalisis
heterogénea frente a la homogénea. A pesar de que es factible utilizar el
meétodo hidrotermal para producir acido lactico, requiere enormes
suministros de energia y, al trabajar en medio altamente basico a elevadas
temperaturas (por encima de 500 Ky pH 13), se precisa de un equipo con
gran resistencia a la corrosion, por lo que no es de gran atractivo para
realizarlo de forma industrial (Haixu, 2017)(Lu Chen, 2014). La etapa inicial
del método hidrotermal, la deshidrogenacion de la glicerina, presenta una
elevada energia de activacion (Zavrazhnov, 2018). La utilizacion de un
catalizador soélido permite disminuir la energia de activacion, al imponer
mecanismo de reaccion alternativo. Por lo tanto, permitira operar a
temperaturas y presiones menores, y ademas, aumentar el rendimiento y
selectividad del producto deseado (Zavrazhnov, 2019). Otra de las ventajas
de trabajar con un catalizador sdlido incluyen la posibilidad de su
reutilizacion, la simplificacién del proceso de separacion del catalizador de
los productos y la reduccion de los residuos generados en el proceso (Lu
Chen, 2014).
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Es por ello que se decide trabajar con un catalizador heterogéneo. En el
Anexo A, se dispone una tabla comparativa entre algunos catalizadores
estudiados para la obtencion de acido lactico por via hidrotermal. Con el fin
de seleccionar el catalizador, se debe evaluar su selectividad, asi como
también su actividad, fuerza mecanica y vida util. Ademas deben ser
capaces de proporcionar un alto rendimiento de producto por unidad
(elevada area superficial), y preferiblemente poder ser regenerados
(Elizondo, 2019). En el caso de este proyecto, también se le dio gran
importancia a la disponibilidad de datos cinéticos ya que sera necesario
para el modelado del proceso en un futuro.

Por un lado, los catalizadores de metales nobles presentan conversiones y
selectividades de acido lactico altas y logran disminuir la temperatura
respecto a la catalisis homogénea. Sin embargo, sus elevados precios y la
condicion de dilucion de glicerina anadirian un aumento considerable en
los costos de produccion del proceso. (Haixu, 2017). Por otro lado, los
metales de transicion como el cobre, rodio y cobalto también exhiben
buenos resultados en cuanto a conversiones y selectividades. Asimismo,
con el catalizador de calcio se obtiene una alta conversion y aporta
basicidad al medio. No obstante, posee bajas selectividades y rendimientos
y produce lactato de calcio, un compuesto que genera mayores
dificultades en la etapa de separacion. Cabe destacar que ninguno de los
catalizadores mencionados logran obtener una conversion aceptable sin la
presencia del catalizador homogéneo de NaOH o KOH.

Luego de realizar un analisis de la metodologia, datos disponibles y
resultados presentados en distintos articulos, se decidid trabajar con un
catalizador de cobre. A nivel industrial, los catalizadores en base de cobre
son ampliamente utilizados, por lo que se cuenta con una mayor
disponibilidad para su obtencion y distintas opciones de soporte
(Porukova, 2022). Este tipo de catalizadores presentan un bajo costo y
toxicidad (Zavrazhnov, 2019). Una de las desventajas de este catalizador es
gue posee menor actividad que otros, sin embargo, este inconveniente se
puede eludir aumentando su area superficial al dispersarse sobre un
soporte adecuado (Porukova, 2022). Es por ello que se trabajard con
nanoparticulas de cobre metalico soportadas. De ésta forma, también se
habilita la posibilidad de operar en un proceso continuo. Otro motivo de
gran relevancia por el cual se escogid este catalizador para el proceso es
gue se cuenta con un mecanismo de reaccion definido con un modelo
ajustado a datos experimentales.
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Mecanismo de reaccién

Una vez definido el catalizador, se puede proceder a definir un mecanismo
de reaccion. En el Capitulo 1, Figura 3, se presentd un esquema de reaccion
hidrotermal de conversion de glicerol con catalisis homogénea vy
heterogénea para el cual se posee un mecanismo de reaccion complejo
gue se deduce en el ANEXO B.

Por otro lado, Yin H. en 2017 ha encontrado que se puede aproximar un
modelo simplificado al definir una ruta dominante como se observa en la
Figura 7.
Figura 7

Ruta de conversion catalitica de glicerol sobre nanoparticulas de cobre en solucion de
NaOH
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Nota: De “ Catalytic Conversion of Glycerol to Lactic Acid Over Metallic Copper
Nanoparticles and Reaction Kinetics”, de Yin H., 2017, Journal of Nanoscience and
Nanotechnology, vol 17 (2), p 1262, https://doi.org/10.1166/inn.2017.12573

En este caso, se poseen parametros cinéticos y una aproximacion tipo ley
de la potencia donde la velocidad depende no solo de la concentracion de
glicerina presente, sino también de la temperatura (dependencia tipo
Arrhenius) y de la concentracion de NaOH.

49


https://doi.org/10.1166/jnn.2017.12573

Ecuacion 1

Expresion cinética de la reaccion

—dn

— —_ _A_ * _ * * a * b
"= e = AT exp(= Ea/R*T) *C, *Cy(eql)
Donde:
e -, Velocidad de consumo de glicerina [ngZh]

cat

e n; Moles de glicerina [mol]

e m :Carga de catalizador lg,,]

7 . . ks
e A = 4,86x10 : Factor pre exponencial de la constante cinética [W]
mo gcat

e FEa = 76,3: Energia de activacion de la reacciéon [k]/mol]

e R=28, 314x10"°: Constante de los gases ideales [k]/mol K]
T: Temperatura de reaccion [K]
C, Concentracion de glicerina en solucion [mol/L]

* (y Concentracion de hidréxido de sodio en solucion [mol/L]
e a = 0.49 £+ 0.02: Orden de reaccion segun la glicerina
e b =0.92 £+ 0.05: Orden de reaccién segun el NaOH

Si bien las cinéticas presentadas son validas para un catalizador de
nanoparticulas, en un futuro analisis se trabajard para soportarlo en un
pellet o particula comercial de forma de aumentar el diametro. Para ello se
tomara el valor de constantes cinéticas de nanoparticulas como el
parametro puramente cinético y se evaluaran la importancia de las
resistencias al transporte interno y/o externo en funcién del tipo de reactor
y caracteristicas del soporte elegido. Algunos de los soportes que se
pueden utilizar que han sido probados para este proceso son MgO, ZnO,
AlLOzy TiO,.

Por el momento no hay evidencia de datos que comprueben la
desactivacion del catalizador, como su tipo o velocidad. Sin embargo, se
observd que las nanoparticulas tienen un buen desempeno reciclado sin
ningun tratamiento (Yin H. 2017). Segun el articulo de Yin, una vez
separado el catalizador por centrifugacion y reintegrado en el reactor, la
conversion disminuye levemente desde 92.6% a 91.4%, mientras que la
variacion en la selectividad no es notoria. Es por ello que se decide asumir
en una primera instancia que la desactivacion no influye en el proceso v,
por el momento, se despreciara. Sin embargo, no se debe perder de vista
qgue al soportar el catalizador sobre otro material, es posible que se genere
algun tipo de desactivacion y/o cambio de geometria, por lo que en un
diseno mas exhaustivo debera analizarse el impacto de la desactivacion
realizando experimentos a escala piloto.
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Se propusieron dos enfoques matematicos para describir la velocidad de la
reaccion; uno, descrito en la Ecuacion 1, es mas basico ya que solo
considera las concentraciones de glicerina e hidroxido de sodio, mientras
gue el segundo, detallado en el Anexo B, es mas completo pero también
de mayor complejidad. En una etapa posterior de analisis, se determinara
gué enfoque se empleara en el diseno matematico del reactor.

Condiciones de operacién

Para determinar preliminarmente las condiciones de operacion se decide
utilizar los datos del articulo Yin et al 2017. En este se plantean distintas
variaciones de los parametros de operacion tales como la concentracion,
relacion molar de NaOH/Glicerol y temperatura, por lo que se analiza para
obtener la combinacién 6ptima. Cabe destacar que los experimentos
realizados por Yin (2017) son para un reactor de tipo Batch.

Temperatura

Tomando una concentracion de glicerina IM y una relacion NaOH/Glicerina
111 y para un aumento de temperatura entre 473 y 503 °C Yin evaluod la
conversion, selectividad y se calculd el rendimiento como la multiplicacion
de estos.

Figura 8

Variacion en la selectividad, conversion y rendimiento con respecto a la temperatura
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Nota: De elaboracién propia con datos de “Catalytic Conversion of Glycerol to Lactic Acid
Over Metallic Copper Nanoparticles and Reaction Kinetics”, de Yin H., 2017, Journal of
Nanoscience and Nanotechnology, vol 17 (2), https:/doi.org/10.1166/inn.2017.12573
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Para estos datos se observa una tendencia de aumento en el rendimientoy
conversion con el aumento de la temperatura. Por otro lado, la selectividad
disminuye levemente. Como el cambio de selectividad es casi
despreciable, se decide trabajar en la condicidon de maxima conversion y
rendimiento. Por esta razén la temperatura de operacion, segun este
primer analisis, sera de 503 K

Relacion molar de NaOH/Glicerol

Al fijar una concentracion de glicerina TM y una temperatura de operacion
de 503K, VYin planteé un analisis de la conversion, rendimiento y
selectividad en funcién a la relacién molar base/glicerina.

Figura 9

Variacion en la selectividad, conversion y rendimiento con respecto a la relacion
NaOH/Glicerina
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Nota: De elaboracién propia con datos de “Catalytic Conversion of Glycerol to Lactic Acid
Over Metallic Copper Nanoparticles and Reaction Kinetics”, de Yin H., 2017, Journal of
Nanoscience and Nanotechnology, vol 17 (2), https:/doi.ora/10.1166/jnn.2017.12573

Se observan comportamientos opuestos entre la conversion y la
selectividad por lo que se decide trabajar con el valor del rendimiento
mMaximo, el cual se encuentra en 1,1:1.
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Concentracion

Con respecto a la concentracion, en el trabajo citado se mantuvo constante
la relacion NaOH/Glicerina 111 y la temperatura a 503K. Para estas
condiciones se obtuvieron variaciones en la conversion, selectividad y
rendimiento.

Figura 10

Variacion en la selectividad, conversion y rendimiento con respecto a la concentracion
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Nota: De elaboracién propia con datos de “Catalytic Conversion of Glycerol to Lactic Acid
Over Metallic Copper Nanoparticles and Reaction Kinetics”, de Yin H., 2017, Journal of
Nanoscience and Nanotechnology, vol 17 (2), https:/doi.org/10.1166/inn.2017.12573

Observando estas variaciones se ve una disminucidon marcada de la
conversion, rendimiento y selectividad. Se puede concluir que o mas
conveniente es trabajar lo mas diluido posible. Sin embargo, no se debe
perder de vista que se plantea un proceso continuo, por lo que trabajar con
una concentracion menor implica una necesidad de dilucidbn mayor, un
aumento en los caudales de operacion y mayores dimensiones de los
equipos. Por ello se procederd a analizar el caudal de agua necesario y el
lactato producido dependiendo de la concentracion utilizada.

Se puede observar en la Figura 11 que, si bien el caudal al ingreso
disminuye al trabajar a mayor dilucion, la produccién de lactato también lo
hace. Esta disminucién en la produccion es relevante por lo que si bien es
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interesante analizar la opcidon de trabajar a una mayor concentracion, no se
debe perder de vista el enfoque de la maximizacion de la produccion.

Figura T

Porcentaje de disminucion del caudal de agua y lactato formado con respecto a la
situacion cuando la concentracion es IM
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Nota: De elaboracién propia

Se decidid plantear los balances y, en un principio, trabajar en una
concentracion 2M con el fin de tomar un caso intermedio. Esto llevara a
una disminucion en el caudal de ingreso al reactor con respecto al de 1M
de casi 44% y de la produccion de lactato de 17%.

Presion

Zavrazhnov S.A explica que la cinética no dependera de la presion de
trabajo, sin embargo se debe tener en cuenta que la presion debe ser la
necesaria para mantener la condicion de fase liquida. No hay datos en
bibliografia en cuanto a la presién de operacién, no obstante, se realiza un
calculo aproximado y este resulta de 28 bar calculado a partir de los
caudales planteados en el balance de masa tomando un 5% por encima
del caso de mayor presion (salida del reactor).

En la Tabla 7 se resumen las condiciones de operacion del reactor
contempladas para el balance de masa preliminar.
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Tabla 7

Condiciones de operacion

Temperatura [K] 503
Presion [bar] 28
Relacion molar NaOH/Glicerol 1,11
Concentraciéon de glicerol inicial 2M
Conversion [%] 84
Selectividad [%] 85

Nota: elaboracion propia.
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TECNOLOGIA DEL PROCESO - REACTOR

Para poder llevar a cabo el proceso heterogéneo existen distintas
tecnologias y/o tipo de reactores. Por lo general, en un proceso ya instalado
en la industria, el reactor no se suele disenar individualmente sino que se
compra el paquete tecnoldgico a las empresas de licencia de tecnologia
que ofrezcan el proceso en cuestion. Algunas de ellas son Lummus
Technology (petroquimicos y procesamiento de gas y petrdleo) y
Mitsubishi Chemical Group (derivados de C2, C3, C4 y aromaticos). Este
paguete tecnoldgico asegura un seguimiento por parte del tecndlogo para
actualizacion y mantenimiento, y puede o no incluir catalizadores y otros
recursos.

En el caso de este proyecto, el proceso analizado no estad posicionado ni
tiene la suficiente investigacion a nivel industrial, por lo que no existen
datos de tecndlogos que ofrezcan un paquete adecuado. Por esta razén, se
hara el analisis desde |a teoria general, caracterizando los distintos tipos de
reactores heterogéneos, para poder decidir cual de ellos es mas
conveniente. Toda la informacion de los reactores se obtuvo de las clases 8,
9, 10 y 11 del curso de grado "Ingenieria de las reacciones Heterogéneas"
dictado por la Dra. Laura Alejandra Fasce en la Facultad de Ingenieria en la
Universidad Nacional de Mar del Plata para la carrera de grado Ingenieria
Quimica.

Si bien toda la informacion encontrada se obtuvo a partir de ensayos batch
a escala laboratorio, la operacion continua es preferible para un proceso a
escala industrial. Algunas de las ventajas de utilizar este tipo de operacion
frente a la operacidon discontinua son la sencilla implementacion de la
automatizacion, mejor control de la mezcla, adaptabilidad a una amplia
gama de condiciones de reaccion, operacion mas econdémica, calidad del
producto mas uniforme con el tiempo y mejor adecuacidon a grandes
capacidades de produccion. Ademas, el rendimiento de la transformacion
catalitica en un sistema continuo puede ser superior, en términos de
selectividad o resistencia a la desactivacion, en comparacion con los
sistemas por lotes. También es importante senalar las dificultades que
surgen al separar el catalizador en el caso de reactores por lotes en fase
liquida (ya que suele estar disperso en ésta fase). (Bozga G., 2022)

Es por ello que se trabajara con un reactor continuo de los que se
presentan a continuacion.
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Reactores de lecho fijo

La fase sdlida (en este proceso, el catalizador soportado) se encuentra
inmovilizada, formando un lecho por el que la fase fluida (liquida para este
proceso) fluye en flujo piston (en el caso ideal). Se suelen utilizar particulas
que oscilan entre los pocos milimetros a varios centimetros para optimizar
la pérdida de carga en el lecho y la velocidad observada en las particulas.
En caso de catalizadores metalicos se puede utilizar mallas de alambre.
Dependiendo del tipo de empaquetamiento, tamano y geometria de las
particulas catalizadoras, en este tipo de reactores la pérdida de carga suele
ser apreciable. La ecuacion mas utilizada para calcular la caida de presion
es la ecuacion de Ergun, la cual no solo depende del Reynolds sino de la
porosidad del lecho.

La fase mayoritaria es la sdélida, por lo que el mecanismo de transferencia
de calor principal es la conduccion térmica, la cual no es muy eficiente y se
generan gradientes radiales de temperatura que pueden llegar a puntos
calientes. Ademas, se debe tener en cuenta que se debe utilizar con
catalizadores de desactivacion lenta ya que de otra forma, se debe
sobredimensionar el reactor debido a que la regeneracién/renovacion del
catalizador no se puede hacer de forma continua.

El disefo de reactores de lecho fijo necesita un conocimiento de la cinética
y de los coeficientes de transferencia tanto de masa como de energia. Esto
se debe a que su diseno se debe hacer discretizado en diferenciales de
volumen.

Reactores de lecho fluidizado

La fase soélida se encuentra libre en la fase fluida, obteniéndose una fase
cuya densidad se puede considerar como la del soélido y el fluido
combinadas. Se utilizan particulas con didmetros mas pequenos ya que la
pérdida de carga no es un factor determinante para la operacion. Trabajar
con particulas pequenas permite asegurar que las resistencias externas al
transporte de masa sean bajas.

Como la fase liquida estd en mayor proporcion la resistencia al transporte
de energia disminuye, disminuyendo los perfiles. Sin embargo, el patréon de
flujo de ambas fases es muy complejo.

La utilizacion de catalizadores mas chicos permiten la regeneracion del
catalizador ya que estos pueden ser arrastrados con el producto fuera del
reactor, pero a su vez esto puede generar pérdida de catalizador por
arrastre o atricion. Ademas, se necesita un control de la velocidad
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superficial del fluido, para poder trabajar en el 6ptimo en el que la caida de
presion es constante y todos los sélidos se encuentren fluidizados.

Reactores slurry

En este reactor las particulas se encuentran en suspension en un tanque
agitado mecanicamente, donde la fase fluida estda perfectamente
mezclada. Este mezclado da lugar a altos coeficientes de transferencia de
masa y calor, generando un control de temperatura efectivo. Es imperioso
un buen sistema de agitado ya que se requiere la homogeneidad y una
minima velocidad de agitacion para mantener las particulas en
suspension.

La fase mayoritaria es la fluida, con una baja relacion entre el volumen de
solido y fluido. Esto se debe tener en cuenta ya que puede verse afectada la
selectividad con reacciones que suceden en fase homogénea.

En cuanto a la separacion del catalizador, se puede realizar mediante un
filtrado. El nivel de complejidad de este proceso depende del diametro
elegido de la particula. Por otro lado, una desventaja que se destaca en
este reactor es el aumento del riesgo de envenenamiento y/o atricién por
agitacion.

Tecnologia elegida

Para este proceso, se opta por un mecanismo de reaccidn que requiere
altas temperaturas, por lo tanto, es recomendable emplear reactores con
una transferencia de energia 6ptima, por lo que la opcidn de utilizar un
lecho (ya sea fijo o fluidizado) no seria factible. Ademas, se manejan altas
presiones, otra razon para descartar la viabilidad de utilizar lechos
empacados; ya que en estos se complejiza el sistema de impulsion de
liquidos debido a la geometria y disposicion del relleno (que influyen en la
caida de presion). El disefio de estos reactores (lechos) precisa valores de
coeficientes de transferencia mas exactos, que en este caso no son posibles
de obtener con la informacién disponible en bibliografia.

Por estas razones, se decide utilizar un reactor tipo slurry con agitacion
mecanica. Esto facilita la transferencia de masa externa, por lo que la
velocidad observada aumenta (solo dependerd de la cinética y/o de la
transferencia de masa interna). Ademas, permitira un control mas eficiente
de la temperatura y presion del reactor al ser la fase mayoritaria el liquido.

Otro punto a tener en cuenta es el tamano del catalizador y su
desactivacion. Por el momento el soporte a utilizar no ha sido definido, sin
embargo, se asegurara de que el tamano de las pastillas utilizadas sea el
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adecuado para trabajar con un reactor tipo slurry. En cuanto a la
desactivacion, ya se ha mencionado que no hay informacion especifica al
respecto. No obstante, el tipo de reactor elegido posee la ventaja de una
sencilla separacion del catalizador de la fase fluida por lo que, de ser
necesaria su regeneracion o reemplazo, sera factible realizarlo sin mayores
inconvenientes.

TECNOLOGIA DEL PROCESO - ETAPAS DE TRATAMIENTO

Tratamiento materia prima

La materia prima que ingresa a la planta se considera un 50% P/P en
glicerina. Al no poseer impurezas y la reaccidon ser en medio acuoso, no se
requiere de una etapa previa de purificacion o concentracion de la
corriente. Es por ello que no habra un pre tratamiento de la corriente de
glicerina.

Se realizara una etapa de mezclado de reactivos previo al ingreso al reactor
donde la corriente de glicerina cruda se homogeneiza con el hidroxido de
sodio y agua.

A partir de los datos brindados por Business Analytig y Chem Analyst se
encontré un precio FOB de solucion de NaOH 50% P/P de 329 u$s/ton. La
empresa Infinity Galaxy fijd6 un precio actual de 353 u$s/ton de soda
cdustica sélida y la empresa Medium pronosticé un valor de 998 u$s/ton en
2022. Existe una variabilidad apreciable entre los diferentes precios
encontrados, se decide tomar un precio de 350 u$s/ton.

Por otro, se requiere una cantidad aproximada de 2000 toneladas
mensuales de NaOH puro, por lo que no solo se debe evaluar el precio para
tomar una decision, sino también el transporte y almacenamiento.

Para transportar la solucién de hidroxido 50% P/P se debe realizar en
barriles de acero. Si la solucion es de mayor concentracion se debe
almacenar en tanques de niquel para evitar la corrosion. La solucion se
envia en camiones cisterna, vagones cisterna y barcos cargueros. Los
camiones cisterna tipicos transportan 11,3 toneladas mientras que en barco
se tienen capacidades que oscilan entre 1100 y 2.200 toneladas. (Medium,
Caustic Soda Price Outlook 2022).

El transporte de los pellets o escamas de NaOH (pureza del 98%P/P) se
hace en sacos de polietileno herméticamente cerrados de 20 o 50 kg. Para
el transporte, los sacos se apilan sobre paletas de madera y se envuelven
en polietileno. Otra opcidn es el transporte en tambores de acero de 50 o
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200 kg, o pastillas sueltas en contenedores con capacidad de 1.000 kg.
(Medium, Caustic Soda Price Outlook 2022).

Segun su ficha de seguridad, el hidroxido de sodio debe ser almacenado
en un lugar seco, protegido de la humedad, agua, dano fisico y alejado de
acidos, metales, disolventes clorados, explosivos, perdxidos organicos y
materiales que puedan arder facilmente.

Luego, se decide trabajar con pellets o escamas de NaOH debido a su alta
pureza y mayor facilidad de transporte. Sin embargo, se analizara el
impacto de esta decision en términos econdmicos en el capitulo 6.

Tratamiento productos y subproductos

Una de las premisas destacadas en el Capitulo 1 fue la especificacion del
90%P/P de &cido lactico del producto a obtener. De esta manera, sera
necesario definir distintas etapas de separacion y purificacion.

Como se menciond anteriormente, uno de los subproductos obtenidos es
el hidrégeno, el cual en las condiciones de temperatura y presion de
operacion se encuentra en estado gaseoso. Ademas, se destaca la utilidad
del hidrogeno como combustible en calderas. Entonces, con el objetivo de
separar esta corriente gaseosa de la liquida (productos, subproductos,
agua, entre otros), una opcion es colocar luego del reactor un separador
gas-liquido. Estos equipos logran separar una mezcla gas-liquido en base a
distintos mecanismos de separacion (gravitatoria, fuerza centrifuga y
choques). Otra posibilidad es la separacion mediante la purga constante de
gas hidrégeno del reactor. Esta opcidn se presenta como una opcion viable
cuando la produccidén de hidrogeno no sea significativa, por lo que la
instalacion de un separador de mayor complejidad resulte
econdmicamente no factible. En consiguiente, cualquiera sea la opcidon
elegida, se espera lograr la separacion de la corriente de gas hidrogeno y
obtener una corriente liquida que se componga unicamente del reactivo
sin reaccionar, los productos, agua e hidroxido de sodio.

Por otra parte, al trabajar en condiciones diluidas, es importante considerar
la recuperacion del agua residual. De esta manera, se decide instalar un
separador flash. Se espera separar el agua de los productos y
subproductos. Ademas, parte del agua separada podra ser recirculada al
reactor, reduciendo la necesidad del agregado externo de esta corriente
para asegurar las condiciones de concentracion de la alimentacion de
reactivos.
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Otra componente residual de la reaccion es el hidroxido de sodio. Cabe
destacar, que en las condiciones de pH de operaciéon el producto deseado
se encuentra como lactato de sodio. En consiguiente, previo a la etapa final
de separacion, se decide neutralizar la corriente, de manera de obtener el
acido lactico. Una opcidon de gran interés en la industria es la neutralizacion
reactiva. En este caso se podria utilizar acido sulfdrico para la
neutralizacion, debido a que es uno de los acidos mas requeridos en la
industria, dado su bajo costo y disponibilidad. Luego de esta etapa se
generard agua y sulfato de sodio. Es importante considerar que la
separacion del sulfato de sodio no sera sencilla, ya que es soluble en agua y
glicerina.

Otra alternativa a la etapa de neutralizaciéon con acido, es mediante una
resina acida. La ventaja de este mecanismo es que solo se generara agua,
aungue como desventajas se encuentra el mayor costo de inversion en
resina y la necesidad de regeneracion de la misma, lo cual puede
imposibilitar que se lleve a cabo este proceso de forma continua.

Por otra parte, se puede mencionar otro meétodo alternativo a la
Nneutralizacion reactiva que es la electrodidlisis. Este método se basa en el
transporte selectivo de iones disueltos en una sustancia a través de una
membrana de intercambio i6nico y bajo la influencia de un campo
eléctrico. Su funcionamiento permite no sélo neutralizar el lactato de sodio
a acido lactico, sino también recuperar el hidroxido de sodio utilizado, lo
gue representa una gran ventaja en términos de costos de materia prima.
Sin embargo, no debe perderse de vista el consumo eléctrico elevado, que
puede ser un factor determinante en la factibilidad del método.

Por Udltimo, se debe definir una ultima etapa de purificacion, donde se
alcance la especificacion deseada del producto (90% P/P). En esta instancia
del andlisis solo se mencionan los distintos métodos de separaciéon/
purificacion, aunque posteriormente en este trabajo, se definira y disenara
el que resulte mas conveniente en términos econdmicos, tecnoloégicos y
operativos. Es importante no perder de vista que en la industria quimica
aproximadamente el 50% de los costos de operacion e inversion se asocian
con etapas de purificacion y separacion (Komesu A., 2017), por lo que la
decision del tipo de meétodo de separacion sera determinante para la
factibilidad del proyecto.

En primera instancia, se menciona la extraccion con solventes (extraccion
liquido - liquido) como un método ampliamente utilizado en la industria.
En Schamis E. (1955), se menciona el método Jenemann, un sistema
continuo a contracorriente usando éter isopropilico como solvente. Sin
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embargo, destaca como principal desventaja que el proceso es caro y
peligroso debido a que el éter es inflamable y forma perdxidos explosivos.
Por otra parte, Takashi H. (2014) menciona un método que consta de
distintas etapas: la extraccion del acido lactico con acetato de etilo, seguido
de una destilacion a vacio y purificacion por recristalizacién en acetato de
etilo y atmosfera inerte de N,. Segun Matsumoto M. (2003) se observa un
efecto sinérgico en la utilizacion de una mezcla de solventes en la
extraccion de acidos organicos como el acido lactico. Cabe destacar que
segun Elizondo Quirds A. (2019) los agentes de extraccidn convencionales
muestran bajos coeficientes de distribucion y no se alcanzan una alta
pureza de producto. Ademas, un factor decisivo al momento de elegir un
agente de extraccion es su toxicidad e impacto en el medio ambiente,
limitando aun mas las opciones. Otra desventaja de la extraccidn con
solventes es que el solvente debe ser regenerado por destilacion o
stripping (Komesu A., 2016)

Una alternativa a la extraccién con solventes, es la extraccidon reactiva.
Segun Wasewar K (2002), las extracciones reactivas permiten mayores
coeficientes de distribuciéon, siendo viable para la obtencidén de acidos
carboxilicos e hidroxicarboxilicos. Ademas, menciona que las bases
organicas o aminas proveen mayores coeficientes de distribucion.

En segunda instancia, en bibliografia se encuentran métodos de
precipitacion para la separacion del acido lactico obtenido por via bioldgica
(lactato de calcio). En Min D. (2011), desarrollan el método de precipitacion
con &acido sulfdrico del sulfato de calcio, donde analizan las variables
principales de operacion (pH, temperatura). Sin embargo, la principal
desventaja del método de precipitacion es la alta generacion de residuos,
siendo que por cada tonelada de acido lactico se generaria una tonelada
de sulfato de calcio.

En tercera instancia, otro método de purificacion conveniente es la
destilacion reactiva. La destilacion reactiva (RD) fue patentada por primera
vez en 1921 por Backhaus. Se basa en la integracion de la reaccion quimica
y destilacion en una misma unidad. Es un proceso de gran interés en la
industria petroquimica, farmacéutica y biotecnoldgica (Komesu A, 2016).

Entre las ventajas de la destilacion reactiva se encuentran: la reduccion del
costo de los equipos, el aumento de la selectividad y conversion. Mientras
gue entre las principales desventajas se encuentran: tiempos de residencia
grandes requeriran torres grandes, que las condiciones 6ptimas de la
destilacion puedan diferir de las 6ptimas de reaccion, las volatilidad de
productos y reactivos tienen que diferir de manera de mantener altas
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concentraciones de reactivos y bajas de productos en la zona de reaccion.
Pese a todas las desventajas, este método se considera prometedor a
futuro ya que cumple con todos los objetivos de la intensificacion de
procesos (Komesu A, 2016).

Una de las reacciones que puede llevarse a cabo por destilacion reactiva es
la esterificacion del acido lactico (Serap Akbelen Ozen, 2004). Segun
Schamis E. (1955) el método continuo de esterificacion consiste en hacer
pasar acido lactico y vapores de alcohol metilico a contracorriente a través
de una columna calentada eléctricamente. Se ingresa el acido lactico con o
sin catalizador (acido sulfurico) por el tope de la columna, mientras que por
la base ingresan los vapores de alcohol a contracorriente. Los vapores de
reaccion, compuestos de alcohol, agua y ester lactico salen por el tope de
la columna y se dirigen a una columna de destilacion continua donde se
separa la mayor parte del alcohol que es reciclado al vaporizador. El
condensado es destilado para hidrolizar el éster y recuperar el alcohol,
obteniéndose una solucidn acuosa de acido lactico purificado. Cabe
mencionar que los lactatos de metilo, etilo, propilo, isopropilo o butilo se
hidrolizan facilmente con vapor o agua caliente a presion atmosférica.

Por ultimo, se destaca la separacion por destilacion como un método de
separacion por transferencia de masa y calor, de gran interés y relevancia
para la industria quimica. Es un proceso de menor complejidad respecto a
la destilacion reactiva. Sin embargo, como desventaja del método se puede
mencionar que debe existir una diferencia de volatilidades suficiente entre
los compuestos para que pueda separarse por destilacion y ademas deben
poseer temperaturas de degradacion superiores a las temperaturas de
operacion de la torre. A estas problematicas se les plantean soluciones
como la destilacion a vacio, aunque se traduce en mayores costos
operativos.
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DIAGRAMA DE FLUJO/BLOQUES DE LA PLANTA

Reciclos materiales

Dadas las estimaciones de rendimiento y selectividad, se determina que el
reactivo no se agota por completo y se generan subproductos no
deseados. Una posible solucidon seria incorporar al sistema un reciclo que
reingrese los subproductos y el reactivo sin reaccionar al proceso,
aumentando asi la conversion del reactivo en el producto deseado. En este
capitulo se realizaron los balances de masa sin tener en cuenta este
posible reciclo ya que de ser contemplado, las selectividades y
rendimientos variaran y no se tiene los datos exactos para dicho caso. Es
por ello que, en una primera instancia se presentara un diagrama de flujo
sin este reciclo para realizar una aproximacion de las corrientes. Sin
embargo, no se descarta la posibilidad de incorporarlo al proceso mas
adelante.

Otra posibilidad en cuanto a los subproductos y reactivos sin reaccionar es
obtener lograr separarlos de la corriente de producto y tratarlos en pos de
alcanzar la pureza adecuada para su comercializacion. La conveniencia de
esta opcion dependera del valor y cantidad de subproducto de interés,
como también de |a factibilidad de separacion de la corriente de producto.

Por otro lado, luego de una etapa flash se plantea la recirculacion hacia el
reactor de parte del agua separada, de manera de asegurar |la
concentracion de entrada de glicerina sin la necesidad de agregar agua
durante la operacion. El restante del agua que no ingresa al reactor puede
ser utilizado como corriente de calefaccion (economizador). En caso de
realizar una esterificacion como post tratamiento, el agua se podra utilizar
para la hidrdlisis. Llegado el caso en el que el agua no se pueda re-utilizar,
debera ser adecuadamente tratada para cumplir con las normativas de
vertido vigentes.

Diagrama del proceso

A continuacion, en la Figura 12, se observa el diagrama de bloques del
proceso propuesto. Ademas, en el Anexo C se detallan las corrientes, sus
caudales y composiciones. Cabe destacar, que los caudales se expresan en
términos instantaneos o de diseno.
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Figura 12

Diagrama de bloques

Agua
F3
Hidrogeno Agua
F5 Fl1
—F2—»| —F15i—
Separador de Separacion Separacion de
Mezclador | —F4—»|  Reactor [—F6—»| “PI {——F&—»| Neutralizacién [——F 10— f——F12—>| [——F14—»| Purificacion
catalizador flash .
Acido
lactico
—F1—»| >
TRCat 90%
F16
Acido sulfiirico Sulfato de sodio
Catalizador 9 Fi3

F7 | !

Nota: Elaboracién propia
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COMPOSICIONES Y CAUDALES DE LAS CORRIENTES DE PROCESO

Capacidad de la planta

La capacidad de la planta puede ser expresada en términos nominales o
instantaneos. La capacidad nominal es aquella que surge del estudio del
mercado, es decir, que es la capacidad que se espera comercializar, en
funcion de la disponibilidad de materia prima, capital de inversion,
demanda del producto, etc. Por otra parte, la capacidad instantanea, es
aquella definida para el diseno de los equipos, la cual considera la
efectividad global del proceso (EGP). La capacidad instantanea es siempre
mayor que la nominal.

La EGP esta definida por tres términos: availability, right first time y
performance. Este factor tiene en cuenta la disponibilidad de los equipos,
las pérdidas por defectos y las pérdidas por uso de los equipos,
respectivamente (De Ron A., Rooda J., 2005). Entonces, el EGP considera las
principales fuentes de pérdidas de productividad con la intencidn de
mejorarlo.

Si bien, la efectividad global del proceso suele ser estimada
experimentalmente para una planta en funcionamiento, en el presente
trabajo consideraremos una EGP del 85%, ya que es un objetivo aceptado
por las industrias a nivel mundial (Vorne Industries, 2008).

Balances de masa

A razén de plantear los balances de masa se realizan las siguientes
suposiciones y aclaraciones:

1- Existe formacion de agua durante la reaccion, como se observa en la
Figura 7. Se toma como una simplificacion que la formacion de agua se
genera unicamente por el consumo de hidroxido de sodio, es decir que por
cada mol de hidroxido de sodio consumido se produce un mol de agua.

2- En la Figura 7 se denota la formacion y el consumo de hidrégeno. Segun
Zavrazhnov (2019) el hidrégeno sera el componente mayoritario en fase
gaseosa, y habria exceso del mismo, siendo que la formacion es mucho
mayor que el consumo. Luego, al observar el mecanismo de reaccion
completo (Anexo B), se denota la formacion de un mol de hidrégeno por
cada mol de acido lactico obtenido, y al despreciar el consumo de H2, se
puede estimar la cantidad formada de hidrégeno.

3- Se presume que la concentracion de glicerina informada en las
experiencias de laboratorio de Yin (2017), se midieron a temperatura
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ambiente. Entonces se asume la densidad del agua en 1,000 g/L, y dada la
concentracion de glicerina, que el sistema es diluido.

4- Se determina la cantidad de agua requerida para la reaccion, a partir de
la concentracion de glicerina experimental en el reactor.

5- La eficiencia de los procesos se determinara en los capitulos posteriores,
en este se limita solo a informar los valores obtenidos. Para el calculo
especifico de los valores remitirse a los capitulos 3y 4

6- Del agua obtenida de la separacion flash se recircula un caudal de 86.4
kg/min de agua (determinado en Cap. 3), de manera que el Unico aporte
externo de agua sea de la corriente de entrada de glicerina 50% P/P y se
mantenga la concentracion de glicerina a la entrada del reactor.

7- Las propiedades del acido lactico y de la glicerina se denotan en el
Capitulo 1.

8- El hidroxido de sodio se consume para la formacion de acido lactico y
acido acético (Zavrazhnov, 2019). Esto se aprecia en el mecanismo
propuesto en la Figura 7. Como la selectividad del acido acético es baja
(1%), entonces se desprecia su efecto en el consumo de NaOH.

Por otra parte, cabe mencionar que se plantea el balance de masa en
términos de diseno (capacidad instantanea), considerando un
sobredimensionamiento de los equipos (EGP=85%).

Como se determind anteriormente, se decide trabajar con un catalizador
de cobre (Cu NPs). Ademas, se extraen datos cinéticos del trabajo de Yin
(2017). Se destacan las condiciones experimentales donde la cinética es
vélida: concentracion de entrada de glicerina 2 M, relacion NaOH/glicerina
de 11, carga de catalizador 0.3 g cat /100 ml de reactor, tiempo de contacto
2 hs y temperatura (T) 230°C. Luego, se obtiene experimentalmente una
selectividad de 85% y una conversion de 84%. Es relevante mencionar que
se utilizan estos valores de forma preliminar para resolver el balance,
aunque cuando se disene el proceso con mayor detalle para el tipo de
reactor y catalizador elegidos, se esperan determinar selectividades y
conversiones distintas. Ademas, se profundizara el analisis del efecto de los
distintos parametros y condiciones de operacion en la reaccion y el
impacto en los tratamientos posteriores.

A continuacion en la Figura 13, se detallan los balances. La nhomenclatura
asignada a las corrientes se condice con las expuestas en el diagrama de
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bloques de la Figura 12 y se explicitan los caudales calculados y las
composiciones de las corrientes en el Anexo C.

Figura 13

Balances de masa

Balance mezclador Balance Separacién flash
F1+F2+F3=F4 F10 = F11 +F12

Balance reactor Balance Nodo

F4 = F5 +F6 -F7 F11=F17 + F3

Balance separador de catalizador Balance etapa separacién de solidos
F6=F7+F8 F12=F13 + Fl4

Balance neutralizaciéon Balance etapa purificacién

F8 +F9 = F10 F14 = F15 + F16

Nota: Elaboracion propia

68



CAPITULO 3

DISENO

E R

DlELL S

SITENIA

EAGID

i

ES



CAPITULO 3: DISENO DEL SISTEMA DE REACTORES
RESUMEN EJECUTIVO

El capitulo aborda el diseho de un reactor slurry continuo para la
produccion de acido lactico a partir de glicerina.

Se realizaron balances de masa y energia para determinar las condiciones
optimas de operacion, obteniendo una temperatura de 230°C, una relacion
NaOH/glicerina de 1,31, una carga de catalizador de 5.000 kg y un volumen
de reactor de 21,9 m3. Bajo estas condiciones, se estima una conversion de
glicerina del 83,4%, con una concentracion de acido lactico de 1,7 M y de
1,2-propanodiol de 0,16 M.

Se disend un sistema de agitacion que consta de dos impulsores (A310 y
PBT 45°) para asegurar la suspension completa de las particulas de
catalizador y la agitacion de la mezcla reactiva. Se selecciond un acero de
baja aleacion para la construccion del reactor y se calculd un espesor
minimo de 58 cm para soportar la presion de operacion de 28 bar.
Ademas, se determind un espesor de aislamiento de 9,5 cm para minimizar
las pérdidas de calor.

Ademas, se determind que no se requiere un sistema de enfriamiento o
calentamiento adicional debido a que la variacion de temperatura
adiabatica es despreciable (1,7 K).

Por ultimo, se destaca la importancia de un sistema de control preciso para
monitorear la temperatura, concentracion de NaOH y presion en el reactor.
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DIMENSIONAMIENTO DEL REACTOR
Tipo y configuracion

En el anterior capitulo se realizd el analisis para definir el tipo de reactor a
utilizar, definiendo asi un reactor slurry continuo, de manera de maximizar
la transferencia de masa y energia. Este reactor se puede describir como
un tangque agitado con catalizador heterogéneo en suspension.

Al tener un solido en suspension el nivel de agitacion se vuelve un
parametro de disefio importante a tener en cuenta. Si bien se deben
contemplar las propiedades fisicas del sistema liquido, también se debe
asegurar la suspension completa de las particulas en el tanque, por lo que
el didametro de las mismas es una caracteristica fundamental.

Por otro lado, en el capitulo anterior se mencion6 la formacion de
hidrogeno gaseoso durante el transcurso de la reaccion. Si bien esto
significa que se debe tener en cuenta la fase gaseosa en el reactor, se
decide despreciarla ya que existe poca produccion de hidrogeno (ademas,
se definird una forma de ventear lo que se genere) y de ésta forma se
facilitan los calculos.

Cabe destacar, que el diseno del reactor slurry se realizard para la
capacidad instalada de la planta, debiendo tener en cuenta la eficiencia
global del proceso (EGP=0,85)

Modelo cinético y de reaccién

El mecanismo de reaccidon a utilizar se encuentra detallado en el Anexo B.
Cabe destacar que el mecanismo desarrollado fue propuesto para un
reactor tipo tanque agitado discontinuo. A continuacion, en la Tabla 8, se
detalla la variacion de la concentracion de las especies con respecto al
tiempo para el reactor TAD de escala laboratorio.
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Tabla 8

Expresiones de la variacion de concentracion con respecto al tiempo

Glicerina -r1-r2+r3-r5-r8
Oxhidrilos “rl-r4-r6
Glicerol r2-r3
Acido lactico F1+r6-r4
Acido acético r4
1,2-propanediol r5-r6-r7

Nota: De elaboracién propia con datos de “Mechanism Analysis and Kinetic
Modelling of Cu NPs Catalysed Glycerol Conversion into Lactic Acid”, de S.A.
Zavrazhnov, 2019, Catalysts, vol 9 (3), (https://doi.org/10.3390/catal9030231)

En este caso el reactor a disenar es de agitado continuo, por lo que se
deben plantear los balances de masa para encontrar las expresiones que
describen la concentracion de las especies a la salida del reactor. El balance
general se plantea en la Ecuacion 2.

Ecuacion 2

Balance en un reactor agitado continuo

Q CO - Q Cf =r X VRx fL + T orere X Wnano

Donde:

Q= Caudal volumétrico

CO= Concentraciéon molar inicial

Cf= Concentracion molar final

Wnano= Carga de nanoparticulas de cobre

VR = volumen de reactor

fL = fraccién volumeétrica de liquido en el reactor
Momo = @aporte homogéneo a la velocidad de reaccién
lNetero = @pOrte heterogéneo a la velocidad de reaccion

Cabe destacar, que se divide el aporte heterogéneo y homogéneo en la
velocidad de reaccion, de manera de afectar correspondientemente por la
masa de nanoparticulas (Wp.no) Y €l volumen de fase liquida (VRXxfL). Se
asume qgue la densidad dentro del reactor no cambia y es igual a la
densidad de la corriente a la entrada. De ésta forma el caudal volumétrico
se mantiene constante.

Todas las especies, exceptuando la glicerina y los hidroxilos, inicialmente
tienen una concentracién nula. A su vez, se fija una relacion entre la
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concentracion de hidroxilos y la de glicerina (Rel).

Cabe destacar que el desarrollo de los balances de masa para cada especie
se encuentran en el Anexo F.

Calculo del reactor: Definicion de variables

Para el calculo del volumen, conversiones y analisis de condiciones
operativas se debe resolver los balances descritos en la Ecuacion 2 para
cada especie (Anexo F).

Caudal de operacion

El caudal volumétrico queda definido mediante la concentracion de
glicerina a la entrada del reactor, ya que se conoce la masa de glicerina que
ingresa por minuto y su peso molecular. Esta relacion se describe en la
Ecuacion 3.

Ecuacion 3

Definicion matemdtica del caudal volumeétrico

Q = Sokton/ato 1,000° W glicerina
- EGP 365*24*60 PM __ *C
glicerina ~ glicerina

Donde

e EGP= eficiencia global del proceso= 85%

e w  =fracciébn masica de glicerina= 0,5

glicerina
~ =peso molecular de glicerina= 92,08 g/mol
glicerina
o ( = concentracion de glicerina deseada= mol/L

glicerina

Reciclo de agua

Para alcanzar la concentracion de glicerina a la entrada del reactor, se
plantea un sistema de reciclo continuo del agua. A |a salida del reactor el
agua sera separada y recirculada hacia la corriente de glicerina, donde se
mezclara previo a la entrada al reactor, como se observa en la Figura 14.

Como se observo en la Figura 12 y analizé en el capitulo anterior, se decide
recuperar el agua a la salida del reactor y luego de la etapa de
neutralizacion, mediante un separador tipo flash donde el agua saldra
como vapor por tope. Del total de caudal de vapor, una parte se derivara
como corriente de servicio para calefaccion, la otra parte volvera como el
reciclo.
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Figura 14

Esquema de reciclo de agua previo a la entrada al reactor (nodo de mezcla)

R

FO F

Walicerina Wreactor

>

FNaOH

Nota: elaboracion propia

En la Ecuacion 4 se plantea el balance de masa en nodo de mezcla (Figura
14) para la glicerina.

Ecuacion 4

Balance de masa en el mezclador para la glicerina

F*w =F *w
reactor 0 gltcerlna
Donde:
e [F=caudal masico a la entrada del reactor
° = fraccién masica de glicerina a la entrada del reactor

reactor

_ L. L. . . _ 80kt i
e F = caudal masico inicial de mezcla glicerina/agua ——;Oogsa"”

glicerma:fraccién masica de glicerina inicial= 0.5
Ademas, se relaciona la densidad de la mezcla con la concentracion de
glicerina a la entrada del reactor (Ecuacion 5). Mediante el Unisim (paquete
termodinamico NRTL), se correlaciona la densidad de la mezcla a la
entrada del reactor (en las condiciones de operacion) con la fraccion

masica de glicerina, resultando el comportamiento esquematizado en la
Figura 15.
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Figura 15
Densidad de la mezcla vs fraccion mdsica de glicerina
0,950
0,900
0,850
0,800

0,750

densidad de mezcla (pM)

0,700

0,650
0,00 0,25 0,50 0,75 1,00

fraccion masica de glicerina

Nota: Elaboracion propia. P= 28 bar, T=230C

Ecuacion 5

Cdlculo de la fraccion mdsica a la entrada del reactor

* — *
w w =C PM
pMezcla( reactor) reactor glicerina glicerina
Donde:

LI . Densidad de la mezcla a la entrada al reactor, funcién de la fracciéon

masica de glicerina
. wreaatOT:Fraccién masica de glicerina en la entrada del reactor
) Cglice‘rina: Concentracidon molar de glicerina en la entrada del reactor
= Peso molecular de la glicerina= 92,08 g/mol
glicerina

Luego, se obtiene la fraccion masica de glicerina (W eactor) de la Ecuacion 5y
del balance de masa (Ecuacion 4) se calcula el caudal masico de la entrada
del reactor (F). Con el balance global de masa (Ecuacion 6) se determina el
caudal masico de reciclo (R).
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Ecuacion 6

Caudal de agua reciclado
R =F—F0—FNa0H

Donde:
e R=Caudal masico de reciclo
F= Caudal masico a la entrada del reactor

F = Caudal masico inicial de mezcla glicerina/agua=
FNGOH = Cl\lo7OH * Q = Cg/icerina *Rel * Q * p/\/INGOH
Q= Caudal volumeétrico de operacién

Rel= Relacidén molar entre la concentracion inicial de glicerina y la de NaOH
= Concentracion molar de glicerina en la entrada del reactor

80 kton/ano
0,85

glicerina

Volumen de reactor

En el caso de los reactores slurry heterogéneos, su volumen se define en
funcion de la masa de catalizador. Para ello se necesita una densidad de
catalizador y la fraccion de sélido en el slurry. Segun datos tipicos de
bibliografia, la fs (fraccion de sdélido) en un reactor slurry ronda valores de
0,1, por lo que se decide tomar este valor para su disefo. Por otra parte, se
asume que la fase gas es despreciable debido a que se decide colocar una
purga constante que evite la acumulacion del gas en el reactor, por lo que
el fL (fraccion de liquido) resulta en 0,9. En cuanto a los datos del
catalizador, en el capitulo anterior se decidid utilizar nanoparticulas de
cobre, sin embargo, en la industria se utilizan particulas soportadas de
mayor diametro, lo que facilita la separacion posterior del catalizador de la
corriente de salida. Luego, deben estimarse las propiedades del catalizador
soportado. Es por ello que se define la utilizacion de un soporte de xerogel
de carbono, utilizado en la industria para este tipo de reactores. Los datos
del catalizador combinado con el soporte se muestran en la Tabla 9.

Tabla 9

Datos del catalizador utilizado

Soporte %P/P de Cu Densidad catalizador (pc) | Diametro (dp)

Xerogel de carbono 2.2% 2,28 g/cm?® Tmm

Nota: De elaboracién propia con datos de “Role of the surface chemistry of carbon
xerogel-based supports and Cu catalysts in the oxidation reaction of glycerol”, de S.L.
Flores-Lopez, 2024, Journal of Industrial and Engineering Chemistry, vol 130,
https://doi.org/10.1016/j.jiec.2023.10.039

Cabe destacar que se desprecian las resistencias al transporte externo e
interno en el catalizador ya que no se dispone de informacion. Luego, sera
relevante en etapas posteriores de ingenieria de detalle evaluar su
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relevancia mediante pruebas a escala piloto.

Con estos valores el volumen del reactor se define en la Ecuacién 8.

Ecuacion 8
Definicion del volumen en funcion de la carga de catalizador

w

Vr = T

Donde:

e W= Carga de catalizador soportado
e pc=densidad de catalizador
e fs=fraccidn de sélido en suspension

Es relevante destacar que en los términos de las expresiones de velocidad
gue se modelan con la isoterma de adsorcién de Langmuir-Hinshelwood
(aporte heterogéneo), las constantes cinéticas heterogéneas se encuentran
relacionadas con la masa de nanoparticulas. Luego, como las
nanoparticulas utilizadas en la determinacion de la cinética son 100%
cobre (Zavrazhnov, 2019), la relacidon entre la masa de nanoparticulas y la
masa de catalizador soportado estara dada por el %P/P de cobre informado
en la Tabla 9. Entonces la relacion entre masa de nanoparticulas (Wnano) y
la masa de catalizador soportado (W), se obtendra a partir de la ecuacion 9.

Ecuacién 9
Definicion del volumen en funcion de la carga de catalizador
Wnano = W x %P/P de Cu /100

Donde:

e W= Carga de catalizador soportado
e Wnano= Carga de nanoparticulas
e fs=fraccién de sélido en suspension

Calculo del reactor: Volumen, conversiones, condiciones operativas

Luego de la definicion de los parametros se analizan las condiciones
operativas 6ptimas. Se evaluara la relacion molar entre NaOH y glicerina,
carga de catalizador, temperatura de operaciéon, concentracion inicial de
glicerina y reciclo de 1,2 propanodiol. Para cada una de estas variables se
evaluaran distintos parametros que seran Utiles para seleccionar las
condiciones optimas.

Se define la selectividad como la cantidad de producto deseado formada
sobre la cantidad formada de otro producto no deseado. En este caso se
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definira como cantidad de lactato de sodio formado respecto a la cantidad
formada de 1,2-propanodiol, que es el subproducto de mayor relevancia en
cuanto a cantidades.

Variacion de la relacion molar entre NaOH v glicerina

Para comenzar con el analisis se dejaron fijos los parametros
anteriormente mencionados exceptuando la variable analizada. Los
resultados de conversion y selectividad se muestran en la Figura 16.

Figura 16

Conversion y selectividad en funcion de la relacion molar
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Relacion NaOH/Glicerina [(mol/L)/(mol/L)]

Temperatura: 230°C, carga catalizador: 15.000 kg, concentracion inicial de glicerina: 2M

Nota: De elaboracién propia

Se puede observar que a mayor relacion, la conversion aumenta. Sin
embargo, el aumentar la relacion pone en peligro la integridad de las
instalaciones al aumentar el pH de trabajo. Ademas, implica un costo de
reactivos mas elevado al aumentar la cantidad de NaOH necesaria.

Por otra parte, se ve una disminucion (aungue no tan marcada) de la
selectividad con el aumento de la relacion. Esto genera mayor produccion
de subproductos.

En un principio no se puede determinar una relacion 6ptima, por lo que se
decidiod hacer el analisis para valores de relaciones 1,11, 1,31y 1,5:1.
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Variacion de la carga de catalizador

A continuacion, se analiza la variacion de la carga de catalizador para
encontrar su valor 6ptimo, fijando los demas parametros.

En la Figura 17 se observa que la conversion aumenta al aumentar la carga
del catalizador. Sin embargo, este aumento se ve acompahado por un
aumento significativo en el volumen.

Figura 17

Conversion y volumen en funcion de la carga de catalizador
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Temperatura: 230°C, Relacion 1.1:1, Concentracion inicial de glicerina: 2M

Nota: De elaboracién propia

Si bien se genera un aumento en la conversion, la relacion entre la carga
de catalizador y la conversion posee una tendencia hacia una asintota,
mientras que la relacion entre el volumen y la carga de catalizador es lineal.
Por ésta razon se encuentra un punto, aproximadamente por encima de
7000 kg, en donde el aumento de la carga no implica un aumento
significativo en el grado de conversion pero si un elevado valor de volumen.

De esta forma se calculd la carga Optima para cada una de las relaciones,
obteniendo 3 volumenes y cargas, que seran mostrados mas adelante.

Variacion de la temperatura de operacion

Por un lado, trabajar a mayores temperaturas implica posibles cambios de
estado de los reactivos o productos de la reaccion. Sin embargo, el reactor
debe trabajar en fase liquida, por lo que a mayor temperatura mayor
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debera ser |la presion para mantener el sistema en dicho estado.

A partir de UNISIM (paquete termodinamico NTRL) se estima la minima
presion necesaria para mantener la corriente de ingreso al reactor en fase
liquida (se aproxima a una mezcla glicerina/agua) y se asume que también
es la presion requerida por los productos. Las presiones se pueden
observar en la Tabla 10, donde se exhibe el aumento de la presion minima
de operaciéon con el aumento de la temperatura.

Tabla 10

Variacion de la minima presion necesaria para asegurar fase liquida

Temperatura [°C] Presion [bar]
220 22,
230 26,6
240 31,9
250 379

Nota: De elaboracion propia. Se asume mezcla 20% glicerina 80% agua
a la entrada

Luego, para definir la presion de operacion se considera un margen del
+5% de manera de asegurar que todos los componentes se encuentren en
fase liquida.

Figura 18

Conversion y selectividad vs temperatura de operacion
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Carga de catalizador: 15.000 kg, relacion 1,1:1, concentracion inicial de glicerina: 2 M

En la Figura 18, se observa el comportamiento de la conversion y
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selectividad frente al cambio en temperatura. Se denota que el aumento
de la temperatura implica el aumento de la conversién, aunque no
significativamente (en las condiciones analizadas). Por otra parte, al
disminuir la temperatura mayor sera la selectividad del lactato frente al PC.

Luego, se decide operar a una temperatura baja (230 °C) de manera de no
necesitar el aumento excesivo de la presion, que se traduce en mayores
costos, ni generar una disminucidn en la selectividad del producto
deseado. Cabe destacar, que no se opta por trabajar con la menor
temperatura, ya que el rango de validez de la cinética es entre 220 y 250 °C.
Entonces se decide, mantener un rango de validez de +10°C, ya que los
valores extremos de la cinética puede no ajustarse bien y de esta forma se
tienen en cuenta posibles cambios en las condiciones de operacion que
Nnos requieran trabajar a distintas temperaturas.

Por otra parte, la presion de operacion queda definida en 28 bar. Ademas,
cabe destacar que la presion de saturacion del agua a 230°C se encuentra
por debajo de la presion de operacion elegida, lo que nos asegura (al ser el
componente mas volatil) que su mezcla con reactivos y productos, se
mantenga en fase liquida.

Variacion de la concentracion inicial de glicerina

El valor de la concentracion inicial de glicerina se encuentra directamente
relacionado con el caudal volumétrico. No solo afectara los valores de
conversion y selectividad, sino también parametros operativos. Los
resultados de los parametros evaluados se pueden observar en la Figura 19.

Se puede observar que a mayor concentracion, el caudal volumétrico
disminuye y la conversion aumenta. Sin embargo, se debe tener en cuenta
gue se trabaja con una relacion molar para determinar la concentracion de
NaOH, por lo que aumentar la concentracion a la entrada aumenta el
NaOH utilizado. Esto aumenta el riesgo de corrosion por pH ademas de
aumentar el costo, como se menciond anteriormente.

Se tomo el criterio de aumentar la concentracion de entrada de la glicerina
sin superar una concentracion de 3 mol/L inicial de NaOH. Luego la
concentracion de glicerina para cada uno de los tres casos analizados
dependera de la relacion entre las concentraciones, por lo que cada caso
tendra un valor, y sera el maximo posible segun el criterio establecido.
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Figura 19

Conversion y caudal en funcion de la concentracion de entrada de glicerina
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Temperatura: 230°C, Carga de catalizador: 7.000 kg, Relacion 1,1:1

Nota: De elaboracién propia

Variacion del reciclo de 1,2 propanodiol

La produccion de 1,2 propanodiol (PG) es comparable con la de lactato de
sodio por lo que se analizo la posibilidad de reciclar este subproducto para
observar si resulta beneficioso para la produccion de lactato. Para ello, se
realizaron los mismos balances pero determinando una concentracion
inicial de PG a la entrada del reactor. En la Figura 20 se observan los
resultados en cuanto a la conversion y selectividad.

Se observa que, ante la variacion en la concentracion de entrada de PG, los
cambios en la selectividad y la concentracion de lactato a la salida son
despreciables. Esto indica que la recirculacion de este subproducto no
seria beneficioso en cuanto a la produccién de lactato de sodio.

Como se planted en el capitulo 1, entonces se evalua la posibilidad de
considerar al 1,2 propanodiol como un subproducto de valor que podra ser
ofrecido al mercado.
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Figura 20

Selectividad y concentracion de lactato vs concentracion inicial de PG
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Temperatura: 230°C, carga de catalizador: 7000 kg, relacion 1,1:1, concentracion inicial
de glicerina 2,7 M

Nota: De elaboracién propia

Seleccion de condiciones optimas

Con los resultados de lo anteriormente analizado, se realiza la Tabla 11

donde se expone el resumen de los resultados de tres posibles casos de
operacion optima.

Tabla 11

Casos posibles de operacion

Caso1 Caso 2 Caso 3
Temperatura [°C] 230 230 230
Relacion NaOH/Gly 1,11 1,31 1,5:1

Carga Catalizador [KC] 7.000 5.000 4.000
Volumen de reactor[ma3] 30,7 219 17,5

Concentracion Gly [mol/L] 27 2.3 2

Caudal de ingreso[l/min] 360,1 4228 486,2
Conversion 0,85 0,83 0,81
Concentracion LA [mol/L] 2,04 172 1,47
Concentracion PG [mol/L] 0,19 0,16 0,13
Produccion LA [mol/min] 736 728 712
Produccion PG [mol/min] 67 66 65

Nota: De elaboracién propia
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El criterio que se tomo fue la minimizacion del volumen del reactor y de la
carga de catalizador. La principal diferencia entre los tres casos es la
relacion molar de NaOH y glicerina. Su aumento resulta en una
disminucion en el volumen necesario para obtener una misma conversion,
como se ve en la Tabla 12.

Tabla 12

Caudal masico de NaOH necesario y relacion porcentual entre casos

Casol |Caso2 | Caso3

Caudal masico de NaOh (kg/min) 42,8 50,6 58,3
Aumento porcentual de masa de NaOH? 0 18,2% 36,4%
Disminucién porcentual del volumen de reactor® 0 28,6% | 42,6%

#Tomando el caso 1 como caso base. Nota: De elaboracién propia

Por un lado, al investigar los precios de venta de NaOH en el capitulo
anterior, se observdé que su costo es elevado, ademas, no se puede
recuperar ni reutilizar posteriormente. Por otro lado, la disminucién del
volumen de reactor disminuye los costos de agitacion y de inversion fija
inicial. Por estas razones se decide seleccionar el caso 2, ya que es un
intermedio entre las posibles ventajas y desventajas de cada caso. En la
Tabla 13 se resumen las condiciones de operacion finales.

Tabla 13
Parametros de disefio optimo
Temperatura [°C] 230
Relacién NaOH/Gly 1,311
Carga Catalizador [KG] 5.000
Volumen de reactor[ma3] 219
Concentraciéon Gly [mol/L] 2.3
Caudal volumétrico - Q [I/min] 4228
Caudal masico de NaOH (kg/min) 50,6
R [kg/min] 86,8
F [kg/min] 316,4
Resultados para el disefio 6ptimo
Conversion 0,83
Concentracién LA [mol/L] 1,72
Concentracién PG [mol/L] 0,16
Produccién LA [kg/min] 81,5
Produccién PG [kg/min] 5,02

Nota: De elaboracion propia
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ESPECIFICACIONES CONSTRUCTIVAS Y ACCESORIOS

Definicion del sistema de agitacién/mezclado

En los reactores slurry es critico lograr la suspension de las particulas de
catalizador. En este sentido Zwietering (1957) propone una correlacion para
estimar el velocidad de suspension justa (Njs) que se muestra en la
Ecuacion 10.

Ecuacion 10
Correlacion de Zwietering

0.45
9(ps — pr)dp ,0.1%0.13

st = oL dg_25D0_35

Donde S es el factor de Zwietering, un factor geométrico que depende del tipo de
impulsor, diametro, off-bottom clearence y geométrica del fondo del tanque. X es la
relacion masica entre sélido y fluido. D el didametro del impulsor y dp el didmetro de las
particulas sdlidas. ps la densidad del sélido y pL la del liquido. g es la gravedad y ves la
viscosidad cinematica del liquido.

Ayranci (2014) destaca que la correlacion de Zwietering es la mas usada y
testeada, aunque presenta ciertas limitaciones. Es valida para fluidos pocos
viscosos (hasta x90 viscosidad del agua), en régimen turbulento, el factor S
es muy sensible a la geometria del impulsor, entre otras.

Ayranci (2013) informa cdmo estimar la potencia minima de suspension
(Pjs). Esta estimacion se muestra en la Ecuacion 11.

Ecuacion 11

Estimacion de Ayranci

1
7 (Xe/ps) + (X0 /L)

Pjs = ﬂsleSEDSNp p

Donde psl es la densidad del slurry. Np el nUmero de potencia, el cual a Re>10.000 se
puede asumir constante y depende de la geometria del agitador. Xs la fraccién masica
de soélido y XL la fracciéon de liquido.

Paul (2004) recomienda la utilizacion de agitadores de alta eficiencia
(como el A310) para lograr una buena suspension. Ademas, en los casos
donde a la suspension de particulas se le anaden dificultades de agitado, el
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autor recomienda un arreglo de impulsor de alta eficiencia para
suspension y un impulsor tipo PBT 45° Cabe destacar, que Paul (2004)
afirma que no se espera que la utilizacion de multiples agitadores afecte al
Njs. Ademas, la separaciéon 6ptima entre impellers esde Z/D =1. En la Tabla
14 se detallan las propiedades geométricas de los impellers mencionados.

Tabla 14

Propiedades geométricas impellers

TIPO IMPELLER D/T c/T Np
A310 0,5 0,25 03 7]
PBT 45° 0,5 0,25 1,3 -

Nota: de elaboracion propia.

A continuacion, se esquematiza en la Figura 21 la geometria del tanque
agitado.

Figura 21

Esquema del tanque de agitado

Agitator Drive Agitator Motor

or Gearbox ~ g
[

Impeller Shaft

4 Wall-
[ Mounted
T R — Baffles
Z
Ai— OO
¢ NP “
v t
. T Diskied:

b T Bottom
Vessel

H
Impellers

Nota: Extraido del Handbook of industrial mixing de Paul E. (2004).

Cabe destacar, que en principio no se puede estimar la potencia requerida
para la agitacion del arreglo de impellers. Sin embargo, se decide
sobredimensionar la potencia requerida, como la suma de la potencia
requerida por cada impeller, de forma aislada e independiente. Esta
estimacion se muestra en la Ecuacion 12.
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Ecuacion 12

Estimacion de Ayranci

. 5 .3
Nota: Extraido del Handbook of industrial mixing de Paul E. (2004).

Por otra parte, el agregado de baffles es recomendado para la suspension
de sélidos mas densos que el agua. El autor recomienda 4 baffles (B=T/12).

En cuanto a la geometria del fondo del tanque, ésta influye en los patrones
de flujo que permiten lograr la suspension de las particulas. Se deben
evitar fondos coénicos, mientras que es recomendable que sean fondos
concavos (ASME dished).

El niumero de impellers necesarios para lograr la suspension puede ser
determinado mediante la relacion entre la altura y diametro del tanque
(H/T). Si H/T < 1,3 un impeller serd suficiente, mientra que para 1,3 < H/T < 2,5
se requerird dos y con H/T > 2,5 con tres agitadores. Sin embargo, el autor
recomienda trabajar con H/T menores a 1,3.

Finalmente, considerando las recomendaciones de Paul E. (2004), se
decide disefiar un reactor tipo tanque agitado con una relacion H/T =1, con
un arreglo de dos impellers (A310 y PBT PBT 45°), con fondo cénico y 4
bafles (B = T/12). Cabe aclarar que, a pesar de utilizar una relacion H/T<1,3,
en este caso no es requerida Unicamente la agitacion del fluido, si no
también la suspension del catalizador, es por ello que se consideran los
criterios de Paul E. (2004), quién recomienda la utilizacion de dos impellers
para cumplir ambos propdsitos necesarios para la correcta operacion del
reactor. A continuacion, en la Tabla 15 se resume la geometria del tanque.

Tabla 15

Caracteristicas geomeétricas del tanque disefiado

Vreactor (m3) | T (m) H (m) D (m) C (m) B (m) Z (m)
219 3,03 3,03 1,52 0,76 0,25 1,52

Nota: de elaboracion propia

Para el calculo de las Njs y Pjs, se asume que las propiedades del liquido
son las del agua a la presion y temperatura de operacion. En la siguiente
tabla (Tabla 16) se resumen los resultados obtenidos.
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Tabla 16

Velocidad de suspension justa, potencia minima de suspension y numero de Reynolds

Njs (rpm) Pjs (kW) Re
88 38,8 3,133x10"7

Nota: de elaboracion propia.

Ademas, el Njs son las rpm minimas necesarias para suspender. Entonces
se decide agregar un factor de seguridad del 10%, para asegurar la
agitacion de las particulas. Estos valores se observan en la Tabla 17.

Tabla 17

Velocidad de suspension, potencia de suspension y numero de Reynolds

N (rpm) P (kW) Re
97 51,7 3.447x10"7

Nota: de elaboracion propia.

Cabe mencionar, que para ambos se verifica que el Re>10.000, por lo que el
régimen es turbulento, se puede utilizar la correlacion de Zwietering y
asumir constante el Np.

Definicion del material y espesor del tanque

Segun Perry (1973) los tanques y equipos sometidos a presion se rigen a
partir del coédigo ASME Boiler and Pressure Vessel el cual si bien no tiene
status legal en la mayoria de paises, define reglas para el diseno,
fabricacion e inspeccion de equipos sometidos a presion. Un aspecto de
disefo importante para los equipos sometidos a presion, es la eleccion del
material y espesor del mismo. El cédigo ASME define al espesor minimo en
funcion de la presion de operacion (P), el estrés permisible (S), la eficiencia
de las juntas (E) y el radio interno del tanque (Rint).

En este caso, un reactor tipo slurry, puede ser aproximado a un cilindro.
Perry (1973) define la siguiente ecuacion (Ecuacion 13) para estimar el
espesor minimo (t).

Ecuacion 13

Estimacion de espesor minimo

P Rint

t="SE_oep

Siendo vélida para t<Rint/2 y P<0,385 S.E
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Luego, se debe definir el material constructivo del reactor. Se debe tener
en cuenta, que se trabaja en condiciones de temperatura y pH elevados.
Luego, en este sentido, se decide optar por un acero de baja aleacidn, ya
gue presenta mejores propiedades mecanicas que un acero inoxidable y
mejor resistencia a la corrosiéon que un acero al carbono (Wolfe, 2023). En
definitiva, es una opcidn mMmas econdmica y resistente que el acero
inoxidable. Cabe destacar, que el disefio de un anodo de sacrificio o algun
otro método de proteccion catddica o anddica, es una opcion viable para
extender la vida util del equipo (Salazar, 2015). Sin embargo, en este
capitulo se abordara unicamente la definicion del espesor del reactor.

En Perry (1973), se encuentra un acero tipo SA387, de baja aleacion. Segun
el proveedor de acero GNEE (2023), este acero se utiliza para servicios de
alta temperatura y presion, teniendo buena resistencia a la corrosion.

Cabe destacar, que Perry (1973) recomienda adicionar un factor
denominado tolerancia a la corrosion (c), el cual aumenta el espesor
considerando la disminucion del mismo en el tiempo debido a la corrosion.
En este caso, no se ha podido estimar preliminarmente este factor,
aunque, en un diseAo Mas exhaustivo tendra que ser considerado.

Por otra parte, el factor E (eficiencia de la costura) estima un factor de
seguridad debido a que los tanques construidos por soldadura por costura,
suelen debilitarse en dichos puntos. Una soluciéon seria construir el tanque
sin costura, aunque en términos de costos, estos podrian aumentar de
forma significativa. En este caso, se decide estimar el factor E en 0.8.

A continuacion, se resumen los términos necesarios (sistema imperial) para
estimar el espesor t, en la Tabla 18. Cabe mencionar, que se trabaja con una
presion mayor a la de operacion (+10%), de manera de mantener un diseno
seguro ante un aumento en la presion. El didmetro interno fue
previamente estimado en el apartado de agitacion.

Tabla 18

Datos necesarios para estimacion del espesor t

P (psi) Rint (inch) T (F) S (psi) E
447 60 446 15,000 0,8

Nota: de elaboracion propia

Luego, se obtiene un espesor minimo de 5,8 cm, sin tener en cuenta el
factor de corrosion. Ademas, se verifican las condiciones de validez de la
ecuacion utilizada.
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DISENO TERMICO
Calores involucrados

Calor de solubilizacion de NaOH

Como se decidié utilizar NaOH en forma sélida, se debera disolver en una
corriente de solvente. Se decide mezclar el NaOH con la corriente que
ingresa al reactor, constituida por agua y glicerina.

Para el calculo se requiere de la entalpia de solubilizacion del NaOH, al cual
posee un valor de -45kJ/mol (CRC Handbook of Chemistry and Physics,
2009). Con dicho valor, la concentracion de NaOH necesaria y el caudal
volumeétrico, se puede calcular el calor intercambiado como se muestra en
la Ecuacion 14.

Ecuacion 14

Calor generado por la disolucion de NaOH

Q = AHsol i FNaOH

Donde:

e Q= Calor generado=-937,7 kW
e AH_= Cambio de entalpia por solubilizacién=-45 kJ/mol

F = Flujo molar de NaOH
NaOH

Con este calor generado se puede calcular la variacion de temperatura por
la disolucion mediante la Ecuacion 15.

Ecuacion 15
Variacion de temperatura por la disolucion

__Q
AT = Cp *m

Donde:

AT= Variacién en la temperatura por disolucién= 42 °C
Q= Calor generado
Cp=se asume la capacidad calorifica del agua a 25°C= 4,184 kJ/kg K

m= caudal masico corriente a la entrada del reactor

Se observa que la variacion de temperatura no es despreciable por lo que
debe ser considerada. La temperatura de la corriente sera de 67°C. Mas
adelante en el diseno se evaluara el agregado de una etapa previa al
reactor, de acondicionamiento y mezclado de materias primas. Luego, el
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calor generado por la disolucion del hidroxido sera beneficioso en pos de
reducir la necesidad de calentamiento a la corriente de entrada al reactor,
gue debera ser calentada a la temperatura de reaccién requerida.

Calor de reaccion

Para poder evaluar el balance de energia en el reactor se requiere conocer
el calor que la reaccion pueda generar o requerir. Luego, es fundamental
entender el comportamiento de la reaccion, especificamente si es
endotérmica o exotérmica. No se encontraron datos bibliograficos de
entalpia de reaccion para las condiciones especificas de operacion, por lo
gue se realizd una estimacion mediante un calculo tedrico.

Se tomara en consideracion para el calculo el aporte de energia
proveniente de la reaccion de produccion de acido lactico a partir de
glicerina (r1) y la reaccion de produccion de 1,2 propanodiol a partir de
glicerina (r5), ya que estos son los productos mayoritarios. Los aportes de
las demas reacciones se consideran despreciables.

Figura 22

Diagrama de cdlculo de entalpia de reaccion a partir de valores tabulados en
bibliografia.
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(28 bar y 503 K) (28 bar y 503 K)
'y
AH1 AH4
v
Reactivos Productos
{1 bar y 503 K) (1 bar y 503 K)
F
AHZ AH3
L 4
Reactivos Productos

A 4

(1 bar y 298 K) (1 bar y 298 K)

AHrx (298K y 1 bar)

Nota: De elaboracién propia

Para el calculo se supuso fluido incompresible en fase liquida, gas ideal en
fase gaseosa y mezcla ideal de los componentes. Los datos de capacidades
calorificas se encuentran tabulados en bibliografia para condiciones
estandar de presion. De igual forma, las entalpias de formacion para cada
compuesto se encuentran tabuladas en condiciones estandar de presiony
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temperatura. Luego se plantea realizar el calculo de la forma mostrada en
la Figura 22.

Sin embargo, en las condiciones de presiones y temperaturas de trabajo
existen cambios de estado al pasar de 28 bar a 1 bar para ciertas especies.
Lo mismo sucede al hacer el camino de 503 K a 298 K a 1 bar. Luego se
propone seguir el camino descrito en la Figura 23 para evitar los
inconvenientes involucrados en el cambio de fase. Al ser la entalpia una
funcion de estado, no depende del camino seguido, sino del estado final e
inicial de los componentes. De ésta forma el resultado deberia ser el
mismo para ambos caminos propuestos. La desventaja del camino
planteado en la Figura 23 es la utilizacion de capacidades calorificas a 28
bar, que no se encuentran en bibliografia. En el Anexo D se encuentran los
datos utilizados para el calculo de la entalpia de reaccion y su fuente.

Figura 23

Diagrama de cdlculo de entalpia de reaccion sin cambios de estado

AHrx (503K y 28bar)
Reactivos Productos

(28 bar y 503 K) M (28 bary 503 K)
F 3
AH1 AH4
L 2
Reactivos Productos
(28 bar y 298 K) (28 bar y 298 K)
.
AHZ AH3
L J
Reactivos o Productos
(1 bar y 298 K) " (1 bary 298 K)
AHrx (298K y 1 bar)

Nota: De elaboracion propia

La ecuaciones 16, 17, 18, 19 y 20 definen las entalpias descritas segun la
Figura 23.
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Ecuacion 16

Delta de entalpia de reactivos a 503 K hacia 298 K a 28 bar

n 298K
AH1 =Y [ Cp(T)dT
i=1503K ’
Donde:
e AH1=cambio de entalpial
e Nn=numero de reactivos
® i=reactivo i
e T=temperatura
e Cp(T)= capacidad calorifica a presidn constante de reactivo i

Ecuacion 17

Delta de entalpia de reactivos desde 28 bar a 1 bar a 298 K.

n
AH2 = Y (28 bar — 1 bar) X V.
i=1

Donde:

AH2= cambio de entalpia 2

N= numero de reactivos

i= reactivo i

V= volumen molar promedio del reactivo i

Ecuacién 18
Entalpia de reaccion estandar

0

i

m n
AHrx0 = AHf](_) — Y AHf
j=1 i=1

Donde:

e AHrx0= entalpia de reaccién estandar.

e m=numero de productos

e j=producto |

e n=numero de reactivos

e i=reactivo i

e AHf°=Entalpia de formacion del reactivo i
o AHf°=Entalpia de formacién del producto j
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Ecuacion 19

Delta de entalpia de productos desde 1 bar a 28 bar a 298 K.

m
AH3 = Y (1 bar — 28 bar) X Vj
j=1

Donde:

AH3= cambio de entalpia 3

m= numero de productos

j= producto j

V;= volumen molar promedio del producto j

Ecuacion 20

Delta de entalpia de productos a 298 K hacia 503 K a 28 bar

m 503K
AH4 =Y [ Cp(T)dT
j=1298K Y
Donde:
e AH4=cambio de entalpial
e m=numero de productos
e j=producto |
e T=temperatura
e Cp(T);= capacidad calorifica a presion constante de producto j

Los calculos para cada reaccion involucrada se presentan en el Anexo E.
Los resultados obtenidos se muestran en la Tabla 19.

Tabla 19

Entalpias de reaccion en condiciones de operacion

Entalpia de reaccién 1 -7.97 KJ/mol

Entalpia de reaccién 5 56,59 KJ/mol

Nota: elaboracion propia
Tipo de operacion

Para decidir el tipo de operacion y necesidades de intercambio de calor del
reactor, se evalua el efecto de las entalpias de reaccion en la temperatura.
Para ello se plantea el siguiente balance de energia (Ecuacion 21),
expresado en forma genérica, asumiendo condiciones adiabaticas.
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Ecuacion 21

Delta de entalpia de productos desde 1 bar a 28 bar a 298 K.

FXcpx (T—-T0) ==Y [(rhomo
J

ijR xfL +r ijnano) X Aernj]

hetero,

Donde:

e AHrxn;=entalpia de la reaccion j
I homo, j = @porte homogéneo a velocidad de la reaccion j

® I hetero j = @POrte heterogéneo a velocidad de la reaccion |

e cp =cpdelamezclaen el reactor (se asume el del agua a Ty P de operacién)

e TO = es la temperatura a la entrada del reactor (se asume como la T de disefio
6ptimo)

e F = caudal masico a la entrada del reactor (definido para el caso 6ptimo en la
tabla 13)

Luego, se resuelve el sistema de ecuaciones de los balances de masa y
energia, y se obtiene la temperatura del reactor. Se expresa el cambio en la
temperatura respecto a la condicion de entrada, y como se trabaja en
condiciones adiabaticas, se denomina AT, giapatico, €l CUal resulta en 1,7 K.

Observando la Figura 18 (cambio de conversiéon y selectividad frente a la
temperatura), se denota que frente a un cambio tan pequeno en la
temperatura, los cambios en la conversion y selectividad también seran
pequenos. Luego, puede considerarse despreciable este cambio y asumir
gue se trabaja en condiciones isotérmicas.

Por lo tanto, no se considera necesario disenar un sistema de enfriamiento
por serpentin o encamisado ya que la suba de temperatura sera
despreciable.

Sistemas de Intercambio

Como se denota que la variacion de temperatura debido a la reaccion es
infima, no sera necesario proponer un sistema de intercambio de calor
para el reactor. Por otra parte, deberan evaluarse las pérdidas de energia
con el ambiente, y por ello se propone el dimensionamiento del aislante.

Pérdidas/Aislacién

Se debe minimizar cualquier pérdida de calor con el ambiente para
mantener la temperatura deseada en el reactor y, a la vez, asegurar que la
temperatura superficial externa sea menor a 50°C. Este ultimo valor es un
valor estandar en la industria para la seguridad de los operarios.

Para calcular el espesor del aislante se debe tener en cuenta las
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dimensiones del reactor, su diametro interno y externo, la temperatura de
operacion maxima, coeficientes de transferencia de calor y temperaturas
del ambiente y coeficientes de conductividad del reactor y el aislante.
Todos estos datos se resumen en la Tabla 20.

Tabla 20

Resumen de datos para el cdlculo del espesor de aislacion

Diametro Interno (Di) 303 m Temperatura maxima de seguridad (Ts) 50 °C
Diametro externo (De) 315m | Coeficiente transferencia aire externo (he) | 15 W/m?3K
Altura del reactor (L) 303 m Conductividad del reactor (kr) 52 W/mK'
Temperatura maxima reactor (Tm) | 230°C Aislante: Fibra cerdmica
Temperatura ambiente (Tam) 25°C Conductividad del aislante (ka) | 0,1 W/m K2

Nota: De elaboracion propia con datos de: GNEE, PATSA

Con estos valores definidos se calcula el espesor del aislante. Para ello se
plantean los balances de calor por el método de resistencias. Por otro lado,
se asume que la principal transferencia de calor se da en las paredes
verticales, por lo que se desprecia la pérdida de calor por las caras
horizontales. Se desprecia la resistencia a la conductividad térmica del
reactor ya que kr es elevada. La expresion resultante es la mostrada en la
Ecuacion 22.

Ecuacion 22

Espesor del aislamiento segun temperatura madxima

Da * Ln(Da/De) = 25 * (= _ 1)

Donde Da es el diadmetro del aislante y el espesor de aislacion sera Da-De

Nota: De Guia de Buenas practicas en el aislamiento industrial, Comunidad de madrid,
(https://mwvww.fenercom.com/wp-content/uploads/2017/01/Guia-de-Buenas-Practicas-en-
el-Aislamiento-Industrial-fenercom-2017.pdf)

Por ultimo, de la resolucion de la Ecuacion 22 se obtiene un Da= 3,25m y un
espesor de aislamiento = 4,73 cm.

Por otra parte, se plantea el balance de energia en el tanque (ecuacion 23)
despreciando el aporte de la reaccidon pero considerando las pérdidas del
aislamiento. Al igual que para el calculo del espesor, se considera que la
resistencia a la transferencia de calor del reactor es despreciable y se lo
considera como un cilindro.
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Ecuacion 23

Balance de energia en el tanque

T—Tamb
F X Cp X (T - TO) =— ln(DaisSDe) - )1

2mL kais m Dais L hext )

Donde:

De = didmetro externo del tanque = 3,15 m

L = altura tanque = 3,03 m

Dais = diametro del tanque con aislante = 3,25 m

kais = conductividad del aislante (Tabla 20)

hext= coeficiente transferencia aire externo (Tabla 20)

cp = cp de la mezcla en el reactor (se asume el del agua a Ty P de operacidn)

e TO = es la temperatura a la entrada del reactor (se asume como la T de disefio
6ptimo)

e Tamb=25°C

e F = caudal volumeétrico a la entrada del reactor (definido para el caso 6ptimo en

la tabla 13)

Entonces, se obtiene que el cambio en |la temperatura del reactor resulta
en -0,37 K. Luego, se observa que las pérdidas de energia debido al
aislamiento son despreciables, por o que puede asumirse que la
temperatura del reactor no varia.
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SISTEMA DE CONTROL

La importancia del control de los parametros en un proceso quimico es
fundamental para garantizar la seguridad de los operarios, la calidad del
producto final y la eficiencia del proceso. En este proceso en particular
existen varios parametros criticos que deben ser controlados con precision:
la temperatura de trabajo, la concentracion de NaOH y de producto, y la
presion del reactor.

El control de la temperatura de trabajo es esencial debido a la cinética de
la reaccion involucrada en la produccion de acido lactico. Las reacciones
qguimicas son sensibles a las variaciones de temperatura, y cualquier
desviacion puede afectar la velocidad de reaccion y la selectividad hacia el
producto deseado. Un control inadecuado de la temperatura puede
resultar en una produccidon ineficiente, con la posible formaciéon de
subproductos no deseados. Ademas, temperaturas fuera del rango 6ptimo
pueden comprometer la integridad del reactor y poner en riesgo la
seguridad de los operarios debido a la posible generacion de condiciones
peligrosas, como sobrecalentamientos o reacciones descontroladas.

Otro parametro crucial es la concentracion de entrada de NaOH al reactor.
El hidroxido de sodio actua tanto como reactivo como catalizador en el
proceso y su concentracion debe ser estrictamente controlada. Una
concentracion incorrecta puede llevar a un desequilibrio en el pH del
medio de reaccion, afectando la eficiencia del proceso y la pureza del acido
lactico producido. Ademas, una concentracion excesiva de NaOH puede
resultar en condiciones corrosivas para el equipo, mientras que una
concentracion insuficiente puede afectar negativamente la produccion.

Ademas de la temperatura y la concentraciéon de reactivos, es vital el
control de la presion en el reactor, especialmente en procesos que operan
a altas presiones. Un control preciso de la presidon es necesario no soélo para
optimizar las condiciones de reaccidn, sino también para asegurar la
integridad del equipo y la seguridad del personal. Las variaciones de
presion pueden llevar a situaciones peligrosas, como explosiones o fugas
de compuestos. Por |lo tanto, un sistema de monitoreo y control de presion
confiable es indispensable para prevenir accidentes y asegurar un
ambiente de trabajo seguro.

En cuanto a la produccion de acido lactico, a partir del control de las
variables anteriormente mencionadas la reaccion deberia tomar el curso
deseado. Sin embargo, se puede plantear también un sistema que controle
la concentracion de lactato de sodio a la salida del reactor para asegurar la
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conversion esperada. De igual forma, es relevante realizar un control de
calidad del producto previo a su venta para determinar si su pureza se
encuentra dentro de lo especificado.

En resumen, el control riguroso de los parametros de temperatura,
concentracion de NaOH y presion en el reactor es crucial en la produccion
de acido lactico en un reactor TAC heterogéneo. Estos controles no solo
garantizan la eficiencia y calidad del proceso, sino que también son
esenciales para la seguridad de los operarios y la integridad del equipo. La
implementacion de sistemas de monitoreo y control avanzados es, por
tanto, una inversion indispensable en cualquier proceso quimico de alta
presion para asegurar tanto la calidad del producto final como la seguridad
operativa.

Todos los balances, tanto de masa como de energia utilizados para realizar
los calculos a lo largo del capitulo se encuentran detallados en el ANEXO F.
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CAPITULO 4: DISENO DEL SISTEMA DE PURIFICACION
RESUMEN EJECUTIVO

En el capitulo 4 se aborda el disefio de las etapas de purificacion del acido
lactico y separacion de subproductos de valor comercial. Se analizan las
etapas de separacion del hidroégeno, recuperacion del catalizador,
neutralizacion, destilacion flash y el dimensionamiento de las torres de
destilacion, proporcionando tanto fundamentos tedricos como
consideraciones practicas para cada etapa.

La separacion del hidrogeno se propone mediante una purga constante
desde el reactor debido a la baja formacion. Este hidrogeno puede
guemarse en una caldera para reducir el consumo de combustible,
después de un tratamiento previo para reducir su contenido de humedad.

Para la recuperacion del catalizador, se plantea el uso de hidrociclones para
separar el catalizador de la corriente de producto. Ademas, se propone un
sistema con la posibilidad de recircular el catalizador de forma continua.

En cuanto a la neutralizacion, esta etapa es crucial para tratar la corriente
de salida del reactor y obtener el producto deseado. Luego, se evaluan
distintos métodos, sus ventajas y desventajas, y se decide implementar la
neutralizacion con acido fuerte. Se calcula la capacidad del tanque
requerido, se evaluan los calores de reaccion y se disefa el sistema de
agitacion.

Por otra parte, se decide implementar la separacion del agua mediante la
destilacion Flash. Se compara su disposicion antes o después de la etapa
de neutralizacion, en términos de la pérdida de producto deseado,
recuperacion de agua y problemas de precipitacion de sulfatos.

Finalmente, se aborda la purificacion del producto deseado y separacion
de subproductos mediante el dimensionamiento de torres de destilacion.
Se detallan las condiciones de operacion, las composiciones de las
corrientes y las caracteristicas constructivas de los equipos.

En conclusion, este capitulo proporciona un analisis exhaustivo y
fundamentado de cada etapa, con alternativas de disenho y justificaciones
basadas en datos experimentales, asegurando la viabilidad y optimizacion
del proceso de purificacion del acido lactico.
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DISENO DEL SISTEMA DE PURIFICACION

En el capitulo 3, se diseRo el reactor slurry, se definieron las condiciones de
reaccion y se estimaron la composicion de la corriente de salida. En la Tabla
21 se resumen los caudales molares, masicos y la fraccion masica de cada
componente en la corriente de salida del reactor.

Tabla 21

Composicion de salida en el reactor

Componente Caudal masico Fraccién masica Caudal molar
(kg/min) (mol/min)

GClicerina 14,9 0,047 162
Hidroxido de sodio 20,4 0,064 509
Diglicerol 0,02 7,25x10° 0,14
Lactato de sodio 81,6 0,26 728
1,2- propanodiol 5,03 0,016 66,1
Acetato de Sodio 113 0,004 13,8
Agua 190 0,60 10.545
Hidrogeno 1,46 0,005 728
Otros 2,06 0,007 --

Nota: De elaboracion propia

Por otra parte, se demostré que la reaccion resulta practicamente
isotérmica y que las pérdidas de calor luego del aislamiento son
despreciables. De esta manera, en Tabla 22 se resumen las condiciones de
salida del reactor y su caudal volumeétrico.

Tabla 22

Condiciones de salida del reactor y caudal volumétrico

Presion (bar) Temperatura (C) Caudal (m3/hr)
28 230 254

Nota: De elaboracién propia

Observando la Tabla 21, se denota que el producto deseado (acido lactico)
se obtiene en la forma de la sal de lactato. Ademas, el producto no se
encuentra con la concentracion de 90%P/P requerida para su
comercializacion. Luego, serd necesario disefiar etapas de separacion y/o
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purificacion con el objetivo de obtener producto en especificacion.

En el capitulo 2 se definid un diagrama en bloques tentativo, el cual se ira
complejizando a lo largo del desarrollo del capitulo. Se muestra el
diagrama en la Figura 24 con fines practicos, ya que de ésta forma se
puede seguir con facilidad los procesos mencionados durante el capitulo.

Figura 24

Diagrama de bloques

Hidrogeno 4 ]

T 09—
Separador de = _ Separacién Separacién de
P |—F5—»{ Neutralizacisn —F6—»| —F7—»| silidss |————»{ Purificacion

F3— Reactor |[—F4—» e
catalizador flash precipitados

Mezclador

Acido
—FI—» p—lactico—
T.P.Cat e

Acido sulfiirico Sulfato de sodio

atalizador

Nota: De elaboracién propia

A partir de este diagrama se realizara una evaluacion de cada una de las
etapas en profundidad.
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DEFINICION DE ETAPAS DE PURIFICACION
Separacion de hidrégeno

En el capitulo 2 se menciond la formacion de hidrégeno en el reactor. Si
bien no es un gas de efecto invernadero, su emision al ambiente debe ser
controlada (Tianyi Sun, 2024). Ademas, este gas tiene un efecto negativo en
la integridad de las caferias y equipos de acero al carbono (Somerday,
20006), y es altamente explosivo.

Por estos motivos, en el capitulo 2 se propuso su separacion mediante un
equipo instalado posteriormente al reactor. Sin embargo, como se observa
en la Tabla 21 la formacion de hidrogeno es pequeha. Luego, se considera
gue no se justifica el diseno e instalacion de un separador gas-liquido.

Entonces, se propone separar la produccion de hidréogeno directamente
del reactor, mediante una purga constante. Posteriormente, este
subproducto podria quemarse en una caldera para reducir el consumo de
combustible. La corriente de gas debera ser tratada previamente para
reducir el contenido de humedad y alcanzar la calidad requerida por la
caldera.

Otra alternativa, en caso de que no pueda implementarse como
combustible es quemarlo hacia el ambiente, de manera de poder emitir
este gas de manera segura. Este proceso debera implementarse siguiendo
la legislacion vigente.

Separacion de catalizador

En el capitulo 3, se definidé la utilizacion de un catalizador de cobre
soportado en xerogel de carbono. Se determinaron sus propiedades
(densidad, porcentaje de cobre) y tamano. Ademas se estimo la carga de
catalizador 6ptima para las condiciones de alimentacién y operacion del
reactor. En la Tabla 23, se resumen las propiedades del catalizador en el
reactor.

Tabla 23

Carga, didmetro, fraccion y densidad del catalizador

Carga, W (kg) |Densidad, pcat (kg/m3)|Diametro, dp (mm)| Fraccién de sélido, fs
5.000 2.280 1 (0N

Nota: De elaboracién propia
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Cabe destacar, que se espera que la corriente de salida arrastre consigo
catalizador suspendido, por lo que serd requerida su separacion y
recirculado al reactor.

Se asume que las condiciones de mezclado dentro del reactor son
comparables con un mezclado perfecto, por lo que se estima que el
catalizador estara homogéneamente suspendido en el volumen de
reaccion. Luego, se calcula la concentracion de catalizador en la corriente
de salida del reactor, como se observa en la Ecuacion 23.

Ecuacion 23

Concentracion de catalizador en corriente de salida del reactor
Ccat = ',% pcat = 253 kg/m3

Donde:

Ccat= Concentracion de catalizador en corriente de salida (kg/m?3)
fs=fraccion de sélido = 0,1

fL=fraccién de liquido=1 — fs =09

pcat = densidad del catalizador soportado = 2.280 kg/m3

Una opcion muy utilizada en la industria para separar soélidos suspendidos
en corrientes liquidas, son los hidrociclones. Esta operacion aprovecha la
diferencia de pesos especificos entre las particulas sdélidas y la fase fluida,
para separar las dos fases por efecto de la fuerza centrifuga. Las particulas
guedan adheridas en las paredes del hidrocicléon, cayendo posteriormente
a un depdsito situado en la parte inferior del mismo, mientras que el fluido
sale libre de particulas por la parte superior del equipo.

Cabe detectar, que la descarga de estos equipos suele ser periddica. Sin
embargo, en este caso se requiere la continuidad del recirculado de
catalizador, de manera de mantener las condiciones del reactor
constantes.

Para solucionar esta problematica, se propone la instalacion del hidrociclon
como se observa en la Figura 25. El catalizador separado, retornara por
efecto gravitatorio al reactor.
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Figura 25

Sistema reactor e hidrociclon

salida I

REACTOR catalizador

Nota: De elaboracién propia

Una vez definido la utilizacion del hidrocicléon para la separacion del sélido,
se propone dimensionar el mismo a partir de un catalogo brindado por la
empresa LAMA.

Como se denota en la Tabla 22 el caudal de operacidén es 25,4 m3/hr. Luego,
del manual del fabricante se opta por un hidrociclén de 3" (Cédigo HID3P).
A continuacion, en la Tabla 24, se resumen las caracteristicas constructivas.

E Tabla 24

Dimensiones hidrociclon HID3P y caudal maximo

A (mm) B (mm) C (mm) D (mm) E (mm) | Caudal max
(m3/hr)
3" 165 210 1.208 300 50
Flange

Nota: Del manual de LAMA

Cabe destacar que la presion maxima soportada por este equipo en
particular es de 15 bar, la cual se encuentra por debajo de la presion de
salida del reactor. Sin embargo, se considerara la posibilidad de configurar
el equipo de manera que resista la presion de operacion requerida. Si los
proveedores no pudieran adaptarse al requerimiento, sera necesaria la
busqueda de otra alternativa de filtrado.
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Por otra parte, el fabricante brinda los graficos experimentales que se
observan en la Figura 26, para estimar la pérdida de carga.

Figura 26

Pérdida de carga (m.c.a) vs caudal (m3/hr)
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Nota: Del manual de LAMA

Luego, para el caudal de operacion se determina una pérdida de carga a
través del hidrociclon dimensionado de 1,5 m.c.a (0,15 bar). Entonces, se
puede afirmar que las pérdidas de carga son despreciables.

Neutralizacién

Como se observa en la Tabla 21 a la salida del reactor se obtiene una
corriente cuyos componentes mayoritarios son el agua y el lactato de
sodio. Ademas, contiene hidroxido de sodio restante que se encuentra en
exceso. El objetivo es la produccion de acido lactico, por lo que la corriente
se debe neutralizar.

A continuacion se detallan los posibles métodos de neutralizacion.
Electrodidlisis:

Este método se basa en el transporte selectivo de iones disueltos en una
sustancia a través de una membrana de intercambio idnico y bajo la
influencia de un campo eléctrico. La fuerza impulsora del proceso es el
gradiente del potencial eléctrico entre ambos lados de la membrana. El
alcance del método se expandié con el uso de membranas bipolares, las
cuales son membranas con bicapa con una anidnica y una catidnica en
contacto directo. (Petrov, 2021).

Su funcionamiento permite no sélo neutralizar el lactato de sodio a acido
lactico, sino que recuperar el hidréoxido de sodio utilizado. Para ello el
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lactato que ingresa se pone en contacto con las membranas donde pierde
el sodio y recibe un protén formado en la separacion del agua por el
potencial eléctrico. El sodio se asocia al hidroxilo formmado por el agua. Este
proceso se realiza en la superficie de distintas membranas, dependiendo si
se utiliza una configuracion de doble celda o triple celda (Persson 2001).

Cabe destacar que el diseflo de estos equipos se realiza a escala laboratorio
y piloto, y que para la neutralizacion de lactato no se registran disenos a
escala industrial. Ademas, su operacion depende de los iones en soluciéon y
por consiguiente también de su pH.

Para estimar el pH se asume que el caudal volumétrico no varia a la salida
del reactor. El pH (Tabla 25) se calculé Unicamente mediante los moles de
base fuerte (NaOH) para estimar el caso mas desfavorable, ya que al
agregar el equilibrio del lactato y acetato el pH disminuye.

Tabla 25

Caudal volumétrico y pH a la salida del reactor

Caudal volumétrico (m3/hr) pH

254 13,9

Nota: De elaboracién propia

Es importante mencionar, que la evidencia experimental del disefo de
estos equipos para la neutralizacion de lactato, se realizan en condiciones
experimentales determinadas. Segun el paper de Wang (2013), la
neutralizacion del lactato por el método de electrodialisis se realiza en pH
cercanos a 6, temperatura ambiente y presidon atmosférica. Estas
condiciones son muy distintas a las de salida del reactor.

Por otro lado, se observa que la neutralizacion de soluciones altamente
alcalinas (pH mayor a 8,5) requiere un incremento significativo de la
densidad de corriente necesaria: a mayor desviacion del pH neutro, mayor
voltaje necesario y mayor dificultad en la neutralizacion (Petrov 2021).

Al tener todo lo mencionado en consideracion, si bien el método de
neutralizacion por electrodialisis tiene la ventaja de recuperar el hidroxido
de sodio, ho podemos asegurar que su diseho en las condiciones de
operacion sea analogo al diseho en escala laboratorio en condiciones
distintas. Se podria reducir la temperatura y presion antes de la membrana,
pero no se puede modificar su pH. Ademas, el consumo energético estara
fuertemente ligado al pH, pudiendo significar un aumento excesivo en el
costo eléctrico.
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Resina de intercambio:

Otra posibilidad es la utilizacion de resinas de intercambio i6nico, cuyo
principio de funcionamiento radica en reacciones quimicas de sustitucion
entre electrolitos. Para ello se suelen utilizar sélidos porosos con iones
inmovilizados en la resina. En este caso, para neutralizar el lactato y el
hidroxido de sodio, seria necesario una resina catidonica fuerte donde se
absorba el sodio y se liberan protones, formando acido lactico y agua.

Si bien este proceso es posible y se reporta evidencia de su utilizacion a
escala industrial (tratamiento de aguas residuales), hay que tener en
cuenta que la corriente a la salida del reactor presenta un pH muy elevado
y una gran cantidad de iones sodio. Esto significa que la resina se puede
saturar rapidamente y que deba estar constantemente en regeneracion.
Ademas, hay que tener en cuenta que se tiene glicerina en solucion,
compuesto que puede ser absorbido por el sélido y que colaborara en el
ensuciamiento y desactivacion de éste. Si bien existen sistemas de
regeneracion continua, debido a todos los inconvenientes nombrados
anteriormente se decide descartar este método.

Neutralizacion reactiva:

Otro método de neutralizacion es la neutralizacion reactiva por agregado
de un acido fuerte. Para ello se utiliza normalmente acido sulfdrico por su
caracter de acido fuerte, gran disponibilidad y su seguridad (comparado
con el HCI, que forma hidrégeno gaseoso y puede llegar a ser explosivo).

Se decide la utilizacion de acido sulfdrico de grado técnico (pureza 96%),
debido a su gran disponibilidad y alto nivel de pureza. Cabe destacar, que
se evaluara el impacto de esta decision en términos econémicos en el
capitulo 6. Las reacciones de neutralizacion que deben suceder en el
reactor son las observadas en la Ecuacion 24.

Como se puede observar por cada mol de NaOH se requiere medio mol de
acido sulfurico, lo mismo que para el NalLA (Lactato de sodio) y NaA
(acetato de sodio). Por esa razdn, el caudal de acido necesario se puede
calcular como la mitad del flujo molar de hidréxido sumado a la mitad del
flujo molar de lactato y mitad del flujo molar de acetato. Ademas, se forma
un mol de agua por mol de NaOH neutralizado y un mol de sulfato de
sodio por cada mol de acido consumido. Con estas relaciones se puede
calcular la corriente de entrada y salida del reactor de neutralizacion.
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Ecuacion 24

Reacciones de neutralizacion

Especie Reaccion balanceada
NalLA 2NalLA +H2504 - 2HLA + Na25'04
NaOH 2NaOH +HZSO4 - 2H20 + NaZSO4
NaA 2NaA + HZSO4 - 2HA + Na2504
Total 2NaOH + 3H2504 + 2NalLA + 2NaA - 2H20 + 3N012504 + 2HLA + 2HA

Nota: De elaboracién propia con datos de Ferrum

Tabla 26

Composicion en el neutralizador

Entrada Salida
Componente Caudal molar Caudal molar | Caudal masico Fraccion
(mol/min) (mol/min) (kg/min) masica

Glicerina 162 162 14,9 0,04
Hidréoxido de 509 --- --- ---
sodio
Diglicerol 014 014 0,02 6,09x10°
Lactato sédico 728 --- --- ---
Acido Lactico 728 65,6 0,17
1,2- propanodiol 66,1 66,1 5,03 0,01
Acetato sodico 13,8 --- --- -
Acido Acético 13,8 0,83 2,2x1073
Agua 10.545 11.054 199 0,53
Otros - - 2,1 0,01
Acido sulfarico 625
Sulfato sédico - 618 89 0,24

Nota: De elaboracién propia

Se observa en la Tabla 26 un aumento en el flujo de agua, ademas de la
formacion de sulfato de sodio. Esta ultima sal es soluble tanto en agua
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como en glicerina, sin embargo se forma mucha cantidad por lo que existe
la posibilidad que pudiera precipitar. Para comprobar esto se puede
calcular la masa de saturacion para el caudal molar de agua dado.

Sin embargo, solo se dispone del dato de la solubilidad a1atm y 100°C, por
lo que se decide calcular la cantidad sobresaturada en esas condiciones y
analizar su relevancia. Con una solubilidad de 42,7 gramos cada 100 mL,
para el caudal de salida del agua se precipitan 3,8 kg/min. Esta masa
representa el 4,3% del flujo masico total de sulfatos.

Cabe mencionar, que se espera que la solubilidad del sulfato aumente con
la temperatura, por lo que se decide considerar que en las condiciones de
operacion (28 bar y 230°C) no precipita solido en el tanque de
neutralizacion.

Sin embargo, si bien se puede despreciar la precipitacion de sal en esta
etapa, no se debe perder de vista su presencia, especialmente en
tratamientos térmicos posteriores (destilacion) donde pudiera precipitar
debido a la eliminacién de agua.

Separacion de agua

En el capitulo 2 se propuso utilizar una destilacién flash para separar el
agua y recircular esta corriente al reactor. El objetivo de utilizar este equipo
es aprovechar la alta presion y temperatura a la salida del reactor. Luego,
como se plantea separar solamente agua, se debe decidir si realizarlo antes
o después del neutralizador. Para ello se debe tener en cuenta la corriente
a tratar y los posibles cambios que el flash puede ocasionar en ella. Cabe
destacar que para el funcionamiento del reactor se debe reciclar un caudal
minimo de 86,8 kg/min de agua (48%).

Separacion previo d la neutralizacion

La separacion previo a la neutralizacion tiene como beneficio que no
precipitan los sulfatos producidos durante la misma. Sin embargo, hay que
tener en cuenta que el lactato también puede precipitar. Si consideramos
la solubilidad del lactato a 1 atm y 25°C (1,5 g/mL), se puede determinar el
maximo porcentaje de agua que puede extraerse antes que comience su
precipitacion. Se obtiene que puede separarse hasta el 70% del agua. Si
bien se espera que a mayores temperaturas la solubilidad aumente, la
posibilidad que los lactatos precipiten es una problematica a tener en
consideracion.
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Por otro lado, a la salida del reactor la corriente presenta un pH muy basico.
Luego, implementar la separacion flash antes de |la neutralizacion elevara la
concentracion de hidréxido, aumentando aun mas el pH. Esta condicion de
operacion resulta poco conveniente para la integridad de los equipos.

Separacion luego de la neutralizacion

Si la separacion flash se realiza luego de |la neutralizacion se presentan dos
problematicas principales. Por un lado, el acido lactico podria evaporar y
salir junto con el agua por la corriente de vapor. Esto complejiza la
separacion y posterior purificacion. Por otro lado, el sulfato de sodio
producido por la neutralizacion con acido sulfdrico, podria precipitar por la
evaporacion del agua (debido a su concentracion), lo que implicaria la
necesidad de una etapa de separacion del sdlido. Se plantea realizar esta
separacion posteriormente al flash con un equipo tipo centrifuga.

Al considerar ambas posibilidades, pese a la precipitacion de sulfatos, se
decide trabajar con el separador flash luego del tanque de neutralizacion,
descartando de esta manera la precipitacion del producto de interés.

Separacion sélido

Luego del flash se debe eliminar la mayor cantidad de sal de sulfato de
sodio para evitar su precipitacion en los siguientes tratamientos. Para ello
se sabe que si bien es una sal soluble en agua y glicerina, al concentrar la
solucion en el flash se puede llegar al punto de saturacion.

Para la separacion se decide trabajar con una centrifuga. Para ello se puede
agregar un coadyuvante como BaCl, o CaCl, para garantizar que todos los
sulfatos precipiten como sulfatos no solubles (Ninane, 1993).

Para sulfato de sodio pentahidratado (en solucién) Ferrum recomienda las
centrifugas de empuje D-ACT del tipo PD-60 a PD-100 las cuales logran un
rendimiento de hasta un 80%, con un consumo de energia hasta un 20%
menor a centrifugas de empuje estandar. Sin embargo se deben utilizar
para tamanos de particulas de medianos a grandes.

Otra opcidon del fabricante es la linea de centrifugas de empujes P-60 hasta
P-120 mas econdomicas, las cuales garantizan la mejor separacion de soélidos
con elevada y constante calidad.

El requisito en ésta etapa es la eliminacion de la mayor parte de soélido en
la corriente, por lo que se decide utilizar una centrifuga de empuje. Para
determinar qué modelo utilizar se sabe el rendimiento maximo de NaCl en
toneladas por hora. Nuestra produccion de sulfato maxima es alrededor de
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2 toneladas por hora (en sulfato pentahidratado es aproximadamente 6
ton/h) por lo que, si el rendimiento en sulfato de sodio es igual al de NacCl,
se puede utilizar la centrifuga mas pequena P-60. Las dimensiones y

especificaciones de esta se observan en la Tabla 27.

Tabla 27

Especificaciones de la centrifuga

Diametro (mm)

Longitud (mm)

Ancho (mm)

Altura con
aislamiento y
contrapeso (mm)

630

3.200

1.700

2.000

Numero de etapas

Velocidad maxima

Energia eléctrica,

Peso de

(1/min) giro/empuje (kW) funcionamiento
con aislamiento de
vibraciones y
contrapeso (kg)
1-3 1.900 40/20 9.900

Nota: De elaboracién propia con datos de Ferrum

Cabe destacar que nuestra operacion sera a una presion y temperatura
elevada por lo que si bien en un primer analisis esta centrifuga pareciera
ser la indicada, puede ser necesario su redisefo. Ademas, la empresa posee
amplia gama de disefos individuales y sistemas extras que pueden llegar a
mejorar el proceso y no fueron analizados.

Por otra parte, a razén de simplificar el diseno de las etapas posteriores, se
asume que se logra la separacion de la totalidad del sulfato de sodio. Sin
embargo, no se debe perder de vista que la precipitacion de esta sal en
etapas posteriores puede significar un problema a largo plazo.

Purificacién / Separacion

En el capitulo 2 se mencionaron las ventajas y desventajas de los posibles
meétodos para la purificacion. Entre ellos, se menciond principalmente la
extraccion con solventes, destilacion reactiva y destilacion.

En primera instancia, se presentd la extraccion con solventes como un
método muy utilizado en la industria, aunque se destacé como
problematica los bajos coeficientes de distribucion de los agentes de
extraccion convencionales y el potencial impacto ambiental debido a su
toxicidad.
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Por otra parte, se menciond la destilacion reactiva como un método
prometedor a futuro en términos de la intensificacion de procesos. La
complejidad de este sistema es la integracion de una reaccidn quimica
(esterificacion) y destilacion, seguido de la hidrdlisis del éster y destilacion
para la obtencion de acido lactico en especificacion. Cabe destacar, que la
motivacion para disefar y operar equipos de caracteristicas semejantes
radica en la dificultad de separacion por métodos tradicionales, como por
ejemplo, debido a la degradacion del componente de interés.

Por ultimo, se destaca la destilacion como un método de separacion por
transferencia de masa y calor, de gran interés y relevancia para la industria
guimica. Es un proceso de menor complejidad respecto a la destilacion
reactiva. Como desventaja del método es que debe existir una diferencia
de volatilidades suficiente entre los compuestos para que pueda separarse
por destilacion. Sin embargo, se plantean soluciones como la destilacion a
vacio que permiten superar estas dificultades, aunque se traduce en
rmMayores costos operativos.

Ademas, en los procesos térmicos, como es el caso de la destilacion, es
importante definir la temperatura de degradacion de los componentes, de
manera de limitar la temperatura maxima de operacion (reboiler). A
continuacion en la Tabla 28, se resumen las temperaturas de degradacion
de los componentes mayoritarios luego de la etapa de neutralizacion.

Tabla 28

Temperaturas de degradacion

Componente Temperatura de degradacion (°C)
Glicerina >290
Acido Lactico >300

1,2- propanodiol

No existen datos disponibles

Acido Acético

No existen datos disponibles

Agua

No relevante

Nota: De elaboracién propia con datos Pubchem

Respecto al acido lactico, no se encuentra informacioén suficiente respecto
a los limites de degradacion. Segun Komesu (2017), a 300 °C se evidencia la
degradacion del acido lactico y aparicion de subproductos. Sin embargo,
Nno se encuentran otras fuentes que analicen experimentalmente la
degradacion a menores temperaturas. Es por ello, que se decide establecer
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como limite de degradacion la temperatura estudiada por Komesu, ya que
no se dispone de informacion.

En el caso de 1,2 propanodiol y el acido acético, tampoco se encuentran
datos bibliograficos de su temperatura de descomposicion. Se asumira que
no se descomponen en el rango de las temperaturas de trabajo.

Por lo mencionado anteriormente, luego de comparar los distintos
meétodos, se decide optar por la destilacion como el método de
purificacion. Cabe mencionar que esta decision se enaltece gracias a las
reglas heuristicas de seleccion de las operaciones de separacion, las cuales
recomiendan a la destilacion como la primera opcidn a ser considerada.
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DISENO DE EQUIPOS CRITICOS

Una vez definidas las etapas de tratamiento y su orden, se decide disefnar
con mayor detalle las etapas que se consideran criticas para la obtencion
de acido lactico en especificacion: neutralizacion, flash y destilacion.

Neutralizacion
Capacidad

Como se trabajara con una neutralizacidn reactiva se disefha un tanque de
agitado continuo. Para simplificacion se decide disenar fijando el tiempo
espacial en 15min ya que se encontré que es el valor aproximado de los
proveedores y patentes como la presentada por Cofco Biochemical Anhui
Co Ltd para la neutralizacion del acido citrico (Chen, 2010).

Con este valor de tiempo espacial fijo se puede calcular el volumen
necesario, pero para ello se necesita el caudal volumétrico. Ingresando las
corrientes de la tabla 26 en el simulador UniSim Design R492 (salvo la sal y
la corriente llamada otros) y especificando 230°C y 28 bar se obtiene el
caudal mostrado en la Tabla 29

Tabla 29

Condiciones de operacion del reactor de neutralizacion

Temperatura (°C) Presién (bar) Caudal (m3/hr) Volumen (m3)

230 28 21,2 53

Nota: De elaboracién propia con datos de Ferrum

Calor Intercambiado

Para cada una de las reacciones de neutralizacion se puede calcular una
variacion de entalpia. Para ello se necesitan las entalpias de formacion de
todos los compuestos.

Para el Lactato de sodio no se obtuvieron valores directos, sin embargo
segun Mills K (2007) el calor experimental de neutralizacion del acido
lactico con hidroxido de sodio en condiciones normales es igual a -56
kJ/mol. Luego, a partir de la Ecuacidon 25 y los datos de calores de
formaciéon del Anexo G, se puede estimar el calor de formacion del lactato
de sodio.
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Ecuacién 25
Expresion para el cdlculo del calor estandar de neutralizacion del HLA con NaOH

AH® = (Hf°NaLa + Hf°H20) - (Hf°HLa + Hf°Na0H)

Donde: AH®, Hf°H20, Hf°HLa, HfNaOH son conocidos y se encuentran arriba o en el anexo G

Entonces, se obtiene el calor de formacion estandar del lactato (Hf°NaLa), el

cual resulta en -926.05kJ/mol. Consiguientemente, se calculan los calores

estandar de neutralizacion con acido sulfurico, a partir de la Ecuacion 26.
Ecuacion 26

Expresion para el cdlculo del calor estandar de neutralizacion con dcido sulfdrico

AH° =Y H. °.
% i %

Donde:
- Hfi°: calor de formacién estandar especie i

- coeficiente estequiomeétrico especie i (positivo para productos y negativo para
reactivos)

Los resultados se resumen en la Tabla 30.

Tabla 30

Calores estandares de neutralizacion

Compuesto NaOH NaLa NaA

AH° (k3/mol acido) 109 3] 28,4

Nota: De elaboracién propia con datos de Ferrum

Por otra parte, se deben calcular los calores de reaccion en las condiciones
de temperatura y presion de operacion (230°C y 28 bar). Se realiza el calculo
analogamente al expuesto en el capitulo 3, resultando en los siguientes
calores. Cabe destacar que para todas las sales, bases y acido sulfurico
fueron utilizadas las propiedades del agua pura.
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Tabla 31

Calores de neutralizacion 28 bar y 230°C

Compuesto NaOH NaLa NaA

AH (k3/mol acido) -109 74,3 -16,5

Nota: De elaboracién propia con datos de Ferrum

Luego, puede plantearse el balance de energia dentro del tanque de
neutralizacion segun la Ecuacion 27. Se plantea de forma adiabatica de
manera de obtener el mayor cambio de temperatura (AT )

adiabatico

Ecuacion 27

Balance de energia en el tanque de neutralizacion

Ftot.cp.AT

adiabatico

=— %}AH}_.F},/Z

Donde:
- cp:se aproxima como el cp del agua en las condiciones de operacidon pues es
diluido
- Ftot: flujo mésico total = 376 kg/min
- Fj: flujo molar de compuesto j a neutralizar

- AHj: calor de neutralizacion del compuesto j (Tabla 31)

Finalmente, el cambio en la temperatura adiabatica resulta en 0,5 K. Esta
variacion no es significativa por lo que se puede afirmar que el reactor
permanece isotérmico.

Ademas, posterior a la neutralizacion se propone realizar una destilacion
flash, por lo que el aumento en la temperatura puede ser beneficioso. De
esta manera, considerar que la temperatura no aumenta debido al proceso
de neutralizacion es un criterio conservador.

Aqgitacion y dimensionamiento del tanque

Otro parametro importante es el diseno del sistema de agitacion y calculo
de potencia requerida, ya que el consumo energético de ésta etapa debera
ser considerado en el analisis econdmico del capitulo 6. Para ello, se decide
aproximar el tanque donde H=T (Ver Figura 21 en Capitulo 3). Luego, con la
capacidad estimada anteriormente, se obtiene que el diametro del tanque
resultaen T=19 m.

Se decide utilizar un impulsor de alta eficiencia, como el PBT 45° (Np=1,3
con Re>10000) para mantener un agitado homogéneo. En la Tabla 14 del
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capitulo 3 se resumen las propiedades del impeller. Luego, el diametro del
impeller resulta en D= 0,95 m.

Por otra parte, se espera que la neutralizacion sea rapida por lo que se
requeriran velocidades de agitacion moderadas. Como no se encontraron
en bibliografia valores recomendados para este caso se estima
arbitrariamente en torno a las 200 rpm. Por otra parte, se aproxima que la
densidad del fluido dentro del tanque es la del agua en las condiciones de
operacion. Entonces, se obtiene que la potencia de agitacion requerida es
de 30 kW. Ademas, se verifica que el Re es mayor a 10.000.

Elecciéon paquete termodinamico

Para el diseno de las etapas posteriores a la neutralizacion (destilacion flash
y torres de destilacion) se decide utilizar la herramienta de simulacion
UniSim Design R492. Para ello, primero se debe definir un paquete
termodinamico que prediga el comportamiento de la mezcla obtenida.

Figura 27

Recomendaciones de Eric Carlson

No Electrolitos

Ver Figura 2

NRTL, UNIQUAC,
Y sus varianzas

y sus varianzas

Electrolitos .
NRTL Electrolitico ver
> o Pitzer Figura 3

Reales

UNIFAC LLE

Peng-Robinson-Saave,
Redlich-Kwong-saave,

Lee-Kesler- Plocker Polar P>
Chao-Seader, No electrolitos < Si

Grayson-Streed o Schwartentruber-Renon
Braun K-10 PR o SRK con WS,

PR o SRK con MHV2
P? P >10 bar
‘_,/.,>

Vacio

————> Braun K-10 o Ideal No PSRK,

3

7 PR o SRK con MHV2

Polaridad Electrolitos
0 Presién Dos fases liguidas
Reales o Presion
Seudocomponentes
Dispenibilidad Parametros

de Interaccion

UNIFAC y sus
extensiones

No Polar

Y

Seudo y
Reales

(a) (b)

Segun las recomendaciones de uso de Iglesias O. y Paniagua C. N., en su
libro Conceptos badsicos de simulacion de procesos en simuladores
modulares, se utiliza el modelo “general NRTL" para la fase liquida
conformada por mezclas organicas en presencia de agua. Para la fase
vapor, las recomendaciones de Eric Carlson (Figura 27 a y b) aconsejan
utilizar la ecuacidon de Soave-Redlich-Kwong (SRK) segun el sistema de
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trabajo (Polar, no electrolitos, presion mayor a 10 bar y se desconocen los
parametros binarios). No obstante, cuando no se disponen de datos de
coeficientes de interaccidon, se debe utilizar el modelo de solucién
UNIQUAC con la prediccion de los coeficientes de interaccion binaria
mediante UNIFAC

En este caso, al utilizar NRTL se desconocen los coeficientes de interaccion
entre el acido lactico y los demas componentes. Luego, se decide utilizar el
modelo UNIFAC para predecirlos y el modelo UNIQUAC para la solucion.
Sin embargo, al cargar este paquete termodinamico al simulador, los
coeficientes no pudieron ser estimados.

Se procedidé entonces a buscar datos bibliograficos para complementar el
modelo NRTL. La literatura disponible acerca del acido lactico y sus
propiedades como compuesto puro y en mezcla es escasa o nula. Mai
(2017), informa las parametros binarios de la mezcla agua-acido lactico,
para el modelo “general NTRL" obtenido del simulador ASPEN y predicho
con UNIFAC (base de datos “Dortmund”). A continuacion, en la Tabla 32, se
demuestran los parametros extraidos de Mai (2017), junto con la ecuacion
de ajuste del modelo.

Tabla 32

Relacion para el coeficiente de fugacidad segun la regla de Lewis/Randall

Ecuacion de ajuste: tij = Aij + Bij/T
Siendo i: agua - j: gcido lactico

Alj Aji Bij Bji aij = qji

-0,177 0,933 -453,881 -359,426 03

Nota: Extraido de Mai (2017).

Cabe destacar que solo se encontré informacion de los coeficientes de
ajuste de NTRL para la mezcla agua-acido lactico. Luego, para estimar los
demas coeficientes se debe proceder a realizar un ajuste de mayor
complejidad mediante los datos de equilibrio de fases para todos los
sistemas binarios existentes en la mezcla. Para ello, se debe primero
encontrar los coeficientes de actividad para diferentes temperaturas
mediante un ajuste de datos experimentales al modelo de NRTL. Las
ecuaciones que describen este modelo son las siguientes:
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Ecuacion 28

Modelo NRTL

i = 492 621 \? 112.612
Ecuacion 2811 In(yl) = x2". r21.(x1+x2.621) n e
i = 412 612 \? 121.621
Ecuaciéon 28.2 In(y2) = x1". T12-(x2+x1.612) + (x14x2.621)°
Ecuacion 28.3 G12 = ¢ &2
Ecuacidon 28.4 21 = ¢ *72!
Donde:

- vyl es el coeficiente de actividad del compuesto 1

- y2 es el coeficiente de actividad del compuesto 2

- X1y x2 son las fracciones de los componentes 1y 2 en el liquido
- aesel parametro no aleatorio

- 121y T12 son los parametros de interaccion que dependen del modelo utilizado

En el caso del modelo “general NRTL" utilizado en UniSim Design los
parametros de interaccion son los definidos segun la Ecuacion 29.

Ecuaciéon 29

Modelo de parametros de interaccion segun UniSim Design para NRTL general

Ecuacion 29.1 112 = A12 + B12/T
Ecuacion 29.1 121 = A21 + B21/T
Donde:

- 121y T112 son los parametros de interaccion
- Al2y B12 son constantes
- Teslatemperaturaen K

Para encontrar la relacion entre los coeficientes de actividad y la presion de

la mezcla, y asi ajustar el modelo a los valores experimentales se considera
la Ecuacion 30.

Ecuacién 30

Relacién para el coeficiente de fugacidad seguiin la regla de Lewis/Randall

Ecuacion 30.1 vyl = _x1.)1/311'§AT
Ecuacion 30.2 Y2 = _xzfz}s)AT
Donde:

- vl es el coeficiente de actividad del compuesto 1

- y2es el coeficiente de actividad del compuesto 2

- X1y x2 son las fracciones de los componentes 1y 2 en el liquido
- yley2son las fracciones de los componentes 1y 2 en el vapor

-  Peslapresiéon

- PISAT y P2SAT son las presiones de saturacion
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Sin embargo, no se dispone de datos experimentales suficientes para
realizar dichos ajustes.

Luego, por la falta de datos y la no disponibilidad en bibliografia de todos
los parametros binarios, se decide simular las etapas de flash y destilacion,
teniendo en cuenta la interaccion del acido lactico con el agua pero sin
contemplar otras interacciones de este acido. No se debe perder de vista
que esta simplificacion en el diseno puede significar resultados muy
apartados del comportamiento real. Luego, sera relevante para el disefo de
detalle la evaluacion experimental de los parametros binarios, en pos de
alcanzar un disefo de mayor confiabilidad.

Destilaciéon Flash

Como se menciond anteriormente, se decidid implementar la separacion
del agua mediante un separador flash. La separacion se genera cuando,
debido a una pérdida de carga y/o aumento de temperatura, se produce
un cambio de fase y de esta manera se logran separar compuestos de
distintas volatilidades segun el equilibrio liquido-vapor existente. Cabe
destacar que para que se produzca la separacion, la temperatura de la
corriente (operacion del flash) debe situarse entre su punto de burbuja
(temperatura donde aparece la primera burbuja de vapor) y de rocio
(temperatura donde aparece la primera gota de liquido).

En primera instancia, se evalla la pérdida de carga como la formma mas
econdmica de implementar esta separacion. Segun el efecto
Joule-Thompson, un gas real sufre un cambio de temperatura al ser
forzado a un cambio de presion en forma adiabatica.

Luego, para valorar el efecto de la descompresion en la separacion flash, a
partir del simulador UniSim Design, se compara la temperatura resultante
de la corriente a distintas presiones (luego de despresurizar) con las
temperaturas de rocio y burbuja a dicha presion. Los resultados se pueden
observar en la Figura 29.

En primer lugar, en la Figura 29 se denota que a menor presion la
temperatura de burbuja y rocio disminuyen. Por otra parte, en casi todos
los niveles de despresurizacion la temperatura resultante es levemente
mayor al punto de burbuja. Luego, se espera que la separacion flash no sea
eficiente en estas condiciones. Ademas, a mayores presiones finales
(menor caida de presion) la temperatura resultante es inferior a la de
burbuja por lo que no se producira la separacion de fases.

122



Figura 29
Comparacion de temperatura luego de la despresurizacion con la de rocio y burbuja.
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Nota: De elaboracién propia

En consecuencia, se determina que en todos los niveles de expansion se
debe implementar una etapa de calentamiento para poder obtener una
mejor separacion. El esquema del sistema propuesto se observa en la
Figura 30. Se aumenta la temperatura hasta que se encuentre en un punto
entre las curvas de temperatura de burbuja y rocio, pero no sobre la ella,
para que la separacion sea posible.

Figura 30

Esquema separacion flash

h 4
4

Nota: De elaboracién propia

Luego, se toman 3 casos representativos para analizar y determinar la caida
de presion mas conveniente. No se debe perder de vista que el objetivo de
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esta etapa es separar el agua del acido lactico, por lo que se tomara como
criterio de diseno obtener la maxima cantidad de agua por tope
contemplando pérdidas minimas del producto. Para ello se analiza trabajar
a presiones finales de 1 bar, 15 bar y 28 bar, variando la temperatura entre el
punto de burbuja y rocio.

Con el fin de comparar los resultados, se normaliza la temperatura segun lo
explicitado en la Ecuacion 31.
Ecuacion 31

Expresion para el cdlculo de la temperatura normalizada

Donde:
° TB: Temperatura de burbuja a dada presion

° TR: Temperatura de rocio a dada presiéon
o T Temperatura normalizada
e T:Temperatura variable

Se decide efectuar el analisis mediante el estudio de 4 factores principales:

Calor necesario

A partir del andlisis de la Figura 29 se determind la necesidad de
implementar el calentamiento de la corriente de ingreso al flash. Luego, se
propone comparar la magnitud del calor necesario para poder alcanzar las
distintas temperaturas normalizadas. Este resultado se observa en la Figura
3.

Luego, en la Figura 31 se observa que al trabajar a menores presiones el
calor necesario para alcanzar una misma temperatura normalizada sera
menor. Por otra parte, se denota que la forma de las curvas es analoga,
aungue se encuentra desplazada verticalmente. Este fendmeno se puede
explicar a partir de la Figura 29, ya que a menor presion (mayor pérdida de
carga) la temperatura resultante (puntos amarillos) es mayor al punto
burbuja (curva azul), mientras que a mayores presiones (menor pérdida
carga) esta temperatura resulta menor. Entonces se requieren menores
calores trabajando con mayores pérdidas de carga, ya que no se requiere
calor adicional para aumentar la temperatura entre el punto de rocio y
burbuja.
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Figura 31

Variacion del calor necesario en funcion de la temperatura requerida y la presion de
operacion
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Nota: De elaboracién propia

Por otra parte, es importante destacar que en términos de operacion,
calentar una corriente de proceso se traduce en la necesidad de otra de
servicio que tenga una temperatura mayor a la requerida en el proceso, de
manera de asegurar el intercambio efectivo de calor. Luego, como al
trabajar a menores presiones el intercambio de calor se produce en una
zona de menores temperaturas, la temperatura necesaria en el fluido de
servicio sera menor.

Por las razones expuestas anteriormente, en cuanto al intercambio de calor
y magnitud del calor requerido, la operacion del separador flash a 1 bar sera
la mas conveniente.

Porcentaje de Acido Idctico gue sale por tope

De manera de analizar la pérdida de producto deseado a distintas
presiones, se propone comprar el porcentaje de acido lactico (del total del
acido lactico ingresado) que se recupera junto con el agua por el tope del
separador. Estos resultados se plasman en la Figura 32.

Como se menciond anteriormente, el objetivo de esta etapa es que el
porcentaje mostrado en la Figura 32 sea el menor posible, sin afectar la
eficiencia en la separacion de agua. Esto se logra al minimizar la
temperatura y presion de trabajo.
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Figura 32

Porcentaje del acido lactico total en corriente de tope
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Nota: De elaboracién propia

Porcentgje de aguaq total en el tope

En el capitulo 3 se determind el flujo de reciclo de agua al reactor (48% del
agua total). Luego, como el objetivo de esta etapa de separacion es
recuperar el agua para luego ser recirculada, se debe asegurar al menos la
separacion del agua requerida en el reactor. Ademas, el agua remanente
podra ser utilizada como fluido calefactor. Luego, se propone separar la
maxima cantidad de agua y con el menor nivel de impurezas.

En la Figura 33, se muestra el porcentaje del agua (del total de agua que
ingresa) recuperada por tope del separador, para cada una de las
condiciones de trabajo seleccionadas.

Se puede observar que, pasado el 0,1 de temperatura normalizada, todos
los casos cumplen con el requerimiento del 48% de agua recuperada. Sin
embargo, para la presion de trabajo de 1 bar el porcentaje de recuperacion
€s mayor a una misma temperatura normalizada, por lo que para este
factor, es la mejor condicion de trabajo.
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Figura 33

Porcentaje del agua total en corriente de tope
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Nota: De elaboracién propia

Porcentaje de 1.2-propanodiol total en el tope

Se prioriza la pureza del agua en la corriente de tope, luego se debe
analizar el porcentaje de los compuestos mayoritarios en la mezcla. En este
caso se evalua el porcentaje de 1,2-propanodiol (del total ingresado al
separador) que se obtiene en la fase vapor. Los resultados se plasman en la
Figura 34.

Como se observa en la Figura 34, al trabajar a una presion de 28 bar y 15
bar, la variacion del porcentaje de 12-propanodiol respecto a la
temperatura es lineal. A menores temperaturas normalizadas, es
conveniente trabajar a 1 bar con el fin de obtener un vapor mas puro en
agua. Si se trabaja a temperaturas mayores es conveniente trabajar con
variaciones de presion menores (28 bar 0 15 bar de presion de trabajo).
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Figura 34

Porcentaje del 1,2-propanodiol total en corriente de tope
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Nota: De elaboracién propia

Una vez analizados los cuatro criterios mencionados, se determina que la
operacion mas conveniente es con una pérdida de carga tal que la presion
final sea de 1 bar. Se debe considerar que el trabajo a presion atmosférica
simplifica el diseno de las torres de destilacion y etapas de purificacion
posterior.

Ahora bien, se debe evaluar también la temperatura de trabajo. Para ello,
se analiza en primer lugar la pureza (en agua) de la corriente de tope, la
minimizacion de la pérdida de acido lactico en fase vapor y finalmente el
calor necesario para alcanzar dicha temperatura.

A partir de la Figura 35 se propone analizar el punto de operacion éptimo
del separador flash. El caso idéneo sera aquel en donde el calor necesario
sea el minimo y la pureza del agua en tope sea la maxima. Luego, se busca
trabajar a una temperatura que cumpla con estos requisitos. Al aumentar
la temperatura mas alld de los 130°C el porcentaje de agua recuperado no
aumenta considerablemente en relacion al porcentaje de acido lactico
perdido, por lo que no se utilizaran dichas temperaturas de trabajo. Por
otro lado, una temperatura cercana a la temperatura de burbuja no
permite una recuperacion significativa de agua. En cuanto al calor
necesario, se ve un aumento a medida que la temperatura de operacion
aumenta. Trabajar a una temperatura de 123°C permite un porcentaje de
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recuperacion de agua elevado y de gran pureza. Asi mismo, el calor
requerido es intermedio.
Figura 35

Calor necesario, porcentaje de acido Idctico, agua y 1,2-propanodiol (del total
ingresado) en tope, en funcion de la temperatura de operacion.
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Nota: De elaboracién propia

Luego, en la Tabla 33 se resumen las condiciones de trabajo, las
composiciones de las corrientes de tope y fondo, y las caracteristicas
constructivas del equipo flash.

Tabla 33

Condiciones de operacion del separador flash, caracteristicas constructivas y
composiciones

Temperatura (°C) 123

Presion (bar) 1

Calor entregado (K3/hr) 1,6x107%7
Composiciones por tope y fondo

Compuesto (kg/min) TOPE FONDO

Agua 179 20,02

Acido Lactico 3,57 62,0

1,2 Propanodiol 1,50 3,52

Glicerina 0,41 14,5
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Acido Acético 0,76 0,07

Sulfato de sodio y otros 0 90,9

Dimension separador flash

Volumen (m3) 56,75
Altura (m) 9,6
Diametro (m) 2,7

Nota: De elaboracion propia

Cabe destacar, que se obtiene un equipo de dimensiones considerables. Se
contrastd este diseno con informacién recopilada de bibliografia, en pos de
determinar si el diseno propuesto es factible en términos operativos y
constructivos. Sin embargo, no se encontré informaciéon que avale o
impida el disefo de un separador flash de este tamano.

Se proponen distintas alternativas de disefo que posibiliten obtener
equipos de menores dimensiones: flash en cascada, flash en paralelo y
flash a mayor presion.

Anteriormente en este analisis se determind la conveniencia de operar a
presiones cercanas a la atmosférica. Sin embargo, se encuentra una
relacion inversa entre esta variable y el tamano del equipo flash. Luego, se
debe analizar si se justifica alejarse de la condiciéon 6ptima en pos de
obtener un diseno de menor dimensién. En la Figura 36 se resumen la
tendencia observada. Para que las caracteristicas sean comparables se fija
el flujo de agua por tope, y se modifica la presion y temperatura de
operacion.

Entonces, a partir del analisis de la Figura 36, se aprecia que el aumento de
la presion efectivamente se traduce en una disminucion del volumen del
equipo, aungue el aumento de la temperatura de operacion y el aumento
de la pérdida de acido lactico por tope. Luego, se decide no considerar la
opcidn de operar a mayores presiones, puesto que alejarse de la condicion
Optima podria implicar una mayor dificultad y costos en las etapas de
destilacion posteriores.
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Figura 36

Volumen, temperatura y dcido Iactico por tope a distintas presiones
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Nota: De elaboracion propia

Por otra parte, se propone un esquema de dos equipos flash en serie o
cascada, como se observa en la Figura 37.

Figura 37

Esquema separacion flash en cascada

Nota: De elaboracion propia

El objetivo de esta disposicion es efectuar la pérdida de carga en dos
etapas, logrando operar con equipos de menor dimension. Se decide
disefar los equipos de manera de alcanzar la misma separacion de aguay
se propone como criterio de comparacion el tamano total de los equipos y
la pérdida de acido por tope. A continuacion en la Tabla 34, se resumen las
condiciones oOptimas de operacion, las caracteristicas constructivas y las
composiciones de las corrientes de salida.
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Tabla 34

Condiciones de operacion del separador flash en serie, caracteristicas constructivas y
composiciones

ETAPA FLASH 1 FLASH 2
Temperatura (°C) 207 123
Presion (bar) 15 1
Calor entregado (K3/hr) 1x10*%7 6,8x10"°¢

Composiciones por tope y fondo

Compuesto (kg/min) TOPE FONDO TOPE FONDO
Agua 101 98 77,8 20,2
Acido Lactico 1,67 639 1,55 62,3
1,2 Propanodiol 0,53 4,48 0,67 3,80
Glicerina 0,28 14,6 0,18 14,4
Acido Acético 0,42 0,41 0,34 0,072
Sulfato de sodio y otros 0 90,9 0 90,9

Dimension separador flash

Volumen (m3) 3,3 16,8
Altura (m) 5 6,4
Diametro (m) 0,9 1,8

Nota: De elaboracion propia

Por ultimo, se propone un esquema de dos equipos flash en paralelo, como
se observa en la Figura 38.

Al igual que en caso anterior, el objetivo de esta disposicion es operar con
equipos de menor dimension, al trabajar con la mitad de caudal en cada
equipo (se asume composicion constante). Cabe mencionar, que la
utilizacion de dos equipos en paralelo implica el diseno de dos
intercambiadores y valvulas de expansion. A continuacion en la Tabla 35, se
resumen las condiciones Optimas de operacidén, las caracteristicas
constructivas y las composiciones de las corrientes de salida.
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Figura 38

Esquema separacion en paralelo

Nota: De elaboracion propia

Tabla 35

—bk
—l

S
sl

Condiciones de operacion del separador flash en paralelo, caracteristicas constructivas

Yy composiciones

Temperatura (°C) 123
Presién (bar) 1
Calor entregado (K3/hr) 8,09x107°°

Composiciones por tope y fondo

Compuesto (kg/min) TOPE FONDO
Agua 89,5 10
Acido Lactico 1,78 31
1,2 Propanodiol 0,75 1,77
Glicerina 0,21 7,23
Acido Acético 0,38 0,035
Sulfato de sodio y otros 0 455

Dimension separador flash

Volumen (m3) 21,4
Altura 6,9
Diametro 1,98

Nota: De elaboracion propia
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Luego de analizar los distintos esquemas de destilacion flash (un equipo
flash, flash en serie y flash en paralelo). Se decide elegir la disposicion que
permite alcanzar la separacion requerida, con el menor volumen y sin
perder de vista la magnitud del calor suministrado. A continuacion en la
Tabla 36 se compran los tres sistemas de separacion.

Tabla 36

Comparacion de las condiciones de operacion del separador flash, caracteristicas
constructivas y composiciones

Disposicion Un equipo |Dos en serie | Dos en paralelo
Volumen total (m3) 56,7 20,1 42.8

Calor total (kj/hr) 1,62x10%%7 1,68x10°7 1,62x10%%7
Flujo de agua por tope (kg/min) 179 178,9 179

Flujo de acido lactico por tope (kg/min) 3,57 322 3,57

Flujo de 1,2 propanodiol por tope

(kg/min) 1,50 1,23 1,50

Nota: De elaboracion propia

Al observar la Tabla 36, en funcién de los criterios mencionados, se decide
la utilizacion de dos flash en serie. Se denota que para el caso elegido se
obtiene el menor volumen total de los equipos. Cabe mencionar que debe
entregarse mayor calor respecto a las otras disposiciones, aungque se
considera que la diferencia no es suficientemente significativa para
considerarse un problema. Ademas, se obtiene la menor pérdida de acido
lactico por tope. Sin embargo, no debe perderse de vista que la utilizacion
de dos equipos flash en serie implica la instalacion del doble de
intercambiadores de calor y valvulas de expansion, lo que podria significar
un aumento en los costos de inversion.

Separacion de sdlidos

Como se menciond anteriormente se seleccioné una centrifuga de
catalogo de proveedores. Ademas para la simplificacion del analisis se
asume que la totalidad de la sal fue extraida por ella. La composicion de las
corrientes de entrada y salida se observa en el Anexo H

Torres de destilacion

Una vez definida la etapa de destilacion flash y la separacion de soélidos, se
denota en la Tabla 37 que la corriente no se encuentra en especificacion,
conteniendo principalmente agua, acido lactico y glicerina. Ademas, se
aprecian pérdidas de acido lactico por el tope de ambos equipos junto con
el agua separada. Sin embargo estas pérdidas acumuladas, se encuentran
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en torno al 5% del acido lactico total. Luego, se decide no separar este
porcentaje de acido, ya que se considera bajo y no justificaria el disefo de
otra etapa de separacion.

Por otra parte, como la salida por tope del primer flash tiene un porcentaje
elevado de agua (97,2%P/P) y alcanza el flujo requerido de agua de reciclo
al reactor, se decide recircular esta corriente sin la necesidad de una etapa
adicional de purificacion. Ademas, como el primer flash se encuentra a 15
bar se puede suponer que la energia requerida para la presurizacion de la
corriente recirculada sera menor que la requerida para la presurizacion del
agua obtenida en etapas posteriores, ya que trabajan a presion
atmosférica.

En la Figura 39 se presenta un esquema preliminar del proceso planteado
en este capitulo.

Figura 39

Esquema proceso (preliminar)
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Nota: De elaboracion propia

Luego, se propone disenar la purificacion de la corriente rica en acido
lactico (salida por fondo flash 2), con el objetivo de alcanzar la
especificacion del producto deseado, separar subproductos de valor
comercial (1,2 propanodiol) y recuperar la glicerina remanente.

Primera torre de destilacion

Segun Iglesias O. y Paniagua C. N (2013), un factor que resulta de relevante
importancia a la hora de disefar una torre de destilacion es la presion de
operacion, ya que influye tanto en el tipo de refrigerante que se utilizara en
el condensador como en los costos. Cualquier desviacion de las
condiciones ambientales (presion y temperatura) genera un aumento en
los costos, tanto fijos como operativos, siendo este incremento mayor
cuanto mas se aleje de dichas condiciones. Es por ello que se decide
disenar la torre a presion atmosférica.
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-Método corto:

Para una estimacion inicial de los parametros de operacion de la torre de
destilacion se utilizara la operacion Short Cut Column. Los resultados de
este método se utilizaran como valores semilla en el disefo riguroso de la
torre ya que se obtienen de forma rapida y sencilla.

Un factor limitante a tener en cuenta es la temperatura maxima a la que
puede operar el reboilerr Como se menciond anteriormente, la
temperatura de operacion debera ser menor a 300°C ya que, a
temperaturas superiores, el producto sufre la posibilidad de degradacion. A
su vez, a temperaturas mayores a 290°C la glicerina puede degradarse. Al
encontrarse la mayor temperatura en el fondo de la torre, el reboiler debe
operar a una temperatura menor a la de degradacion del producto y
glicerina, asegurando asi que no se sobrepasara este limite de 290°C.

Se propone el diseno de la primera torre de destilacion, con el objetivo de
separar por tope el agua remanente (componente mas volatil) y por fondo
los componentes mas pesados, una mezcla de glicerina y acido lactico.
Cabe destacar, que a partir de las composiciones de la corriente
alimentada a la torre (Tabla 37), aun eliminando todo el agua se obtendra
un maximo del 81%P/P de &cido lactico por la corriente del fondo, no
cumpliendo con la especificacion (90%P/P). Luego, serd necesaria otra
etapa de purificacion.

Como se expresd anteriormente, la primera torre se disefara para la
separacion por fondo del producto deseado (Acido Lactico), de esta forma
la corriente de tope (principalmente agua) no es de interés. UniSim Design
R492 posee 2 tipos de condensadores; destilado como vapor total o
destilado como liquido. Por esta razon, se plantea la utilizacion de un
condensador vapor total, donde se elimina un vapor saturado por destilado
y el condensado proporciona el reflujo. De esta forma se plantea una
opcidn conservadora, para una corriente que luego se trabajara para
integrar energéticamente.

Los resultados del método corto que se utilizaran como valor semilla se
muestran en la Tabla 38.

Tabla 38

Resultados método corto primera columna de destilacion

Tipo de condensador VAPOR TOTAL

Clave liviano por fondo 1,2 Propanodiol (0,001 fraccién molar)
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Clave pesado por tope Acido Lactico (0,001 fraccion molar)
Reflujo minimo 0,03

Reflujo utilizado 1

Minimo numero de platos 6,2

Numero de platos 8,71

Alimentaciéon éptima 5,37

Nota: De elaboracién propia

Se puede observar en la Tabla 38 que el reflujo minimo estimado es muy
pequeno. Este resultado puede tener sentido termodinamico, aunque en
términos operativos puede implicar problemas hidraulicos, ya que un
reflujo chico implica mucho destilado y poco liquido que vuelve a la torre.
Luego, se decide utilizar para una primera estimacion por el método corto
un reflujo mayor, aunque a continuacion en el método riguroso se evaluara
su efecto en el numero de etapas y calor requerido en el condensador y
reboiler.

-Método riguroso:

El método riguroso disponible en el simulador Unisim Design R492
consiste en un analisis exhaustivo del funcionamiento de la torre de
destilacion, considerando tanto un disefo mas detallado de su operacion
interna como las caracteristicas constructivas generales de la torre.

Se utilizaran los valores calculados mediante el método corto como
especificaciones tentativas del equipo para luego verificar si el mismo
permite alcanzar los requerimientos planteados, lo que quiere decir que los
resultados entre ambos métodos pueden diferir.

Antes de comenzar se debe evaluar el tipo de condensador que se utilizara
en la torre. UniSim Design posee tres opciones: condensador total
(nombrado Total en el simulador), condensador parcial (hnombrado Full
Reflux) y condensador con venteo (nombrado Partial).

El condensador total es aquel en donde toda la corriente gaseosa
proveniente del primer plato de la torre pasa a estado liquido. Es la opcion
donde se requiere mas energia ya que se deben condensar todos los
componentes, incluyendo los mas volatiles. Esto causa también que la
temperatura sea la mas baja.

Por otro lado en condensador parcial se obtiene la corriente de destilado
en forma gaseosa y el condensado se recircula por la torre. Se requiere
menor energia que en el primer caso, sin embargo se obtiene la corriente

137



gaseosa y se debe tener en consideracidn que para pasarla a un estado
liquido en una etapa posterior se requerira de otro intercambiador,
aumentando asi los costos. Esta opcién puede ser Util si lo que se desea
obtener es el destilado en estado vapor.

Por ultimo, se tiene un condensador con venteo. Con éste se puede
obtener una corriente gaseosa que contiene principalmente los
componentes mas volatiles y una corriente de destilado liquida. Requiere
menor energia que el condensador total ya que permite separar parte de
los componentes mas volatiles y asi obtener mayores temperaturas.
Ademas, al trabajar en una T mas alta, implica un costo menor en
refrigerante, y un condensador mas pequeno, menos sofisticado.

Al igual que para el método corto, en la torre planteada para ésta etapa no
se optara por un condensador total, ya que ésta corriente no es la que
contiene el producto de interés. Se pueden plantear entonces las otras dos
opciones, condensador parcial o con venteo. El condensador con venteo es
una opcion atractiva, ya que la corriente destilada en estado vapor
contendria, en un principio, agua de elevada purezay la corriente destilada
en estado liquido el componente clave liviano (1,2 propanodiol). Es por ello
gue se diseNd ésta opcidn para evaluar su factibilidad. En la Figura 40 se
muestran los resultados de los flujos masicos de cada componente de la
corriente de destilado liquida, para diferentes flujos de 1,2 propanodiol, en
condiciones de operacion optimas.

Figura 40

Flujo mdsico de agua y dcido ldctico por destilado en fase liquida dependiendo del
flujo masico de 1,2 propanodiol
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Cantidad de PG por destilado (kg/h)

Nota: De elaboracion propia
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Se puede observar que a medida que aumenta el flujo masico de 1,2
propanodiol el flujo masico de acido lactico y agua aumentan. El agua
aumenta de forma exponencial. Luego, la opcion del condensador con
venteo no resulta éptima ya que requerira en todos los casos de una etapa
posterior de separacion, ya que no llegara a la especificacion para la
comercializacion del PG (90%P/P).

Luego, se decide disenar la torre con un condensador parcial. Como se
menciond anteriormente, la relacion de reflujo minima estimada es
pequena, por lo que se decide evaluar la condicion 6ptima, analizando el
efecto de este parametro en los calores intercambiados en el condensador
y reboiler, y el nUmero de etapas requeridas. A continuacion, en la Figura
4], se resumen los resultados para distinto numero de etapas.

Figura 41

Numero de etapas minima y calor de reboiler dependiente de la relacion de reciclo
para una torre de condensador parcial.
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Relacién de reflujo

Nota: De elaboracion propia

En primera instancia, se observa que el efecto de la relacion de reflujo
sobre el niumero de etapas es el esperado. A mayor relacion de reflujo,
menor sera el numero de etapas. Sin embargo, tendra un efecto negativo
en el calor intercambiado en el reboiler y condensador, aumentando estos
a mayor relacion de reflujo. Luego, se opta por elegir como condicion
Optima, aquella que disminuya el numero de etapas, sin aumentar
significativamente el calor. Se observa que el nUmero de etapas tiene un
comportamiento asintoético, por lo que trabajar a relaciones mayores a 0,75
no tendra ningun efecto en este parametro, mientras que a relaciones
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menores a 0,25 el numero de etapas sera muy sensible. Por otra parte, se
denota que el calor del reboiler y condensador, tienen un comportamiento
lineal con la relacion de reflujo. Entonces, se decide optar por una relacion
de reflujo intermedia de 0,5.

Las condiciones de operacion 6ptima de la torre se muestran en la Tabla
39.

Tabla 39

Resultados método riguroso para la primera columna de destilacion

Tipo de condensador FULL REFLUX

Condicion de trabajo 1 Reflujo 0,5

Condicién de trabajo 2 80% fraccidon masica de acido lactico en residuo
Numero de platos 6

Alimentacién éptima 4

Temperatura de

condensador(°C) 1239
Temperatura de reboiler (°C) 221,8
Presion de trabajo (KPa) 100
Calor de reboiler (k3/hr) 6x]0%06
Calor de condensador (kJ/hr) 1,9x10*°°

Nota: De elaboracién propia

-Dimensionamiento y caracteristicas constructivas:

El dimensionamiento de la torre se realizara utilizando la herramienta Tray
Sizing de UniSim Design. Segun McCabe (2005) esta etapa del diseho es de
suma importancia ya que determina la operacion de esta etapa, en
términos de la flexibilidad de la torre frente a condiciones variables, posible
aparicion de problemas y capacidad de separacion del producto deseado.
Corregir estos inconvenientes con la torre ya construida puede ser
extremadamente costoso o significar que la operacidon sea inviable.

En primera instancia, debe elegirse el tipo de torre a disenar. Los disenos
mas utilizados en la industria son la torre de platos y la torre rellena. Segun
McCabe (2005) las columnas rellenas suelen ser utilizadas para
separaciones sencillas donde el diametro de la torre sea pequeno y el flujo
moderado. Segun Sinnott (2005), la utilizacion de rellenos empacados
debe ser considerada necesariamente para diametros menores a 0.em, ya
gue la instalacion de platos no sera econdmicamente viable. En general
son menos costosas que las torres de platos y la caida de presion es menor.
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Sin embargo, se dificulta la distribucion del liquido en columnas de
mayores alturas y diametros, ya que el liquido tiende a moverse a través de
ciertos caminos, disminuyendo en dichos sectores el flujo de vapor y por lo
tanto afectando la eficiencia en la separacion. Segun Sinnott (2005), las
torres de platos suelen ser utilizadas cuando hay presencia de sdlidos ya
gue es mas sencillo el acceso para el mantenimiento. En cambio en las
torres rellenas suelen reemplazarse los rellenos cuando estos pierden
efectividad.

Luego de comparar los tipos de torres, se decide la utilizacion de una torre
de platos. Uno de los motivos para seleccionar este diseho es la
precipitacion de solidos en la torre. Si bien se asume la separacion
completa de los sulfatos en una etapa anterior a razéon de los balances, es
factible que la separacion no sea perfecta y que precipiten soélidos en las
etapas de destilacion. Otro motivo es que como se trabaja a presiones
cercanas a la atmosférica, y no a vacio, la caida de presidon no sera
significativa, por lo que la seleccion de un relleno empacado en este
sentido no sera relevante. Por otra parte, considerando que se propone
como disefo oOptimo aquel con menor numero de etapas (mayores
relaciones de reflujo) y se trabaja con un caudal elevado, se esperan
didmetros de torre considerables, por lo que se decide utilizar la torre de
platos.

Una vez definido el diseno de una torre de platos, debe seleccionarse el
tipo de plato: Sieve, Valve o Bubble Cup. Segun Sinnott (2005), los
principales factores a tener en cuenta para la eleccién del tipo de plato son
el costo, el rango operativo y la pérdida de carga. En términos de costo, el
Bubble Cup es el mas costoso seguido del Valve y finalmente de Sieve. Si
bien el Valve es menos econdmico que el Sieve, no difiere
significativamente. En cuanto al rango de operacion, se refiere al rango de
flujos de liquido y vapor en los que el plato opera satisfactoriamente y se
relaciona con la flexibilidad del disefo frente al cambio en las condiciones
de operacion. Los platos tipo Valve son una opcidon mucho mas flexible que
los Sieve, aunque los Bubble Cup son la mejor opcion sin perder de vista
gue son los mas costosos. Por otra parte, en cuanto a la pérdida de carga
los Sieve producen la menor, seguidos de Valve y Bubble Cup.

Se realizo el dimensionamiento para los tres tipos de platos y los resultados
se plasmaron en la Tabla 40.
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Tabla 40

Caracteristicas de la torre para cada tipo de plato

Tipo de plato Sieve Valve Bubble Cup
Seccién Tope Fondo Tope | Fondo | Tope | Fondo
Diametro de torre (m) 0,91 1,03 0,91 1,03 0,91 1,03
Altura de torre (m) 1,83 1,83 1,83 1,83 1,83 1,83
Caida de presion en torre (kPa) 1,28 1,39 2,24 2,77 4,20 4,89
Porcentaje de inundacién 734 613 76,6
maximo 71,7 65,2 74,7

Ancho del plato (mm) 3,18 3,18 3,18
Altura del liquido en plato (mm) 203 152 203
Espaciamiento entre platos (mm) 610 610 610
Area de agujeros (%) 15,3 15,3 15,3
Advertencias Weeping No hay No hay

Nota: De elaboracién propia

En la Tabla 40 se observa que la eleccidén de platos tipo Sieve advierte la
presencia de Wepping (o lloriqueo) en las condiciones de trabajo. Este
fendmeno ocurre cuando el flujo de vapor es insuficiente para mantener el
nivel de liquido en el plato. Sin embargo, no se produce para los otros
disenos de plato, debido a que sus caracteristicas constructivas no lo
permiten.

Luego, al considerar las diferencias presentadas anteriormente, en
términos de costo, flexibilidad y pérdidas de carga, se decide disenar platos
del tipo Valve, ya que resultan una opcion intermedia entre los platos Sieve
y Bubble Cup, y ademas no presenta Weeping.

Se destaca que el simulador brinda los datos de las caracteristicas de la
torre por seccion, presentando cada una su propio diametro. Sin embargo,
en la realidad que la torre posea diametros diferentes no es practico. Por
ello se decide forzar un uUnico diametro en la torre y simular sus
caracteristicas constructivas de ésta forma.

Por ultimo, las condiciones de operacion finales, caracteristicas y los
caudales resultantes se muestran en la Tabla 41.
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Tabla 41

Resultados método riguroso para la primera columna de destilacion

Tipo de condensador FULL REFLUX

Reflujo Reflujo 0,5

NuUmero de platos 6

Alimentacién éptima 4

Temperatura de condensador (°C) 1239

Temperatura de reboiler (°C) 221,8

Presion de trabajo (kPa) 100

Calor de reboiler (k3/hr) 6x107°°

Calor de condensador (k3/hr) 1,9x107°®

Tipo de plato Valve

Altura total de la torre (m) 3,66

Diametro (m) 1,07

Caida de presioén total (kPa) 4,36

Porcentaje de inundacién maximo 61,29 %

Compuesto (kg/min) Salida tope Salida fondo
Agua 20,2 <0,001
Acido Lactico 0,066 62,3
1,2 Propanodiol 2,65 14
Glicerina <0,001 14,4
Acido Acético 0,071 <0,001

Nota: De elaboracién propia

Segunda torre de destilacion

Como se mencionod anteriormente, para cumplir con el requisito de pureza
del producto se debera realizar una etapa de destilacion adicional. La
corriente de residuo proveniente de la primera torre se ingresara a una
segunda torre de destilacion con el fin de obtener acido lactico con el nivel
de pureza deseado en el destilado y glicerina en el residuo.

-Método corto:

En la Tabla 42 se muestran los resultados del método corto. Para realizarlo
se tuvieron en consideracion las condiciones limitantes mencionadas
anteriormente. Ademas, se decidio utilizar un condensador total ya que se
desea obtener el producto en estado liquido. A diferencia de la torre
anterior, el reflujo minimo estimado mediante el método corto no fue
pequeno, por lo que se decidid utilizar un valor de reflujo de
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aproximadamente un 20% por encima del reflujo minimo, tal como se
indica en bibliografia (Iglesias O.y Paniagua C. N., 2013).

Tabla 42

Resultados método corto segunda columna de destilacion

Tipo de condensador LIQUIDO TOTAL

Clave liviano por fondo Acido Lactico (0,001 fraccién molar)
Clave pesado por tope Glicerina (0,001 fracciéon molar)
Reflujo minimo 0,16

Reflujo utilizado 0,2

Minimo numero de platos 6,54

Numero de platos 19,5

Alimentacién éptima 6,82

Nota: De elaboracién propia

-Método riguroso:

Los resultados obtenidos para la segunda torre por el método riguroso se
muestran en la Tabla 43.

Tabla 43

Resultados método riguroso para la segunda columna de destilacion

Tipo de condensador TOTAL

Condicion de trabajo 1 Reflujo 0,2

Condiciéon de trabajo 2 90% fraccién masica de acido lactico en destilado
Acido lactico por tope (kg/min) 62,3

Numero de platos 5

Alimentaciéon 6ptima 2

Temperatura de condensador

(°C) 217,8
Temperatura de reboiler (°C) 2872
Presiéon de trabajo (kPa) 100
Calor de reboiler (k3/hr) 3,26x10*°°
Calor de condensador (k3/hr) 3,19x107°°

Nota: De elaboracién propia

Cabe mencionar que la temperatura del reboiler resulta cercana a la
temperatura de descomposicion de la glicerina (290°C). Luego, se propone
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trabajar a presiones reducidas (menores a la atmosférica), de manera de
reducir la temperatura de operacion. Se decide fijar un margen de
seguridad de 20°C, es decir, una temperatura de reboiler de 270°C.

No se debe perder de vista que al trabajar a presiones reducidas la pérdida
de carga a través de la torre podra ser relevante. Sin embargo,
preliminarmente se decide estimar que la presion de reboiler sea igual a la
del condensador y luego al dimensionar la torre evaluar el impacto de las
pérdidas de carga estimadas.

Se repite el calculo de la torre por el método riguroso, manteniendo la
relacion de reflujo 6ptima, numero de etapas y plato de alimentacion. Los
resultados obtenidos para la segunda torre se muestran en la Tabla 44.
Tabla 44

Resultados método riguroso para la segunda columna de destilacion

Tipo de condensador TOTAL

Condicién de trabajo 1 Reflujo 0,2

Condicion de trabajo 2 90% fraccién masica de acido lactico en destilado
Acido lactico por tope (kg/min) 62,3

Numero de platos 5

Alimentacion 6ptima 2

Temperatura de condensador

(°C) 202,8
Temperatura de reboiler (°C) 269,9
Presion de trabajo (kPa) 61
Calor de reboiler (k3/hr) 3,15x10%°¢
Calor de condensador (kJ/hr) 3,30x107°6

Nota: De elaboracién propia

Se determina que la presidn maxima de operacion del reboiler es de 0,61
bar, de manera de asegurar temperaturas menores a 270°C a lo largo de la
torre.

Comparando los resultados obtenidos a presion reducida con los obtenidos
anteriormente a presion atmosférica, se denota que el calor intercambiado
en el reboiler disminuye mientras que el calor del condensador aumenta.
Ademas, se denota que el flujo de acido lactico en especificacion aumenta
despreciablemente (3.735,9 a 3.736,1 kg/hr)
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-Dimensionamiento y caracteristicas constructivas:

Al considerar los criterios expuestos en el disefho de la primera torre, uno de
los motivos por el cual elegir una torre de platos fue la precipitacion de
solidos (sulfatos). Sin embargo, en esta segunda torre la precipitacion de
solidos podria despreciarse, ya que debido a la eliminacion de agua el
precipitado se alojara en los platos de la primera torre pero dificilmente
podra alcanzar la alimentacion a la segunda. Cabe mencionar que
operativamente si existiesen problemas de precipitado en la segunda torre,
podria analizarse la posibilidad de implementar otra etapa de separacion
de precipitado entre torres. Luego, se decide disefar una torre rellena, ya
gue resultan menos costosas, maximizan la transferencia de masa y
producen menores caidas de presion.

Los rellenos para torres pueden ser aleatorios o empacados, donde los
primeros consisten en pellets de distintas geometrias y tamanos que se
auto empacan por peso y densidad. Son normalmente mas econémicos
pero tienen como problematica la canalizacion de liquido por empaque no
ideal.

Por otro lado, los rellenos empacados son construidos por distintas
empresas y constan de un material doblado de forma de generar una
geometria regular que le permita tener una alta area superficial. Son
mucho mas costosos y suelen utilizarse para separaciones complejas que
necesitan muchos platos, separacion en alto vacio o para aumentar la
capacidad disminuyendo el reflujo. Como nuestra separacidon no es ni
compleja ni requiere operar a vacio elevado, se decide utilizar un relleno
aleatorio.

Por otro lado, se debe definir el material del relleno. En este caso se trabaja
con &acido lactico que saldrd al 90%P/P por lo que un metal puede
presentar corrosidon acida. Otra opcion es el relleno plastico, sin embargo
no suele utilizarse en destilacion por la degradacion de la temperatura
(Sinnot, 2005). Finalmente, el material utilizado se definid como ceramica
ya que no se utilizan ni bases fuertes ni es una operaciéon inestable que
pueda romperlos.

Para la definicion del tamano de relleno se utiliza el criterio planteado por
Sinnot (2005) donde segun el diametro se define un rango de tamano del
relleno. Si el didmetro de la columna es menor a 0,3 m el relleno se
recomienda que sea menor a1 pulgada, siesta entre 0,3y 09 mentrely 15
pulgada y mayor de 0,9 m de 2 a 3 pulgada.
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Luego, se decide estimar las dimensiones de la torre a partir de los rellenos
precargados en el simulador UniSim. Se opta por utilizar Intalox Saddles de
la marca Norton de 2 pulgadas, ya que cumple con el criterio de Sinnott. A
continuacion en la Tabla 45 se exponen las caracteristicas constructivas de
la torre.

Tabla 45

Especificaciones constructivas de la segunda torre de destilacion

Tipo de relleno Norton Intalox Saddles 2 in (Ceramic)
Diametro (m) 0,91
Altura (m) 2,43
HETP (m) 0,49
Caida de presion total (kPa) 0,48
% maximo de inundacién 52,85

Nota: De elaboracidn propia

Por otra parte, se denota que las pérdidas de carga resultan en 0,48 kPa a
lo largo de la torre, es decir, un 0,78% de la presion del reboiler. Luego, se
puede asumir que las pérdidas de carga son despreciables.

De igual forma que para la primera torre, se realiza una tabla resumiendo
las condiciones de operacion de la segunda torre (Tabla 46).

Tabla 46

Resultados método riguroso para la segunda columna de destilacion

Tipo de condensador TOTAL
Reflujo Reflujo 0,2
Numero de etapas tedricas 5
Alimentacién éptima 2
Temperatura de condensador (°C) 202,8
Temperatura de reboiler (°C) 269,9
Presion de trabajo (kPa) 61
Calor de reboiler (k3/hr) 3151076
Calor de condensador (kJ/hr) 3,3x10%°%°
Tipo de relleno Norton Intalox Saddles 2 in (Ceramic)
Altura total de relleno de la torre 2,43
(m)

Diametro (m) 0,91
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Caida de presién total (kPa) 0,48

Porcentaje de inundacién maximo 52,85 %

Compuesto (kg/min) Salida tope Salida fondo
Agua <0,001 <0,001
Acido Lactico 62,3 0,003

1,2 Propanodiol 14 <0,001
Glicerina 5,78 8,65
Acido Acético <0,001 <0,001

Nota: De elaboracion propia

Tercerdg torre de destilacion

Se propone realizar una tercera torre de destilacion con el fin de obtener
1,2-propanodiol (PG) en especificacion para su comercializacion. Esta torre
se evaluara como una posible opcidn sin ser necesaria su implementacion
para la obtencion del producto principal (acido lactico). Por lo tanto, se
considerara desde una perspectiva econdmica para determinar su
viabilidad y rentabilidad a largo plazo. Esta evaluacion garantizara que la
decision de implementar la torre se alinee con los objetivos financieros y
estratégicos de la empresa, mas alld del objetivo de produccion
establecido.

La alimentacion de esta torre corresponde a la corriente de salida por tope
de la primera torre de destilacion, cuya composicion se observa en el
Anexo H.

-Método corto:

Si bien se implementd la herramienta para encontrar valores semilla para
el método riguroso, no se pudo llegar a un resultado coherente por
problemas de convergencia de este método, por lo que se procedid a
realizar el método riguroso.

Los valores semilla propuestos para comenzar la iteracion se muestran en
la Tabla 47.

Tabla 47

Valores semilla tercer torre de destilacion

Tipo de condensador TOTAL

Condicion de trabajo 1 Reflujo 1

Condicién de trabajo 2 99% fraccidn masica de agua por tope
NuUmero de platos 10
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Alimentacién éptima 5

Presién de trabajo 100 kPa

Nota: De elaboracién propia

-Método riguroso:

Al igual que la primera torre, se decide operar a 1 bar, sin perder de vista las
temperaturas de descomposicion de los productos a separar. Luego, en la
Tabla 48 se detallan los resultados 6ptimos en relaciéon al calor requerido,
Nnumero de etapas y PG recuperado.

Tabla 48

Resultados método riguroso para la tercera columna de destilacion

Tipo de condensador TOTAL

Condicién de trabajo 1 Reflujo 0,5

Condicién de trabajo 2 99% fraccion masica de agua por tope
Numero de platos 4

Alimentaciéon 6ptima 2

Temperatura de condensador

(°C) 99,64
Temperatura de reboiler (°C) 148,4
Presiéon de trabajo (kPa) 100
Calor de reboiler (k3/hr) 115x10%°6
Calor de condensador (k3/hr) 1,33x10°¢

Nota: De elaboracion propia

De ésta forma, se obtiene una corriente liquida por fondo del 91,9% de
pureza en 1,2 propanodiol, con un flujo de 159 kg/h.

-Dimensionamiento y caracteristicas constructivas:

En este caso, al igual que con la segunda torre, no se denota la presencia
de sdélidos que puedan precipitar, por lo que se decide el disefo de una
torre rellena.

Al igual que con la segunda torre se opta por un relleno de la base de datos
del simulador UniSim, y aplicando el criterio de Sinnott (2005) se decide
utilizar un relleno del tipo Intalox Saddles de la marca Norton de 15
pulgadas. A continuacion en la Tabla 49 se resumen las dimensiones de la
torre calculadas.
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Tabla 49

Especificaciones constructivas de la tercera torre de destilacion

Tipo de relleno Norton Intalox Saddles 1,5 in (Ceramic)
Diametro (m) 0,76
Altura (m) 1,84
HETP (m) 0,46
Caida de presién total (kPa) 0,04
% maximo de inundacién 15,4

Nota: De elaboracién propia

Al igual que con la segunda torre la caida de presion resulta despreciable,
ya que representa el 0,04% de la presion del reboiler.

A continuacion en la Tabla 50, se resumen las condiciones de operacion de

la tercer torre.

Tabla 50

Resultados método riguroso para la tercera columna de destilacion

Tipo de condensador TOTAL

Reflujo Reflujo 0,5

Numero de etapas teédricas 4

Alimentaciéon éptima 2

Temperatura de condensador 99,64
Temperatura de reboiler 148,4

Presién de trabajo 100

Calor de reboiler 1,15x10*°¢

Calor de condensador 1,33x10*°¢

Tipo de relleno Norton Intalox Saddles 1.5 in (Ceramic)
Altura total de relleno de la torre 1,84

(m)

Diametro (m) 0,76

Caida de presion total (kPa) 0,04

Porcentaje de inundacién maximo 15,4 %

Compuesto (kg/min) Salida tope Salida fondo
Agua 20 0,17
Acido Lactico <0,001 0,066
1,2 Propanodiol <0,001 2,65
Glicerina <0,001 <0,001
Acido Acético 0,071 <0,001

Nota: De elaboracién propia
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BALANCES DE MASA Y DIAGRAMA DE PROCESO

A continuacion en la Figura 42 se presenta el diagrama de proceso, donde
se esquematizan las distintas etapas de reaccion y purificacion disefadas
hasta el momento. Ademas, en el Anexo H se detalla la composicion y
condiciones de cada una de las corrientes involucradas.

Figura 42

Diagrama de proceso
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Nota: De elaboracion propia

En primer lugar, se destaca la formacion de una corriente rica en glicerina
(F20), con una pureza del 90%P/P. Se decide recuperar esta corriente para
Su reaccidon como materia prima y recircularla al tanque de glicerina. Sin

embargo, cabe mencionar que esta corriente se encuentra impurificada
por otra denominada “otros”.

Es relevante destacar que no se reconoce efectivamente la composicion de
la corriente de “otros”, aunque se espera que pueda estar constituida por
agua, hidrogeno, carbonato de sodio o intermediarios de reaccion. Otra
posible justificacion de la aparicion de esta corriente esta ligada a la
estequiometria de reaccion, dado que se asume para todos los casos
estequiometria 1:1. Luego, se puede haber incurrido en un error al asumir la
estequiometria en el modelo, lo que podria significar esta diferencia en los
balances de masa. Ademas, cabe recordar que la formacion de hidrogeno y
agua no esta relevada en el paper de donde se obtuvo el mecanismo de
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reaccion y cinética, por lo que se presentaron distintas asunciones en el
Capitulo 2 para cuantificarlo, las cuales también pudieron ser erréneas.

Luego, en este capitulo se decidid asumir que esta corriente de “otros”
saldra junto a la glicerina en F20. Entonces como no se conoce su
composicion no se pueden tomar decisiones en cuanto la purificacion de
esta corriente. En caso, de que la corriente sea agua o hidrogeno,
componentes mas volatiles, seran separados en etapas anteriores, lo cual
no significa un problema de diseno importante, y finalmente la pureza de
la glicerina obtenida aumentara. Cabe mencionar, que en el estudio de la
ingenieria de detalle sera relevante estudiar la cinética en las condiciones
de operacidon en escala laboratorio y piloto, con el objetivo de determinar la
validez del modelo cinético y los productos de reaccion.

Por otra parte, como se menciond anteriormente en este capitulo se
decidio recircular parte de la corriente de agua separada en el primer flash
al reactor (F3). La corriente obtenida del flash es agua al 97%P/P, cuyas
impurezas son el acido lactico, 1,2 propanodiol, acido acético y glicerina. Sin
embargo, para evitar modificaciones en las condiciones de reaccion debido
a la presencia de estos componentes y considerando su baja
concentracion, se decide asumir que esta corriente es agua 100% P/P.
Luego se asume que todas las impurezas del agua salen por F23.

Si se observa el Anexo H se ve que se presenta un error entre las salidas y
entradas. Esto puede deberse al error asociado con el método numeérico
utilizado por el simulador o al redondeo entre balances hechos a manoy el
simulador. Si bien este error existe se considera despreciable.
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CAPITULO 5: DEFINICION Y SELECCION DE EQUIPOS AUXILIARES E
INTEGRACION ENERGETICA

RESUMEN EJECUTIVO

Este capitulo se centra en la definicion y seleccion de equipos auxiliares y
en la integracion energética dentro del proceso de produccion de acido
lactico.

En primer lugar, se describe la implementacion de un sistema de
mezclado para las corrientes de glicerina, hidroxido de sodio y vapor de
agua, con el objetivo de lograr una mezcla homogénea. El diseno incluye
un tanque agitado y un tanque de burbujeo, lo que permite Ia
recirculacion del agua separada como vapor y el aprovechamiento de su
calor. Ademas, se destaca la necesidad de presurizacion y calentamiento,
por lo que se dimensionan bombas y sistemas de intercambio de calor.

Por otra parte, se destaca la importancia de la integracion energética
mediante el analisis pinch, ya que permite maximizar la eficiencia
energética del proceso. Se identificaron las oportunidades para el
intercambio de energia entre corrientes frias y calientes, reduciendo la
necesidad de utilizar corrientes auxiliares adicionales y disminuyendo los
costos operativos. A partir de un analisis detallado de las corrientes de
proceso, se disenaron redes de intercambiadores de calor que priorizan la
transferencia térmica eficiente y el control preciso de la temperatura.

Asimismo, se aborda el diseno de sistemas de transporte de soélidos y
fluidos, con especial atencidon en la seleccion de materiales adecuados para
soportar condiciones corrosivas y de altas temperaturas. Se dimensionan
las tuberias, bombas, calderas de fluido térmico y torres de enfriamiento
necesarias. La eleccion de estos equipos y tecnologias esta orientada a
maximizar la seguridad, la eficiencia operativa y minimizar los costos de
mantenimiento, garantizando la viabilidad técnica y econdmica del
proceso.
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ACONDICIONAMIENTO DE MATERIA PRIMA

En capitulos anteriores se propuso la recirculacion del agua separada
mediante destilacion flash al reactor en pos de alcanzar una determinada
concentracion de reactivos. Para ello se decididé mezclar esta corriente con
las materias primas. Cabe destacar que el mezclado no resulta sencillo ya
que las corrientes se encuentran en distintas condiciones de temperatura y
presion, y estado de agregacion. A continuacion en la Tabla 51 se resumen
las condiciones de las corrientes a mezclar.

Tabla 51

Condiciones de las corrientes a mezclar

Corrientes Estado Presion [bar] |Temperatura [°C]| Flujo (kg/min)
Vapor de agua (F3) vapor 15 207 86,8
Glicerina 50% (F1) liquido 1 25 179
NaOH (F2) solido 1 25 50,6

Nota: De elaboracion propia. Ver Anexo H

En primer lugar, se decide mezclar |la corriente de glicerina (F1) con la de
hidroxido de sodio (F2). Cabe mencionar, que se desprecia el avance de la
reaccion debido a la ausencia de catalizador y bajas temperaturas. Ademas,
en el capitulo 4 se asume que la materia prima ingresa a una temperatura
de 25 °C. Por otra parte, en el Capitulo 3 se demostré que el cambio en la
temperatura debido a la solubilizacion del hidroxido era apreciable
resultando |la temperatura de la corriente de materia prima a la salida de
esta etapa en 67°C. Sin embargo, como esta temperatura no es
excesivamente elevada, y no existe riesgo de cambio de fase en esta
primera etapa de mezclado, se opta por el disefo de un tanque agitado
con un sistema de descarga para la dosificacion de los pellets de hidroxido
de sodio.

En primer lugar se debe calcular la capacidad del tanque agitado. Para la
simplificacion del disefo y considerando que el hidréxido de sodio es muy
soluble en agua, se decide fijar el tiempo espacial en 5 min. Ademas, se
estima el caudal volumétrico ingresando las corrientes en el simulador
UniSim Design R492 (ver Tabla 51). Cabe mencionar que las condiciones de
mezclado se especifican en 67 °Cy 1 bar. Entonces, se obtiene un caudal de
0,251 m3/min y consiguientemente una capacidad del tanque de 1,25 m3.

Otro parametro importante es el diseno del sistema de agitacion y calculo
de potencia requerida. Para ello, se decide aproximar el tanque con H=T=
117 m (Ver Figura 21 en Capitulo 3). Se decide utilizar un impulsor de alta
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eficiencia, como el PBT 45° (Np=1,3 con Re>10.000) para mantener un
agitado homogéneo. En la Tabla 14 del capitulo 3 se resumen las
propiedades del impeller. Luego, el diametro del impeller resulta en D=
0,58 m. Por otra parte, no se encontraron en bibliografia velocidades de
agitacion recomendadas para la disolucion del hidroxido. Luego, como la
solubilizacion del hidroxido es muy rapida se asume que se requerira una
velocidad de agitacion baja, por lo que se estima arbitrariamente en torno
a las 200 rpm. Ademas, a partir del UniSim se obtiene la densidad y
viscosidad de la mezcla dentro del tanque en las condiciones de mezclado.
Finalmente, se estima que la potencia de agitacion requerida es de 3,01 kW
y se verifica que el Re es mayor a 10.000.

Para efectuar la mezcla entre la corriente obtenida en el proceso anterior
con el agua proveniente del flash, se propone el diseno de un tanque de
burbujeo, donde se inyecte el vapor de agua en la mezcla de glicerina e
hidroxido de sodio para lograr su homogeneizacion. De esta manera se
aprovecha el calor de la corriente vapor, por lo que se espera requerir
menos calor para alcanzar la temperatura de operacion del reactor (230 °C).

Se decide presurizar la corriente de salida del primer mezclador hasta
alcanzar los 14 bar, de manera de asegurar una diferencia de presion con el
vapor inyectado suficiente para que el mismo burbujee. Para ello,
posteriormente en este capitulo se dimensionara el sistema de bombeado.

A partir del simulador UniSim se detecta que la mezcla obtenida fue
mayoritariamente liquida, siendo la fraccion de vapor en torno al 3%P/P y |a
temperatura 2071 °C. Es importante que la corriente se encuentre en
estado liquido para su posterior presurizacion hasta 28 bar, ya que la
presurizacion de mezclas liquido vapor complejizan el bombeado,
pudiendo implicar problemas de funcionamiento de las bombas. Cabe
mencionar, que una forma de controlar el cambio de fase es con un
sistema de intercambio de calor. Un diseno sencillo puede ser la
incorporacion de un serpentin dentro del segundo tanque de mezclado.
Entonces, a partir del simulador UniSim se estima que para lograr eliminar
la fraccion de vapor se requiere un intercambio de -193 kW, siendo la
temperatura de salida del tanque 206,7 °C. Cabe destacar que mas
adelante en este capitulo se disenara el sistema de intercambio de calor e
integracion energética. Sin embargo, se puede mencionar que una opcion
econdmica podria ser la utilizacion de agua de torre como fluido
refrigerante.

Para el diseno del tanque de burbujeo, en primer lugar se debe calcular su
capacidad. Se decide fijar el tiempo espacial en 5 min. Luego, a partir del
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UniSim se estima el caudal volumétrico (0,423 m3/min) y en consecuencia
se determina que la capacidad del tanque es 2,14 m3.

En cuanto al diseno del sistema de inyeccion de vapor los parametros que
deben considerarse para su correcta eleccion es la presion y flujo de vapor.
En este caso, el vapor proveniente del flash se encuentra a 15 bar y su flujo
masico es de 89 kg/min (5.340 kg/hr). Luego, se opta por la utilizacién de
un sistema de inyeccidn como se observa en la figura 43 de |la marca Spirax
Sarco. El fabricante recomienda para el caudal y presion de operacion del
tanque la utilizacion de 3 inyectores IN4OM en paralelo para asegurar una
mezcla y circulacion adecuadas, y minimizar las zonas muertas. Se
recomienda la instalacion equiespaciada de los inyectores a lo largo del
ancho del tanque y cercanos al fondo del mismo.

Figura 43

Esquema del sistema de inyeccion de vapor
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Nota: De elaboracion propia

Por otra parte, se debe disenar el sistema de agitacion y estimar la
potencia requerida. Cabe destacar que si bien se espera que la inyeccion
de vapor reduzca la potencia requerida de agitacion, Treybal (1980)
recomienda su disefo sin considerar este efecto de manera de evitar su
sobrecarga en el caso de que el suministro de vapor se interrumpiera. Se
aproxima el tanque con H=T=1,398 m (Ver Figura 21 en Capitulo 3). Ademas,
se decide utilizar un impulsor de alta eficiencia, como el PBT 45° (Np=1,3
con Re>10000) para mantener un agitado homogéneo y asegurar la
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transferencia de calor entre fases. En la Tabla 14 del capitulo 3 se resumen
las propiedades del impeller. Luego, el diametro del impeller resulta en D=
0,699 m. Por otra parte, al igual que con el tanque anterior no se encuentra
en bibliografia una velocidad de agitacion recomendada. Luego, se decide
arbitrariamente una velocidad de 200 rpm. Cabe mencionar, que en este
caso la dificultad de mezclado radica en el contacto entre fases de manera
de asegurar la transferencia de calor y masa, por lo que sera recomendable
en el diseno de detalle evaluar experimentalmente (escala piloto) la
agitacion requerida. A partir del UniSim se obtiene la densidad y viscosidad
de la mezcla dentro del tanque en las condiciones de mezclado.
Finalmente, se estima que la potencia de agitacion requerida es de 5,92
kW y se verifica que el Re es mayor a 10.000.

Finalmente, luego de la presurizacion hasta 28 bar se plantea el
calentamiento de la corriente hasta los 230 °C. Para ello, posteriormente en
este capitulo se disenara el sistema de intercambio de calor.

En la Figura 44 se esquematiza el sistema de mezclado resultante,
considerando las etapas de bombeado e intercambio de calor.

Figura 44

Esquema del sistema de acondicionamiento de las materias primas
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Nota: De elaboracion propia
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INTEGRACION ENERGETICA

La integracion energética es crucial en el disefo de un proceso productivo.
A lo largo del proyecto, se menciond diferentes corrientes con distintas
temperaturas, algunas de ellas requieren de enfriamiento mientras que
otras necesitan aumentar su temperatura. Por esta razén, es importante
analizar si es posible intercambiar energia entre estas corrientes, o que
podria evitar el uso de corrientes auxiliares adicionales. El uso excesivo de
estas corrientes auxiliares incrementa los costos, lo que podria afectar
negativamente la rentabilidad del proyecto. Una herramienta muy util a la
hora de realizar una integracion energética es el analisis pinch.

Analisis Pinch

El analisis Pinch es una herramienta utilizada para la integracion
energética del proceso, optimizando asi su recuperacion y minimizando los
costos. Esto significa el aprovechamiento de corrientes calientes y frias de
proceso como fluidos de intercambio energético.

Tabla 52

Corrientes frias y calientes de proceso

Condiciéon de |Temperatura de| Temperatura
Corriente corriente entrada (°C) de salida (°C) AH (kW)

FR Caliente 207, 206,7 -192,3
F4 Fria 206,7 230 501

F10’ Fria 2029 207 3.058
F12’ Fria 1071 123 1.896
F23 Caliente 207 40 -563

F13 Caliente 123 40 -3.298
F17’ Caliente 155,6 1239 -534,3
F18’ Fria 216,8 221,8 1667
F22' Caliente 99,78 99,63 -369,5
F21 Fria 108,8 148,5 318

F22 Caliente 99,63 40 -822]1
F21 Caliente 148,5 40 16,27
F19’ Caliente 2172 202,8 -916,9
F20’ Fria 2694 2699 873,6
F19 Caliente 202,8 40 -516,8
F20 Caliente 269,9 40 -95,39

Nota: De elaboracién propia. Ver Anexo |
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Lo que primero se debe realizar es un analisis de las corrientes de proceso
presentes, como se observa en la Tabla 52. En el Anexo | se esquematiza el
proceso considerando el bombeado e intercambio de calor necesario, por
lo que se renombran ciertas corrientes.

A partir de los valores de temperatura de entrada, salida y el calor
requerido, se plantea segun el analisis, el grafico de curvas compuestas
mostrado en la Figura 45.
Figura 45
Grafico de curvas compuestas
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Nota: De elaboracion propia

En la Figura 45 se observa cierta superposicion en las curvas, por lo que se
puede llegar a una integracion parcial. Para esta integracion se debe
realizar un analisis detallado, no solo de temperatura de las corrientes, sino
también de los calores.

Para comenzar, se define la diferencia de temperatura minima para
asegurar la transferencia de calor en todos los intercambiadores. Segun
Kempt I. (2007) existira una diferencia minima 6ptima de temperatura que
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asegure la menor relacion entre los costos de inversion (area de los
intercambiadores) y costos de energia (corrientes auxiliares). Luego, como
no se dispone de datos para estimar la diferencia 6ptima, se fija
arbitrariamente en 5 K.

Para este analisis, se plantean intercambiadores de flujo contracorriente,
donde la corriente caliente entra a temperatura mas alta de lo que saldra la
fria y la corriente fria entra mas fria de lo que saldra la corriente caliente.
Por esto se da que:

e Entrada de corriente caliente - salida de corriente fria = A positivo
e Entrada de corriente fria - salida de corriente caliente = A negativo

En el Anexo J se muestran las diferencias de temperatura entre las
corrientes definidas anteriormente. Las que cumplen con los criterios de
AT minimo y signo correspondiente de AT planteados anteriormente se
distinguen con un color particular.

Al tener en cuenta los criterios y la necesidad de que se cumpla tanto en la
entrada como la salida, las posibles interacciones entre corrientes son las
siguientes:

Tabla 53

Posibles integraciones

Corriente Fria Corriente Caliente
F12' FR
F12' F17'
F12’ F19’'
F10’ F19’
F21 FR
F21 F19'

Nota: De elaboracién propia. Ver Anexo J

Cabe destacar que estas integraciones pueden no ser posibles ya que no se
analizd el calor entregado y necesario de cada uno, Uunicamente la
diferencia de temperatura.
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Red de intercambiadores

Corrientes integradas

Al ser admisible integrar una misma corriente caliente con mas de una fria,
se decide evaluar las distintas configuraciones posibles. Estas se muestran
en la Tabla 54. Cabe destacar que en la columna “observaciones” se indica
si el calor a ser removido o entregado por una corriente (definido
anteriormente) se hace de forma total o no. Entonces, cuando se dice
“‘completa la caliente” o “fria incompleta” hace referencia a que si esa
corriente llegé o no a la temperatura deseada o al requisito de calor.

Tabla 54

Posibles combinaciones para la integracion

Combinacién Calor integrado (kW) Observaciones
F12' + F19' -> F12' +FR 1109 Completa las dos calientes
Completa las dos calientes,
F12'+ F19' -> F12' +F17' 1451 ° i
delta T menor al minimo
F12' + FR -> F12' +F17' 727 Completa las dos calientes
F12' + F17' -> F12' +F19’ 1.451 Completa las dos calientes
F12' + FR -> F12' +F17' -> Completa las 3 calientes, las
F10' + F19’ 1.644 dos frias estan incompletas
F12' + F17' -> F12' +F19' -> Completa las 3 calientes, una
F12' + FR 1.644 fria incompleta

Nota: De elaboracién propia. Ver Anexo J

Se observa en la Tabla 54 que la ultima opcidn no solo completa las 3
corrientes calientes, sino que la corriente fria (F12') requiere un calor muy
pequeno para terminar de completar el requerido. Por esa razon, se decide
encontrar una corriente extra (que aun no ha sido integrada) que complete
el calor restante en la corriente fria y se alcance la integracion final.

Tabla 55

Esquema de integracion final

. T entrada | T salida

. . T entrada T salida . . N Calor
Intercambi| Corriente . . Corriente | corriente | corriente | .
. corriente | corriente . . . integrado

ador fria o i o caliente caliente caliente

fria (°C) fria (°C) o o (kw)
(°C) (°C)

N F12’ 1071 m,6 F17' 155,6 1239 5343
12 F12’ 11,6 119,3 F19’ 217,2 202,8 916,9
13 F12’ 19,3 120,9 FR 2071 206,7 192,3
14 F12’ 120,9 123 F19 202,8 126,9 2525

Nota: De elaboracion propia. Ver Anexo |
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En la Tabla 55 se observa la necesidad de 4 intercambiadores con
corrientes integradas. Cada uno de estos intercambiadores debe ser
disefado por separado y teniendo en cuenta las corrientes involucradas.

Corrientes de servicio

Aun con la mayor integracion lograda, existen corrientes que no pueden
ser integradas, por lo que es necesario el uso de corrientes de servicio. Para
su definicion se deben utilizar los valores de calores requeridos vy
temperaturas (de entrada y salida) de las corrientes a procesar.

- Calentamiento

Todas las corrientes frias deben recibir calor, ya sea mediante la integracion
O a partir de una corriente de servicio. En la Tabla 56 se expresan las
necesidades de calefaccion.

Tabla 56

Necesidad de calentamiento antes y después de la integracion

Calor necesario por Calor de Calor de calentamiento Temperatura
calentamiento calentamiento por corrientes de maxima de
(kW) integrado (kW) servicio (kW) corriente fria (°C)
8.313,6 1.896 6.417,6 269,9

Nota: De elaboracién propia.

Se observa que el calor necesario es de 6.417,6 kW, sin embargo no hay que
dejar de lado la necesidad de la utilizacion de una corriente cuya
temperatura sea superior a 269,9 °C para poder asegurar la transferencia de
calor.

Para asegurar un AT minimo de un 10% de la temperatura maxima, se
plantea que la temperatura de la corriente de servicio sea de 294°C (567 K).

Al ser la temperatura y el calor variables conocidas, se puede calcular el
caudal de distintos fluidos calefactores. La primera opcidon a analizar es la
utilizacion de vapor de agua que intercambie calor latente en los equipos.
De ser utilizado este fluido, las especificaciones para la caldera seran las
enumeradas en la Tabla 57.
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Tabla 57

Especificaciones para una caldera de vapor de agua

. Entalpia de Calor Caudal de Caudal de
Temperatura | Presion de h . . .
de vapor (°C) | vapor (bar) vaporizacion | necesario vapor vapor
(k3/kg) (kW) (kg/min) (m3/min)
294 78,9 1.448,6 6.417,6 265,8 6,36

Nota: De elaboracién propia.

Por otro lado, se pueden utilizar fluidos de calefaccion que entreguen calor
sensible. Se puede calcular el caudal requerido dependiendo de Ia
capacidad calorifica y la variacion de temperatura. Para una variacion de
calor sensible, la maxima temperatura es nuevamente 294°C, pero se suma
una restriccion de temperatura minima. Para ello se fija una variacion de
24°C entre entrada y salida a la caldera calefactora. Este valor se encuentra
entre los valores recomendados por DOW (20°C a 30°C) sin comprometer
con la temperatura minima.

Tabla 58

Especificaciones para distintos fluidos calefactores

Limite de Presion Calor Caudal de Caudal de
Fluido temperaturas| maxima | especifico fluido fluido
(°C) (bar) (k3/kg K) (kg/min) (m*/min)
DOWTHERM A 15 a 400 10,6 2,13 7.518,3 8,6
DOWTHERM G -7 a 360 34 1,94 8.270,1 8,5
DOWTHERM J -80 a 315 no 2,29 7.001,5 9,3
DOWTHERM HT 0 a 345 1,01 2,10 7.687,6 8,6
DOWTHERM Q -35a 330 34 2,59 6.204,2 71
DOWTHERM RP -20 a 350 0,96 2,60 6.166,1 6,7
DOWTHERM MX -23a 330 1,05 2,61 6.130,7 7.2
SYLTHERM 800 -10 2 288 13,7 1,88 8.527,2 1

Nota: De elaboracion propia.

Luego, se concluye que entre las opciones de utilizar una caldera de vapor
a alta presion (80 bar) y una caldera de fluido térmico, este ultimo caso
conviene mecanica y econdmicamente, ya que una caldera de vapor de
alta presion debe ser realizada a medida y conlleva un riesgo elevado en
cuanto a la seguridad. Entre los distintos fluidos calefactores analizados se
selecciona DOWTHERM RP debido a su minimizacion de caudal
volumeétrico.
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Tabla 59

Caracteristicas del fluido calefactor seleccionado

Fluido DOWTHERM RP
Composicion Diarilalquilo
Limite de temperaturas (°C) -20 a 350

Presiéon maxima (bar) 0,96
Calor especifico (k3/kg K) 2,60
Densidad (kg/m3) 914,1

Coeficiente pelicular (W/m? K) 3.037,5
Temperatura salida caldera (°C) 294
Temperatura entrada caldera (°C) 270

Caudal masico (kg/min) 6.166,1
Caudal volumétrico (m*/min) 6.7

Potencia requerida de caldera (kW) 6.417,6

Nota: De elaboracién propia con datos de DOWTHERM.

Los intercambiadores que utilizan esta corriente de servicio son los

mostrados en la Tabla 60.

Tabla 60
Intercambiadores que utilizan la corriente de servicio caliente
Caudal T .
T salida masico | entrada T sa!lda
. . T entrada . . L . corrient| Calor
Intercambiado |Corriente . corrient | Corriente | corrient | corrient .
P corriente p . e integrad
r fria . e fria | caliente e e .
fria (°C) o . . caliente| o (kW)
(°C) caliente | caliente (°C)
(kg/min)| (°C)
H5 F20’' 269,4 269,9 839,4 294 270 873,6
H6 F18’ 216,8 221,8 Fluido 1.601,7 294 270 1.667
H7 F21 1088 | 1485 |calefactor 3055 294 270 318
DOWTHE
H8 F4 206,7 230 RM RP 4814 294 270 501
H9 F10’ 202,9 207 2.938,2 294 270 3.058

Nota: De elaboracion propia. Ver Anexo |

- Enfriamiento

Por otro lado, a todas las corrientes calientes se les debe quitar calor de
igual manera que las frias les fue otorgado. En la Tabla 61 se expresan las

necesidades de enfriamiento segun
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Tabla 61

Necesidad de enfriamiento antes y después de la integracion

Calor de
enfriamiento por
corrientes de
servicio (kW)

7.324.,6 1.896 5.428,6 40

Calor de
enfriamiento
integrado (kW)

Temperatura
minima de corriente
caliente (°C)

Calor necesario por
enfriamiento (kW)

Nota: De elaboracién propia.

El requerimiento de enfriamiento de corrientes se realiza comudnmente
agua de torre de enfriamiento como fluido de servicio. Esto se debe a su
bajo costo de operaciéon y de fluido.

Al disenar una torre de enfriamiento se debe considerar el clima del lugar a
operar. Para ello se debe observar los patrones de temperatura y humedad
de Santa Fe/Rosario, las cuales son las ciudades con informacion disponible
mMas cercanas al parque industrial San Lorenzo.

Figura 46

Variacion historica del clima en la ciudad de Rosario

January February March April May June July August September October Movember December
Awvg. Temperature °C (°F) 183°C 146°C 11.2 °C 1°C 12.8°C 16.2*C 18.3°C
(B8)°F (58.4)°F (53.2)°F (51.B)°F (B5.1)°F  (58.4)°F (64.9)°F

Min. Temperature °C {*F} 175°C | 145°C 11.2°C £4°C T4°C  85°C  104°C  136°C | 1B3°C | 187°C
(B3.5)°F  (58.1)°F (52.4)°F (47.2)°F (45.3)°F (47.3)°F (50.8)°F (56.4)°F | (81.3)°F  (B5.7) °F

Max. Temperature *C 187°C 182°C 155°C 181°C

= [ e o o o e o s e oo (e e

Precipitation / Rainfall T0 42 28 55 82
= FEEEEAEEE |

60% 8% T1% T1% T5%

Humidity( %) TG% T4% 89% 63% 85% 60% 56%

Rainy days (d) [} [ 8 8 5 4 4 4 4 7 [ 8

avg. Sun hours (howrs) - a5 a7 T8 62 8.0 87 Ta 38 58 --

Nota: De Climate Data.

En la Figura 46 se observa que el peor de los casos (temperatura elevaday
porcentaje de humedad elevado) en condiciones ambientales se da en el
mes de enero por lo que se decide disenar la torre para esa condicion. Para
ello se calcula la temperatura de bulbo humedo. Si se disehase la torre con
esta temperatura como la alcanzada a la salida de la torre, el caudal seria
infinitamente grande. Para evitar esto se decide aumentar la temperatura
de salida en 5°C. Ademas se fija la temperatura maxima de ingreso a la
torre en 50°C. Con estos parametros y el calor requerido, se puede calcular
el caudal de agua necesario.
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Tabla 62

Caracteristica del fluido de enfriamiento (torre de enfriamiento)

Temperatura de bulbo humedo (°C) 24,36
Humedad relativa (%) 60
Temperatura de ingreso a la torre (°C) 50
Temperatura de salida de la torre (°C) 29,36
Calor especifico (k3/kg K) 422
Caudal masico (kg/min) 37422
Caudal volumétrico (m*/min) 3,77

Nota: De elaboracién propia.

Los intercambiadores que tienen esta corriente como servicio son los
mencionados en la Tabla 63.

Tabla 63

Intercambiadores que utilizan la corriente de servicio fria

Ca’u<.:|al . T entrada| T salida
Intercam | Corriente| M35'¢© Ten!:rada Tsa!hda Corriente | corriente | corriente| Calor
. ) corriente | corriente | corriente . . .
biador fria . P ‘o caliente | caliente | caliente (kw)
fria fria (°C) | fria (°C) (°C) <)
(kg/min)
(o4 [o] 388,1 29,36 50 F23 207 40 563
cn 22735 | 2936 50 F13 123 40 3.298
C12 2547 29,36 50 F22' 99,78 99,63 369,5
cz  |Aduadel see7 | 2936 | 50 F2 | 9963 | 40 | 8221
orre
Cl4 1,2 29,36 50 F21 148,5 40 16,3
Ci15 182,2 29,36 50 F19 126,9 40 2643
Cl6 65,8 29,36 50 F20 269,9 40 95,4

Nota: De elaboracion propia. Ver Anexo |
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EQUIPOS AUXILIARES

Transporte de materias primas

Transporte de solidos: hidréxido de sodio

En la industria quimica, el manejo y transporte de solidos es un proceso
crucial para garantizar la correcta alimentacion de materias primas a los
sistemas de produccion. En este proceso productivo, el sélido a transportar
es el hidroxido de sodio, el cual es una sustancia altamente alcalina y
corrosiva que requiere un manejo extremadamente cuidadoso para evitar
riesgos tanto para el personal como para el equipo.

El sélido ingresara a la planta en forma de escamas en bolsones de 1000
kg. Estos bolsones seran transportados desde la zona de almacenamiento
hacia un sistema de descarga disenado por la empresa Polimak mostrado
en la Figura 47. Este sistema de descarga se encontrara conectado a un
tornillo sin fin elevador con tolva de acero inoxidable 304 con velocidad
ajustable, lo cual permitira alimentar el hidroxido de sodio al mezclador 1
con un flujo de 3036 kg/h. El equipo requiere un motor de potencia de 1,5
kW para el tornillo elevador y un autoelevador para colocar los bolsones en
el sistema de descarga. El material estara disefhado para soportar las
condiciones corrosivas del hidroxido de sodio. Ademas, debido a sus
caracteristicas constructivas, el sistema mantendra al operador fuera de la
zona inmediata de peligro, donde ocurre el mezclado.

Figura 47

Esquema sistema de transporte de solidos hacia el mezclador

Nota: De la pagina oficial de Polimak
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Es importante que el personal encargado del manejo de hidrdxido de
sodio esté adecuadamente capacitado en los procedimientos de
seguridad, incluyendo el uso de equipos de proteccion personal (EPP) y la
correcta interpretacion de los datos de los sistemas de monitoreo. Esto
asegura que el proceso se realice de manera segura y eficiente,
minimizando los riesgos y optimizando la operacion industrial.

Transporte de fluidos

-Tuberias

El diseno de un sistema de transporte de fluidos mediante canerias en una
planta industrial es un proceso complejo que abarca diversas
consideraciones técnicas para garantizar un funcionamiento seguro,
eficiente y duradero. Un diseno completo debe incluir la seleccion del
material adecuado para las tuberias, el tamano 6ptimo segun el tipo de
fluido y la presion de operacion, la distribucion estratégica de las tuberias
para facilitar el acceso y el mantenimiento, la eleccion de valvulas
apropiadas para el control del flujo, la unidn segura de juntas para evitar
fugas, y la determinacion de colores que permitan la identificacion clara 'y
rapida del contenido de cada linea.

Sin embargo, en esta etapa preliminar del diseno, la informacion
disponible es limitada, por lo que se ha decidido avanzar con los aspectos
mMas criticos: la seleccion del material de las tuberias, el tamano adecuado
segun las condiciones esperadas de operacion, y la determinacion de los
colores que se utilizaran para la identificacion de los diferentes fluidos.

En cuanto al material, su tipo varia en funcién de las caracteristicas del
fluido que transportan, las condiciones operativas, y las normativas de
seguridad vigentes. Los materiales mas comunes utilizados en la industria
y su aplicacion segun la guia de consejos de seguridad en caferias
industriales de la empresa BAroig son:

e Acero al Carbono: Es uno de los materiales mas utilizados debido a su
resistencia y durabilidad. Es adecuado para transportar fluidos a altas
temperaturas y presiones, como vapor, agua caliente, y aceite. Sin
embargo, no es ideal para fluidos corrosivos o con pH extremo.

e Acero Inoxidable: Este material es resistente a la corrosion y es ideal
para transportar fluidos corrosivos, como acidos o alcalis, y en entornos
donde se requiere alta pureza, como en la industria alimentaria o
farmacéutica.
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e PVC: Es un material plastico resistente a la corrosion y adecuado para
transportar agua, soluciones quimicas de baja temperatura y presion, y
fluidos con pH neutro o ligeramente acido. Sin embargo, no es
adecuado para fluidos a altas temperaturas.

e CPVC: Similar al PVC, pero con una mayor resistencia al calor, lo que lo
hace adecuado para fluidos calientes y corrosivos.

e Polipropileno (PP): Es un material plastico que ofrece buena resistencia
a productos quimicos agresivos y es adecuado para transportar fluidos
corrosivos y con pH elevado. Se utiliza en aplicaciones donde se
manejan alcalis fuertes y acidos, aunque tiene limitaciones de
temperatura.

e Polietileno de Alta Densidad (PEAD): Este plastico es adecuado para
aplicaciones de agua potable y sistemas de riego debido a su
flexibilidad, resistencia a la corrosion y a las sustancias quimicas, y
durabilidad en condiciones climaticas extremas.

e Hierro Fundido: son conocidas por su alta resistencia y durabilidad. Se
utilizan en aplicaciones de alta presion, como sistemas de alcantarillado
y tuberias de agua a presion.

e Cobre: son populares para sistemas de plomeria y refrigeracion debido
a su buena conductividad térmica y resistencia a la corrosion. Se
utilizan en aplicaciones de agua potable y calefaccion.

e Teflon (PTFE): Es un material altamente resistente a casi todos los
productos quimicos y se utiliza en aplicaciones donde se transportan
fluidos extremnadamente corrosivos, como acidos fuertes o bases con
pH muy elevado. También es adecuado para altas temperaturas.

En el disefio de una planta industrial, es comun que se utilicen diferentes
tipos de caferias para distintas aplicaciones, dependiendo de las
caracteristicas de los fluidos y las condiciones operativas. En el caso de este
proyecto, se puede dividir las corrientes de proceso en tres tipos:

1) Corrientes de pH elevado, alta temperatura y presion: Son aquellas
que se transportan desde el ingreso a la planta hasta el tanque de
neutralizacion, ya que por la presencia del hidroxido de sodio en
grandes cantidades el pH es altamente alcalino. Ademas, se
encuentran sometidas a elevadas presiones y temperaturas en los
procesos que atraviesan.

2) Corrientes de pH levemente acido o neutro y alta temperatura con
un porcentaje de acido lactico menor a un 80% P/P: Son aquellas que
se transportan desde el tanque de neutralizacion hasta las torres de
destilacion, incluidas las torres 1y 3. Luego de la neutralizacion, la
acidez del medio la aporta la corriente de acido lactico presente. Se
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trabaja a altas temperaturas a lo largo del proceso de purificacion. Se
debe tener en cuenta que el acido lactico de pureza mayor al 80%
P/P es una sustancia corrosiva tipo C, es decir que ataca metales
como acero al carbono y aluminio.

3) Corrientes de pH acido y alta temperatura con un porcentaje de
acido lactico mayor a un 80% P/P: Son aquellas que se transportan
desde la salida de residuo de la columna de destilacion 1 hasta las
salidas de la columna de destilacion 2.

Teniendo en consideracion lo anteriormente mencionado, para corrientes
cuyo pH es elevado, alta temperatura y alta presion, el material mas
adecuado seria acero inoxidable de alta calidad. Este material también es
adecuado para la corriente con un porcentaje de acido lactico mayor al
80%. Este material ofrece una excelente resistencia a la corrosion en
entornos alcalinos y acidos, soporta altas temperaturas, y es capaz de
manejar presiones elevadas sin comprometer su integridad estructural. En
aplicaciones extremadamente agresivas, otra opcidon es utilizar tubos
revestidos con Teflon (PTFE). Sin embargo, esta solucion es mas costosa y
se utiliza en situaciones donde el acero inoxidable convencional no
proporciona suficiente resistencia quimica.

En este proyecto, se ha decidido utilizar tuberias de acero inoxidable
debido a que sus caracteristicas cumplen las condiciones requeridas para
las corrientes de proceso tipo 1y tipo 3. Aungue el acero inoxidable es
adecuado para la mayoria de las aplicaciones bajo estas condiciones, es
importante sefalar que, dado que actualmente no se cuenta con toda la
informacion especifica del proceso, no se ha determinado si sera necesario
un revestimiento adicional de teflon (PTFE) para ofrecer una proteccion
extra contra la corrosion en situaciones mas extremas. Esta decision se
debera revisar en una etapa posterior del disefio, una vez que se disponga
de datos mas precisos sobre las condiciones operativas.

Para el segundo tipo de corriente de proceso, caferias de acero al carbono
convencionales en un principio serian suficientes para satisfacer sus
requisitos, sin embargo, no se cuenta con la suficiente informacion para
determinar si las corrientes de este tipo seran altamente corrosivas o no. Es
por ello que decide utilizar canerias de acero inoxidable para todas las
corrientes de proceso.

Se utilizard acero inoxidable austenitico AISI 304L el cual es una variante
del acero inoxidable AISI 304, con la particularidad de tener un contenido
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mas bajo de carbono, lo que confiere mayor resistencia a la corrosion a
altas temperaturas.

Por otro lado, las corrientes auxiliares y de servicio se pueden dividir en:

1) Corriente de acido sulfurico a elevada temperatura: sera necesario la
utilizacion de un material altamente resistente a la corrosion y
ademas, resistente a la temperatura. Es por ello que se decide utilizar
acero inoxidable con revestimiento de teflon.

2) Corrientes de servicio de agua caliente: Se utiliza acero al carbono.

3) Corrientes de servicio de agua fria: Se puede utilizar tanto acero al
carbono como PVC o Polietileno de alta densidad.

Otro factor a disefar es el tamano de las canerias. Para poder seleccionar el
didmetro de las canerias, es necesario determinar el caudal volumeétrico y
la velocidad que se alcanzara el fluido en ellas. Existe una limitacion en
cuanto a la velocidad maxima a la que circula el fluido en el interior de las
canerias para que estas conserven su integridad mecanica. Una estimacion
de la velocidad 6ptima para fluidos en régimen turbulento circulando por
canerias de diametro mayor a una pulgada se puede calcular mediante la
Ecuacion 32 obtenida del libro Operaciones unitarias en Ingenieria
Quimica de Warren L MC Cabe. Ademas, se aclara que para agua o fluidos
similares la velocidad éptima se encontrard entre 0.9 y 1.8 m/s. Por otro
lado, los flujos de aire o vapor a bajas 0 moderadas presiones tienen una
velocidad éptima de 6 a 24 m/s.

Ecuacion 32

Velocidad optima en canerias

12.m”

VOp = 036
p

Donde:

e Vop=velocidad 6ptima de operacién en ft/s
e m=caudal masico en Ib/s

e p=densidad en Ib/ft®

Por ultimo, se indica en la Figura 48 la clasificacion de las canerias para su
correcta identificacion segun la NORMA IRAM 2507.
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Figura 48

Tabla de identificacion de canerias

Producto Color fundamental

Elementos para la lucha contra el fuego (sistemas

de rociado, bocas de incendio, agua de incendio,
ignifugos, etc.)

Vapor de agua
Combustibles (liquidos y gases) Amarillo
Aire comprimido

Electricidad

Verde
Verde con franjas naranja

Aire comprimido |
Electricidad |
vaco |
Agua fria

Nota: Fuente Norma IRAM 2507

Luego, en la Tabla 64 se resumen los didmetros de los canos de las
corrientes de proceso de mayor relevancia, calculados considerando la
velocidad optima descrita por la Ecuacion 32 y el catalogo del fabricante
mostrado en el Anexo K.

Tabla 64

Diadmetros nominales de los cafnos de las corrientes principales

Corriente Descripcion Diametro nominal Espesor
F1 Ingreso a mezclador 1 21/2" SCH5
FR Ingreso a mezclador 2 3" SCH5
F3 Reciclo de vapor de agua 8" SCH 40
F4 Ingreso al reactor 31/2" SCH 40
F8 Ingreso al tanque de neutralizacion 31/2" SCH 40

F10’ Ingreso al flash 1 31/2" SCH 10
F12’ Ingreso al flash 2 3" SCH 5
F16 Ingreso a torre de destilacion 1 11/2" SCH5
F18 Ingreso a torre de destilacion 2 14" SCH5
F17 Ingreso a torre de destilacién 3 11/2" SCH 5
F19 Corriente de producto acido lactico 11/2" SCH5
F21 Corriente de producto 1,2- propanodiol 1/2" SCH 5

Nota: De elaboraciéon propia. Ver Anexo K
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-Bombas

En toda planta industrial es necesario estimar el consumo en potencia que
requeriran las bomlbas. Esto se debe a que la impulsion de fluidos suele ser
responsable de una porcidon significativa del consumo energético total de
una planta, lo que puede representar una parte considerable de los gastos
operativos. Durante la etapa de diseno y seleccion de equipos, estimar el
consumo energético de las bombas es fundamental para dimensionar
adecuadamente las instalaciones eléctricas y los sistemas de soporte. Un
mal dimensionamiento puede llevar a ineficiencias operativas y a la
necesidad de costosos ajustes posteriores. Sin embargo, dado los fines de
este proyecto, calcular de forma exacta la cantidad de bombas requeridas
Yy SU consumo va mas alla de los objetivos propuestos. Es por ello que se
dimensionan las bombas que se consideran de mayor relevancia en el
proceso planteado.

El desplazamiento de fluidos en sistemas complejos, que incluyen
conductos rectos y accesorios como valvulas y codos, requiere que el fluido
tenga una disminucion de energia en la direcciéon del flujo para moverse
de forma espontanea. Si esto no ocurre, es necesario suministrar energia
externa mediante bombas para liquidos o compresores y ventiladores para
gases, con el fin de aumentar la velocidad, altura o presion del fluido. La
cantidad de energia a suministrar dependera del caudal, la altura, la
presion requerida, las caracteristicas de los tramos y accesorios del sistema,
y de las propiedades del fluido. Sin embargo, debido a la falta de
informacion completa sobre la instalacion, se consideraran los factores de
mayor relevancia en términos de potencia, tales como el aumento de
presion y diferencias de altura, para dimensionar las bombas.

Para poder dimensionar las bombas se debe conocer la altura de disefo, la
cual es la altura medida en metros de columna de agua que requiere el
sistema para funcionar a un determinado caudal. Se obtiene mediante la
Ecuacion de Bernoulli, expresada en la Ecuacion 33.
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Ecuacion 33

Ecuacion de Bernoulli

2
_ Ev AP 1 A
pis = g + g + Ah + g'A(Z.a)
Donde:
e v=velocidad del fluido
e Ev=Pérdidas por friccidon
e P=presidon
e g=gravedad
e p=densidad del fluido
e h=altura
e (o= factor de correccion de energia cinética

Cabe destacar que se asume que el diametro de la caneria no varia entre la
entrada y la salida de la bomba, con lo cual el término que representa la
variacion de energia cinética se considera despreciable. Ademas, se
entiende que las pérdidas de carga en el sistema debido a accesorios en
las canerias seran despreciables en comparacion a los otros términos de la
ecuacion. De ésta forma la ecuacion quedara reducida a la Ecuacion 34y
sera la utilizada para el calculo de la altura de diseno.

Ecuacion 34

Ecuacioén de Bernoulli con simplificaciones

AP

HDIS = g + Ah
Donde:
e P=presion
e g=gravedad
e p= densidad del fluido
e h=altura

Por otro lado, la altura desarrollada sera la potencia capaz de entregar la
bomba para un determinado caudal. Para determinar el punto de
operacion y dimensionar correctamente la bomba la altura desarrollada
debera ser mayor a la altura de diseno del sistema. La altura desarrollada
de la bomba en funcion del caudal sera brindada por el fabricante en las
curvas caracteristicas de la misma.

Las bombas se pueden clasificar en dos categorias principales: bombas
dinamicas y de desplazamiento positivo. Las primeras, a su vez, se pueden
dividir en bombas centrifugas o periféricas. Las segundas se pueden dividir
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en bombas alternativas o rotativas. Sus principales caracteristicas,
descriptas en la clase de Impulsiéon de Fluidos dictada por la catedra de
Transferencia de Cantidad de Movimiento de la Facultad de Ingenieria de
la Universidad Nacional de Mar del Plata, son:

Bombas centrifugas: Utilizan un impulsor giratorio que acelera el fluido
hacia el exterior, lo que genera un incremento en la presion y velocidad del
fluido al pasar por la carcasa. Son ideales para liquidos de baja viscosidad
COMOo agua o aceites ligeros. Pueden manejar altos caudales (sin embargo,
a medida que aumenta el caudal disminuye la presion alcanzada). Poseen
un disefo simple y de bajo costo de mantenimiento.

Bombas periféricas: También conocidas como bombas de canal lateral o
bombas de turbina, son compactas y estan disefadas para generar altas
presiones a partir de caudales relativamente bajos. Son particularmente
dtiles cuando se necesita una presion significativa con un volumen de
fluido moderado. A diferencia de las bombas centrifugas tradicionales,
donde el fluido se mueve radialmente desde el centro hacia el exterior del
impulsor, en las bombas periféricas, el fluido circula en un camino
periférico alrededor del impulsor, lo que permite incrementar la presion en
cada revolucion. Las bombas periféricas son generalmente mas pequenas
y ligeras que las bombas centrifugas de capacidad similar, ademas poseen
la ventaja de ser autocebantes.

Bombas de desplazamiento positivo: funcionan atrapando una cantidad fija
de fluido y desplazandolo mediante el movimiento mecanico de sus
componentes, el cual puede ser alternativo o rotativo. Entre ellas se puede
mencionar la bomba tipo pistdon, de émbolo, de engranajes y peristalticas.
Desplazan una cantidad fija de fluido con cada ciclo de operaciéon, lo que
permite un control preciso del volumen de fluido bombeado. Son
adecuadas para fluidos viscosos, liquidos con sdlidos en suspension, y
aplicaciones donde se requiere un flujo constante e ininterrumpido.
Mantienen un caudal constante independientemente de la presion, lo que
las hace ideales para aplicaciones de alta presion. Por otro lado, pueden ser
mas costosas y complejas de mantener ademas de tener mayor
susceptibilidad al desgaste, especialmente en aplicaciones abrasivas. Se
debe tener en cuenta que manejan menores volumenes de fluido
comparado con las bombas centrifugas.

Se determina la potencia requerida y la altura de diseno para las corrientes
liquidas de mayor relevancia. Estas se muestran en la Tabla 65. A su vez, las
filas resaltadas en color naranja son aquellas corrientes con mayor
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consumo de potencia y a las cuales se determinara el tipo de bomba y

modelo a utilizar.
Tabla 65
Caracteristicas de las corrientes liquidas a ser impulsadas
L., . Caudal | Densidad | Temperatura | AP/pg Ah Hdis Potencia
Bomba Descripcion de la corriente tm3/h] | [kg/m3] [°c] im.cf] | (m.c.fl| [m.c.a] kW]
B1 Ingreso a mezclador 2 15,02 916,6 >25 1446 0 132,5 4,97
B2 Ingreso al reactor 26,6 713,8 >200 199,9 0 142,77 7,38
B3 Ingreso al flash 1 27,8 808,9 >200 0,0 2,5 2,0 0,12
B4 Ingreso al flash 2 16,36 9973 >120 0,0 3,2 3,2 0,14
ps |ngresoatorrede 621 | 972,8 >120 00 | 248| 24 | 004
destilacion 1
ge |ngresoatorrede 491 | 9505 >120 00 | 092| 09 | oo
destilacion 3
I I
gy [ngrescalatorrede 2712 | 9923 >50 00 | 365| 36 | 222
enfriamiento
gg |Ingresca neutralizador 2 | 1840 25 1453 o | 2752 | 283
(corriente acido sulfurico)

Nota: De elaboracion propia

Debido a las ventajas que las bomlbas centrifugas presentan comparadas a
otros tipos de bombas, se decidié utilizar el modelo de bomba centrifuga
Mega CPK elaborada por el Grupo KSB para las bombas B1, B2 y B7. En |a
Figura 49 se detallan sus caracteristicas de funcionamiento. Se puede
observar que la bomba cumple con todas las caracteristicas requeridas ya
qgue soportan temperaturas mayores a las necesarias, presiones hasta 40
bar y caudales de hasta 3300 m*/h. Ademas, el fabricante informa una serie
de materiales disponibles para su produccion entre los cuales se destaca la
opcion de acero inoxidable AISI 316, que tolera corrientes altamente
corrosivas. Cabe aclarar que se decidid utilizar este modelo, no solo por la
gran variedad de materiales disponibles y sus caracteristicas constructivas,
sino también por la disponibilidad del modelo en América.
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Figura 49

Caracteristicas de funcionamiento bombas modelo Mega CPK de KSB

Parametro Valor

50 Hz 60 Hz
Caudal de bombeo Q [m/h] |£ 3300 < 2700
Altura de elevacion H [m] =162 =< 233
Temperatura del liquidode |T,, [°C] |[=-40
bombeo T... [°Cl |<+400
Presion de servicio p [bar] =40

Nota: Fuente folleto de serie bomba Mega CPK provisto por KSB

Siguiendo las recomendaciones para la tuberia de aspiracion y descarga de
una bomba brindadas por el fabricante de bombas lesa, el diametro
nominal de la brida de aspiracion de la bomba no determina el didmetro
nominal de la tuberia de aspiracion. Como referencia para determinar el
didmetro de aspiracion se debe referir a una velocidad de fluido de 1a 2
m/s. Entonces, se determina el tamarfio de la bomba segin la
recomendacion de velocidad y altura desarrollada que se indica en sus
curvas caracteristicas.

En el caso de la corriente de ingreso al mezclador 2, se utilizara la bomba
Mega CPK 065-040-315 de 2900 rpm con un impeller de diametro 318 mm.
En el caso de la corriente de ingreso al reactor, se utilizara la bomba Mega
CPK 080-050-315 de 2900 rpm con un impeller de diametro 323 mm. Para
el caso de la corriente de agua de ingreso a la torre de enfriamiento se
requerira una bomba Mega CPK modelo 200-150-250 de 960 rpm y un
impeller de diametro 220 mm.

Las curvas caracteristicas de cada bomba se encuentran en el Anexo L y
fueron otorgadas por el fabricante. Con ellas se puede calcular la potencia
real requerida para cada bomba. En el caso de B1 ésta potencia bruta es de
25 kW, para B2 es de 23 kW y 3,75 kW en el caso de B7.

En el caso de la bomba de acido sulfurico (B8), se utilizara una marca
diferente ya que se requiere de una bomba que otorgue mayor presion. Se
evaludé la posibilidad de utilizar bombas en serie de Grupo KSB sin
embargo, no se encontraron bombas de tamano pequeio que cumplan
con los requisitos necesarios y las que lo hacian era necesario colocar 7
bombas en serie. Se utilizara entonces una bomba modelo Roto-Jet - RO -
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S-266 de la marca Trillium. La misma consumira una potencia de 9,6 kW.
Esta bomba cumple con las caracteristicas de disefio requeridas en cuanto
a temperaturas, material de acero inoxidable, presiones y caudales. En el
Anexo S se muestran sus especificaciones.

-Reduccion de presion

Previo a la entrada de las etapas de destilacion flash se requiere una
disminucion de la presion. La forma mas econdmica de realizar este
proceso es mediante la utilizacion de placas orificio. Es un obstaculo que se
coloca en la caneria que consiste en una placa delgada, provista de una
perforacidon central concéntrica con la tuberia. Esta perforaciéon genera una
caida de presion permanente en la corriente.

Luego, se definira el diametro del orificio que se requiere para generar la
pérdida de presion requerida utilizando la Ecuacion 35.

Ecuacion 35

Expresion de cdlculo caudal a través de placa orificio

w = S0.Co. | > _AZP
1-p)
Donde:
e W= caudal masico
e So=darea del orificio
e Co=0.61
e p=densidad del fluido
e P=presiéon

B=do/D (relacién entre el didmetro del orificio y el didmetro de cafieria)

Luego de realizar los calculos correspondientes, se determina que se
debera utilizar una placa orificio con orificio de diametro 146 mm (=0,19)
para la reduccion de presion al ingreso del flash 1y una placa oficio con
orificio de diametro 113 mm (=0,13) para la reduccion de presion de ingreso
al flash 2.

-Compresores

Un compresor se requiere en una industria cuando es necesario aumentar
la presidon de un gas o vapor, comprimirlo para reducir su volumen o
transportar ese gas a través de tuberias. Por ejemplo, en sistemas de
refrigeracion o en plantas de producciéon de energia S. M. Walas, (1990). En
el caso de este proyecto, los compresores pueden estar presentes
principalmente en:
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e Transporte de Gases: Para mover gases a través de largas distancias,
es necesario aumentar su presion para superar la resistencia en las
tuberias. Este puede ser el caso del transporte de la corriente de
vapor que salen de los equipos de destilacion y requieren el ingreso a
otro equipo o transporte de un lado a otro de la planta. Para estos
casos también se puede utilizar un forzador.

e Instrumentos de control: El aire comprimido es utilizado en sistemas
de control y automatizacion para operar valvulas y otros dispositivos.

En ambos casos, no se cuenta con informacion suficiente para
dimensionar los equipos, pero no se quita la posibilidad de que estos se
requieran para el correcto funcionamiento del proceso.

-Forzadores

Los forzadores de aire se utilizan para gases a presion atmosférica y
pueden aumentar la presion hasta un 3% de su valor, aproximadamente.
Se utilizan generalmente en sistemas de circulacion de aire y en torres de
enfriamiento. Para presiones superiores se debe utilizar un compresor.

En el caso de este proceso, se debera utilizar un forzador para la torre de
enfriamiento, el cual serd dimensionado en dicha seccioén.

-Sistema de vacio

En la torre de destilacion 2 se requerira de un sistema de vacio para
mantener la presion a 0,61 bar. Segun S. M. Walas (1990), existen dos tipos
de equipos para poder realizar una operacion en vacio: bombas de vacio
(Bombas o compresores utilizados de forma inversa) o eyectores de vapor.
Los eyectores de vapor se utilizan preferentemente para presiones
menores a 1x10™“ bar.

Los eyectores de vacio son equipos neumatico cuyo principio de
funcionamiento se basa en el principio de Venturi. Se genera un vacio
centralizado de un sistema mediante el flujo de un vapor a través del
eyector.

En este caso, se trabaja a una presion de 0,61 bar, es decir que, si bien se
podria utilizar una bomba para generar el vacio dentro de la torre, se debe
considerar que es un equipo de un gran volumen. Ademas, los eyectores
presentan multiples ventajas, como la ausencia de partes moviles, su facil
instalacion, precio econdmicos y se adaptabilidad para vapores corrosivos.
Las bombas poseen un mayor costo de mantenimiento al tener partes
moviles. Ademas se utilizan para equipos de volumenes pequenos.
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Figura 50

Requerimiento de numero de eyectores y caudal de vapor segun la presion de vacio
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Nota: Obtenido de Chemical Process Equipment: Selection and Design por S.M. Wallas.

S. M. Walas (1990) otorga un grafico para determinar el numero de
eyectores requeridos para la operacién y la relacién vapor/aire necesaria.
Este se puede visualizar en la Figura 50. A partir de este grafico se
determina que para la presion de operacion de la torre de destilacion 2 se
requiere un eyector de etapa Unica y una relacién de caudal vapor/aire de 1.

Para determinar el caudal de aire que debe ser succionado se utiliza la
Ecuacion 36 provista por S. M. Wallas.

Ecuacion 36

Expresion de calculo caudal de aire a través del eyector

m = kv

Donde:

e m=caudal masico en lb/hr
e k= coeficiente que depende de la presiéon de succiéon (0,194 para P>90 torr)
e V=volumen del equipo en ft?
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Luego, al ser el volumen de la torre 55,81 ft* el caudal de aire resulta 2,83
lb/hr, lo que es 1,28 kg/h.

S. M. Wallas recomienda que el vapor se encuentre a 8 bar de presion y
sobrecalentado entre 5°C y 10°C por encima de la saturacion. Se propone la
utilizacion de una porcion de la corriente F23 que sale por tope del primer
destilador flash. Esta posee un caudal de 1.032 kg/h y se encuentra a 15 bar
y 208°C, por lo que un 0,12% de ésta corriente bastaria para alimentar al
eyector. Esta compuesta por mas de un 80% vapor de agua y el resto de
acido lactico y 1,2 propanodiol principalmente. En caso de ser necesario, se
puede reducir la presion de la corriente para ser utilizada. De ésta forma se
evita la compra de un equipo generador de vapor y se integra una
corriente de proceso.

Mezclado

Potencia de agitacion

Tanto en este capitulo como en capitulos anteriores, se realizaron los
calculos para determinar el sistema de agitacion de diferentes etapas. Se
realizard un resumen de la velocidad de agitacion y potencia necesaria
para cada equipo en la Tabla 66.

Tabla 66
Caracteristicas de los sistemas de agitacion

Descripcion del sistema N [rpm] | Potencia [kW]
Sistema de agitacion del tanque de mezclado de materia prima (M1) 200 3,01
Sistema de agitacion del tanque de burbujeo (M2) 200 592
Sistema de agitacion del reactor (T1) 97 51,7
Sistema de agitacion del tanque de neutralizaciéon (T2) 200 29,7

Nota: De elaboracion propia, ver ANEXO M

Sistemas auxiliares de calentamiento/enfriamiento

Intercambiadores de calor

La red de intercambiadores de calor con sus corrientes frias y calientes ya
fue definida anteriormente en la Tabla 55, Tabla 60 y Tabla 63. Por otro lado
se debe calcular el delta de temperatura medio logaritmico (Ecuacion 37) y
el U (Ecuacioén 38) para el dimensionamiento de cada uno de los equipos a
utilizar.
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Ecuacion 37
Delta de Temperatura medio logaritmico
_ (Tc1-Tf2)—(Tc2-Tf1)
ATml = In( Tc1—Tf2)

Tc2—Tf1

Donde:
e Tcestemperatura de fluido caliente
e Tftemperatura de fluido frio
e Losnumeros 1y 2 indican los planos

Ecuacion 38
Coeficiente global de transferencia de calor

Donde:
e hfes el coeficiente pelicular del fluido frio
e hc el coeficiente pelicular del fluido caliente

Para este calculo, no se estimaran los coeficientes peliculares de los fluidos,
sino que se aproximaran mediante el uso de bibliografia (Cao, 1983). Para
corrientes diluidas, se consideraron las caracteristicas del fluido similares a
un sistema agua-agua, mientras que para corrientes concentradas en
glicerina se estimo que seria mas adecuado la aproximaciéon a un sistema
agua-solvente organico.

Mediante los valores de U y ATml se puede calcular el area de transferencia
de masa necesaria para cada intercambiador como muestra la Ecuacion
39.

Ecuacioén 39
Area de intercambiador
—_ Q0
A= U x ATml

Donde:
e Qeselcalorintercambiado
e U es el coeficiente global de transferencia de calor
e ATml la variacion de temperatura media logaritmica

Es relevante mencionar que para el calculo del area se decide sobre
dimensionar todos los intercambiadores un 10%. Esto se hace ya que una
vez puesto en marcha los coeficientes reales pueden tener discrepancias
con los tedricos, ya sea por propiedades no tenidas en cuenta o
ensuciamiento.

Una vez obtenida el area, los valores finales de disefo de cada equipo
intercambiador de calor se plasman en la Tabla 67.

183



Tabla 67

Red de intercambiadores de calor

T .
. Nombre L. T salida Calor U " 2
Equipo corriente Descripcion en(torg)da <) (kW) ATml (KW/m2 K) Area (m?)
F12' Entrada a DF2 107,1 m,6
n 5343 28,25 0,7 30,8
F17' Condensador D1 | 155,6 1239
F12’ Entrada a DF2 m,6 19,3
12 916,9 94,5 1,35 79
F19’ Condensador D2| 2172 202,8
F12’ Entrada a DF2 119,3 120,9
13 192,3 86,8 1,35 1,8
FR Serpentin M2 207, 206,7
F12' Entrada a DF2 120,9 123
14 252,5 28,5 1,35 72
F19 Salida tope D2 202,8 126,9
F20’ Reboiler D2 269,4 2699
H5 873,06 6,36 35 43]]
FC Dowtherm RP 294 270
F18’ Reboiler D1 216,8 221,8
H6é 1.667 62,2 1,2 24,6
FC Dowtherm RP 294 270
F21 Reboiler D3 108,8 148,5
H7 318 153,2 1,0 2,3
FC Dowtherm RP 294 270
F4 Entrada a T1 206,7 230
H8 501 63,64 1,0 8,7
FC Dowtherm RP 294 270
F10’ Entrada a DF1 2029 207
H9 3.058 76,6 1 439
FC Dowtherm RP 294 270
F23 Salida tope DF1 207 40
Cl10 563 54 4 1,2 9,5
FF Agua de torre 294 60
F13 Salida tope DF2 123 40
Cn 3.298 32,4 12 93,4
FF Agua de torre 29,4 60
F22' Condensador D3| 99,8 99,6
Cl12 369,5 59,4 16 4,3
FF Agua de torre 29,4 60
F22 Salida tope D3 99,6 40
Ci13 882,1 25,3 1,0 357
FF Agua de torre 29,4 60
F21 Salida fondo D3 | 148,5 40
Cl4 16,27 39,5 1,0 0,5
FF Agua de torre 29,4 60
Acido lactico
ci5 F19 90% 126,9 40 2643 335 1,0 8,7
FF Agua de torre 29,4 60
F20 Glicerina 269,9 40
Cle 95,39 69,1 0,75 2,0
FF Agua de torre 29,4 60
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Caldera

La planta utiliza para la calefaccion de corrientes un fluido térmico que
necesita una caldera especializada (no es una caldera de vapor). Estas
calderas operan automaticamente y mantienen el fluido en un unico
estado, sin cambios de fase. Trabajan a bajas presiones y pueden alcanzar
temperaturas por encima de los 300 °C (583 K), con una eficiencia global
gue generalmente varia entre el 87% y el 90%.

Segun Master SI, en su articulo de 2023 “Por qué el aceite térmico puede
ser mejor que el vapor en ciertos procesos de calentamiento?” los sistemas
de calefaccion con fluido térmico ofrecen varias ventajas clave sobre los
sistemas de vapor. A diferencia del agua, el fluido no causa corrosion,
eliminando el problema del desgaste en los sistemas. Ademas, estos
sistemas pueden operar a temperaturas mas altas sin aumentar la presion,
evitando problemas de seguridad, por lo que trabajan a presiones
menores. Son Mas seguras, requieren menor inversion de capital, y son
mas eficientes al evitar las pérdidas comunes en los sistemas de vapor,
como las trampas de vapory la purga.

La corriente de fluido térmico necesaria es de 6.166,1 kg/min 0 6,7 m*/miny
debera alcanzar una temperatura de 294°C. En el caso de los
requerimientos de corriente de fluido calefactor de este proyecto, una
caldera TPC-B modelo 6000 B de la compania Babcock Wanson sera
suficiente para cumplir con los requisitos. Una imagen de ésta caldera se
puede observar en la Figura 51.

Con una capacidad de 100.000 a 6.000.000 kCal/h (116 a 6.978 kW), este
calentador de fluido térmico TPC-B es un calentador vertical, de multiples
pasos, con una larga trayectoria tanto en diseno como en construccion.
Con una capacidad de calentar hasta 350°C, su configuracion con
guemador orientado hacia abajo asegura una expansion sin restricciones y
sin tensiones de las serpentinas del calentador durante el funcionamiento
normal. Este calentador ha sido disehado para operar en una amplia gama
de industrias y con una gran variedad de fluidos de transferencia de calor.
Puede utilizar una variedad de combustibles liquidos o gaseosos.

Algunas de las ventajas de este equipo son:

Facil operacion

Sin riesgo de congelacion

No se produce efluente liquido

No se requiere tratamiento de agua ni productos quimicos
Mantenimiento muy bajo y vida util de la planta muy larga
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Sin corrosion

e Operacion en circuito cerrado, sin pérdida del sistema
Compacto y no requiere trabajos especializados en el sitio, por lo que
puede instalarse cerca del usuario, lo que genera ahorros
significativos en salas de plantas especializadas y tuberias de
distribucion
Capacidad para mantener un control de temperatura constante
Posibilidad de vincular accesorios auxiliares como bombas, tanques,
valvulas, controladores e intercambiadores

Figura 51

Caldera de fluido térmico TPC-6000B de Babcock Wanson

Nota: Obtenido de la pagina de Babcock Wanson

Torre de enfriamiento

Ciertos equipos de intercambio de calor requieren una corriente auxiliar de
enfriamiento, para ellos, se debe dimensionar una torre de enfriamiento
qgue permita obtener agua en la temperatura deseada. Anteriormente se
definidé que la torre deberd operar con una temperatura minima de 29,36°C
y una temperatura maxima de 50°C.
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Para su diseno, se utilizd el software online COOLS PEC Product Selector,
seteando las condiciones de diseno de la Tabla 62. Para estas condiciones
se obtienen distintos modelos que se pueden utilizar, siendo el indicado en
la Tabla 68 la opcidn de menor costo y la torre que se decide utilizar.

Tabla 68
Caracteristicas de la torre de enfriamiento
Modelo NC8405ULNI
Numero de celdas 1
Tipo de flujo Cruzado
Tipo de ventilador Silencioso
Tipo de relleno MX75
Altura (m) 3,65
Ancho (m) 6,07
Largo (m) 3,02
Velocidad de ventilador (rpm) 389
Velocidad de motor de ventilador (rpm) 1800
Potencia requerida (kW) 373

Nota: De elaboracion propia con datos de COOLSPEC
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CAPITULO 6: ANALISIS ECONOMICO DEL PROYECTO
RESUMEN EJECUTIVO

En este capitulo se aborda el analisis econdmico del proyecto, el cual
permitira evaluar su factibilidad en dichos términos. Para ello se consideran
los costos operativos, los ingresos por ventas y la inversion. De esta forma
se definiran métodos para cuantificar la rentabilidad.

En primer lugar, se determina la vida util del proyecto en 20 anos, siendo al
tercer ano donde alcance su maxima produccion.

Por otra parte, se calcula la inversion total, que incluye la compra de
equipos y su instalacion, la construccion de la planta, el capital de trabajo,
entre otros componentes. Se estiman los costos de inversion a partir de
correlaciones, factores y otras fuentes bibliograficas. Se destaca el error
elevado que generan los diferentes métodos utilizados.

En cuanto a los costos operativos, estos se dividen en costos fijos y
variables. En ellos se incluyen los costos de materias primas, suministros,
servicios y mano de obra, ademas de los costos de depreciacion y de
administracion, entre otros. Cabe destacar, que los costos variables
predominan frente a los fijos, siendo el costo de la glicerina
particularmente relevante, ya que pequefas variaciones en su precio
podrian impactar significativamente en la rentabilidad del proyecto.

En términos de rentabilidad, el proyecto tiene un tiempo de repago
prolongado y una tasa interna de retorno inferior a la minima esperada, lo
gue sugiere gque no es rentable bajo las condiciones actuales. Sin embargo,
un analisis de sensibilidad muestra que una reduccion del 20% en el costo
de la glicerina mejoraria la rentabilidad, alcanzando los niveles requeridos
para justificar la inversion. A pesar de ello, variaciones en la inversion en
equipos y precio de venta de subproductos no impactan
significativamente la viabilidad del proyecto.

A continuacion, se presenta una tabla que incluye los ingresos por ventas,
costos operativos, inversion total y la rentabilidad en términos del TIR.

Ingresos por Ventas (u$s/afio) 39.025.500,00
Costos variables
Costos operativos (u$s/afio) 3327604527
Costos fijos 414891219
Inversién Total (u$s/afio) 26.159.730
Rentabilidad (TIR) 5%
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En resumen, aunque el proyecto es tecnoldgicamente viable y aborda un
problema industrial relevante, su rentabilidad depende en gran medida de
reducir los costos de materias primas, especialmente la glicerina. Ademas,
se evalla la posibilidad de la expansion de la planta para aprovechar un
desecho sin valor comercial y con la expectativa de un cambio en la
rentabilidad. Se decide disefar este agregado al proceso en el préoximo
capitulo.
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JUSTIFICACION DE LA INVERSION

Como se menciono anteriormente en este trabajo, en las Ultimas décadas,
los biocombustibles han ganado relevancia a nivel mundial como una
fuente de energia renovable, impulsada por regulaciones que fomentan su
uso en varios paises, incluida Argentina. Como resultado, el pais ha
desarrollado una sélida infraestructura de produccion. Sin embargo, uno
de los principales desafios de esta industria es el manejo de la glicerina
cruda, un subproducto generado en grandes cantidades durante la
produccion de biodiesel. Dado que la glicerina cruda contiene impurezas
gque no cumplen con los estandares de calidad necesarios para sus
aplicaciones tradicionales, se ha generado un exceso en la oferta, lo que ha
provocado una caida en su valor comercial.

Este proyecto surge con el propdsito de dar una solucion sustentable al
problema del exceso de glicerina cruda, anadiendo valor a través de su
conversion en acido lactico. Aungque la mezcla racémica resultante no es
apta para usos convencionales en sectores como la alimentacion o la
cosmeética, existen oportunidades significativas para su aplicacion en
industrias emergentes. El desarrollo de solventes ecoldgicos y biopolimeros
innovadores posiciona este proyecto como una alternativa viable vy
ventajosa para el aprovechamiento de este subproducto industrial.

En el marco de la planificaciobn a largo plazo de este proyecto, es
fundamental definir el porcentaje de capacidad instalada en la que operara
la planta durante su ciclo de vida, determinado en 20 anos. Este analisis
permitira estimar la eficiencia productiva y la viabilidad econdmica a lo
largo del tiempo, asi como prever posibles variaciones en la demanda del
producto y el comportamiento del mercado. Dado que la demanda inicial
del producto, la eficiencia de la planta y los posibles obstaculos en la
insercion en el mercado pueden variar durante las dos décadas, es
necesario determinar qué porcentaje de la capacidad nominal se estara
utilizando en cada periodo. Se propone realizar el plan mostrado en la
Tabla 69.

Tabla 69

Porcentaje de produccion de la planta por periodo

Periodo Construccion y puesta en marcha Periodo 1 Periodo 2
Afos -1y O 1y2 3a20
Porcentaje - 80% 100%
Produccién LA - 24.728 ton/afio | 30.910 ton/afio

Nota: elaboracion propia.
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INGRESOS POR VENTAS

En capitulos anteriores se analizd la obtencion, separacion y purificacion de
productos de interés y subproductos. A continuacion en la Tabla 70, se
resumen los productos obtenidos y las cantidades producidas en
toneladas por ano. Cabe destacar que se debe utilizar la produccion
nominal para estimar los ingresos por ventas.

Tabla 70

Productos y subproductos

Producto Produccién anual (ton/afio)
Acido Lactico 90% 30.910
Sulfato de sodio hidratado 39.672
1,2 Propanodiol 90% 1.289

Nota: De elaboracién propia. Ver Anexo |

En el Capitulo 1 se realizé un analisis del mercado del acido lacticoy del 1,2
propanodiol. Se definié un precio de venta del acido en 1200 u$s/ton,
mientras que se proyecto el precio de venta del 1,2 Propanodiol entre 1100 y
2000 u$s/ton. Entonces, se decide comercializar el 1,2 Propanodiol a un
precio intermedio de 1500 u$s/ton.

Cabe destacar, que ademas del acido lactico y 1,2 propanodiol, se forma
una cantidad significativa de sal de Sulfato de Sodio hidratado. Como se
mencionod en capitulos anteriores el sulfato se comercializa principalmente
en la forma de sulfato anhidro. Segun el observatorio de complejidad
econdmica, China concentra los mayores volumenes de exportacion de
este producto, mientras que entre los principales importadores se
destacan Japon, China, Estados Unidos, Brasil y Bélgica. En cuanto al precio
de venta, se distingue la sal anhidro de la sal decahidratada (también
conocida como sal de Glauber). Uno de los principales proveedores en
China es Sichuan Chuanmei Sodium Sulfate Co., el cual comercializa
sulfato de sodio anhidro a un precio FOB de 200 u$s/ton. Por otra parte, la
sal decahidratada se comercializa a un precio inferior de 90 usd/ton.

En cuanto a la obtencion de la sal decahidratada el proceso consiste
simplemente en una etapa de secado, mientras que el proceso de
obtencidon de la sal anhidro consiste en una serie de operaciones de mayor
complejidad, entre ellas la cristalizacion. En este caso, se decide no
considerar la comercializacion del sulfato de sodio, mientras que se
disenara el proceso de obtencion de la sal anhidro con mayor detalle en el
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Capitulo 7. Ademas, se evaluara el impacto econdmico de esta decision en
la rentabilidad del proyecto.

A continuacion en la Tabla 71, se resumen los ingresos por ventas.

Tabla 71

Ingresos por Venta

Produccién

Precio de venta

Producto (ton/afio) (u$s/ton) Ingresos (u$s/afo)
Acido Lactico 90% 30.910,00 1.200,00 37.092.000,00
1,2 Propanodiol 90% 1.289,00 1.500,00 1.933.500,00
Ingresos por ventas anuales (usd/afio) 39.025.500,00

Nota: elaboracion propia. Ingresos por venta al 100% de la capacidad nominal

Posteriormente en este capitulo se analizara el impacto de la variacion de
los precios de venta de los productos en la rentabilidad del proyecto
(analisis de sensibilidad).
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COSTO DE INVERSION

La cantidad de dinero necesaria para poner un proyecto en operacion se
denomina inversion total (IT). Dicha inversion puede estar constituida por
capital propio, créditos de organismos financieros y/o créditos de
proveedores.

La inversion total se compone de dos partes: inversion fija total (IFT) y la
inversion en capital de trabajo (IW). La IFT es la cantidad de dinero
necesaria para construir totalmente la planta y ubicarla en situacion de
poder comenzar a producir, es decir, es la suma del valor de todos los
activos de la planta. En cuanto al IW se refiere al capital adicional necesario
para que comience a funcionar el proyecto en los niveles previstos, es decir,
para financiar la produccién antes de percibir ingresos por ventas.

En la Tabla 72 se resumen los costos de inversion. Cabe destacar que a
continuacion en este apartado se detallaran las estimaciones efectuadas
en la elaboracion de la tabla mencionada.

Tabla 72

Inversion total (IT)

Inversiéon Fija total (usd) 19.724.764
Capital de trabajo (usd) 6.434.966
Inversion Total (usd) 26.159.730

Nota: elaboracion propia

Inversion Fija Total (IFT)

Uno de los métodos mas reconocidos para estimar la inversion fija es el
meétodo de los factores de Chilton. Este método consiste en estimar los
componentes directos e indirectos de la inversion, a partir del costo de los
equipos con su instalacion. De esta manera, se encuentran tabulados
factores que permitiran realizar estimaciones con un error aproximado del
10-15%.

No se debe perder de visita, que las estimacion con el método de Chilton
pueden implicar desviaciones mayores al error estimado, ya que son de
origen empirico y no necesariamente describiran las caracteristicas del
proceso en cuestion. Luego, se buscara en medida de lo posible estimar los
costos de inversion a partir de métodos alternativos.

Ademas del costo de los equipos y los componentes de la inversion
directos e indirectos, en la IFT se debe considerar el costo del terreno
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donde se instalara el proyecto. Luego, a continuacion en la Ecuacion 40, se
detalla el calculo de la inversion fija total (IFT).

Ecuacion 40

Inversion Fija Total (IFT)

IFT =
Donde:

IE - (1 + Z2fi)- (1 + 2fIi) + Terreno

IE: Inversién en equipos con instalacion
fi: factor de la inversidn directa
fli: factor de la inversidn indirecta

Nota: elaboracion propia

Luego, en la Tabla 73, se resumen los componentes de la inversion
estimados.
Tabla 73
Inversion Fija Total (IFT)
IE (equipos + instalacién) 6126094
Componentes directos Estimacion fi Valor (usd)
Tuberias de Proceso (f1) Proceso de fluidos 0,45 -
Instrumentacion (f2) Control complejo, centralizado 0,125 -
Estimado a partir del costo de construcciéon
Edificacion por m2 informado por la consultora - 1.700.352
LEARISK para una construccion tipo 4
Plantas de servicios (f3) Escasa adicién a las existentes 0,025 -
Conexiones entre unidades (f4) [Entre unidades de procesos separada 0,1 -
Componentes indirectos Estimacion fli Valor
Ingenieria y construccioéon Ingenieria compleja 0,425 -
Factores de tamafo Unidad comercial grande 0,025 -
Contingencias Variaciones imprevistas 0,25 -
Inversion fija (IF) 19.404.764
Terreno 320.000
Inversion fija total (IFT) 19.724.764

Nota: de elaboracion propia

Costos de equipos e instalacion

Como se mencionod anteriormente, para aplicar el método de Chilton debe
conocerse con la mayor exactitud posible la inversion necesaria en equipos
incluyendo su instalacion (IE). Idealmente se podrian pedir cotizaciones a
distintos proveedores de equipos. Sin embargo, debido al alcance de este
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proyecto, no se disponen en todos los casos de los valores reales. Para
solucionar este inconveniente se aplicaran correlaciones para estimar los
costos de los equipos principales.

Existen herramientas como la desarrollada por la empresa Matches, la
herramienta publicada por la Universidad de Virginia conocida con el
nombre de CapCost 2017 y algunas bases de datos como la publicada en el
sitio AssessCCUS, que permiten estimar de manera preliminar los costos de
los equipos principales. Ademas, se destaca el libro Chemical Engineering
Design de Sinnott (2005) y el libro Product and Process Design Principles
de Seider (2016), donde se presentan algunas estimaciones de costos para
equipos industriales. Se deben conocer las caracteristicas constructivas de
los equipos, como pueden ser sus dimensiones, materiales, potencia u
otros parametros.

Cualquiera sea la herramienta elegida, el método que aplican para estimar
el valor de los equipos se basa en un escalado lineal a partir de una unidad
de escalado caracteristica del equipo (VE). Ademas, se destaca que estos
meétodos tienen un error de +25%, por lo que, si el proyecto continda a
instancias de diseno avanzadas se debera indiscutiblemente consultar con
un proveedor especializado.

En la Ecuacion 41, se ejemplifica el calculo efectuado. En general, se suele
asumir en estos calculos que el material es acero al carbono, aunque si se
desea elegir otro material se le adiciona un factor denominado factor de
material constructivo (FM). Ademas, se agrega un factor de escala (FE) y un
factor de presion de operacion (FP).

Ecuacion 41

Inversion Fija Total (IFT)

VEd
VEmin

FE
Costo estimado = Cmin - ( ) - FM - FP

Donde:
Cmin: Costo minimo
VEd: valor de escalado deseado
VEmin: valor de escalado minimo
FE: factor de escala
FM: factor del material constructivo
FP: factor de presién

Nota: elaboracion propia

Es importante distinguir la diferencia entre los precios FOB (Free on board)
y los CIF (Cost, Insurance and Freight). En el caso de las herramientas
mencionadas anteriormente, estas devuelven el precio FOB, es decir, sin
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considerar el seguro, el flete ni impuestos hasta el puerto de destino.
Luego, el adicional al precio FOB debido a estos factores dependera del
origen del equipo y legislacion vigente. Entonces, como no se dispone de
datos reales se decide estimar preliminarmente este costo en un 30% del
precio FOB. Ademas, se considera que en ese 30% se incluyen los costos de
transporte desde el puerto de destino hasta el sitio de instalacion.

Por otra parte, en algunos casos se disponen de precios desactualizados.
Para estimar la variacion temporal de los precios en dodlares, se suelen
utilizar indices de costos. A continuacion en la Ecuacion 42, se ejemplifica
el calculo realizado para ajustar los precios al valor presente.

Ecuacion 42
Inversion Fija Total (IFT)

Indice a t presente
indice a t original

Precio presente = Precio original -

Nota: elaboracion propia

Luego, se busca un indice adecuado para la variacion de los costos de
equipos industriales. Se decide utilizar el indice CEPCI (The Chemical
Engineering Plant Cost Index). A continuacion en la Figura 52, se observa el
indice mencionado por ano hasta el 2024.

Figura 52
CEPCI index (1998 - 2024)
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Nota: extraido de https:/www.chemengonline.com
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Por ultimo, se debe considerar el costo de la instalacion de los equipos. Al
precio de los equipos en sitio se le incluye un 30% adicional por los costos
de su instalacion. Se decide adoptar este valor, siguiendo las
recomendaciones de Sinnott (2005) y de KLM Technology Group (2014). Se
espera que los costos de instalacion dependan de cada equipo, su
complejidad y dimensiones.

Luego, en la Tabla 74 se resumen los costos de los equipos principales con
flete, seguro e instalacion incluidos. Cabe destacar que en el Anexo N se
presentan las estimaciones y calculos detallados para la obtencion de los
valores expuestos en la Tabla 74.

Tabla 74
Inversion en equipos con instalacion (IE)

Equipos Precio con instalacién (u$s)
Intercambiadores de calor 757.798
Sistema de bombeado 267757
Torres de destilacién 512.969
Flash 300.272
Tanques agitados y reactores 457554
Torre de enfriamiento 172.028
Caldera 2.027.284
Tanques de almacenamiento 1137.458
Otros equipos 492975

IE 6126094

Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice
CEPCI, incluye fletes, seguro, impuestos e instalacion

Componentes directos e indirectos

Como se menciond anteriormente, se decide estimar los componentes
directos e indirectos de la inversion a partir de los factores de Chilton. En el
Anexo R, se resumen todos los factores. No debe perderse de vista que la
utilizacion de estos factores permite obtener una aproximacion inicial y
gue al error de la estimacion del costo de los equipos se le suma un error
adicional por la utilizacion de los factores.

Los factores directos (fi) son:

- Tuberias de proceso: si bien en algunas etapas del proceso se separan
solidos, en la mayoria de las operaciones se trabaja con fluidos (gases y
liquidos). Luego las canerias de proceso se definen como de fluidos
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f1= 0,45

- Instrumentacion: al ser un proceso continuo de dimensiones
significativas, se debe considerar un control complejo centralizado. Como
se menciond en el Capitulo 4, las principales variables a controlar seran la
temperatura, presion y composicion de las corrientes.

f2 =0,125

- Edificacion: este costo de inversion considera los gastos de mano de obra,
materiales y suministros necesarios para construir los edificios que
constituyen la planta de produccion. En este caso se decide no utilizar los
factores de Chilton para la estimacion, sino que se obtiene el precio por
metro cuadrado de la consultora de ingenieria LEARISK (2024). Se decide
estimar los costos para una construccion de Tipo 4 (estructura de marcos
de aceros dos aguas y cerramientos de mamposteria, sobre piso/radier de
hormigon alisado, techo de chapas acanaladas sobre perfiles soldados de
acero). Se obtiene un costo de 1200 usd/m2. Luego, a partir de los m2
edificados (se estimaran en el apartado de terreno), se obtiene el Costo de
edificacion.

Costo de edificacion: 1.700.400 u$s

- Plantas de servicio: para la planta de proceso se requiere servicio de agua,
electricidad y gas. Como en la ubicacion donde se decide construir la
planta (ver apartado terreno), se dispone acceso a los servicios
mencionados, No sera necesario construir una planta nueva de servicios.
Luego se estima este costo como escasa adicion a las existentes.

f3=0,025

- Conexiones entre unidades: se considera que las unidades de proceso se
encuentran separadas, ya que podria ser conveniente por cuestiones
operativas, de seguridad de procesos o de tamano separar las diferentes
etapas del proceso.

f4 =0,
Los factores indirectos (fli) son:

- Ingenieria y construccion: los gastos de ingenieria incluyen todos los
costos de administracion, servicio técnico e ingenieria durante la
construccion y puesta en marcha del proyecto. Debido a que el proceso es
continuo y se requiere el diseno con detalle de las etapas, se considera que
el proyecto es de ingenieria compleja.
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fl1 = 0,425

- Factores de tamano: como la mayoria de los equipos poseen dimensiones
grandes, se considera que la planta es una unidad comercial grande.

fl2 = 0,025

- Contingencias: para este factor se consideran contingencias frente a
variaciones imprevistas.

fI3=0,25
Terreno

El valor del terreno es un factor relevante en los costos de inversion de la
planta. Este terreno representa el espacio fisico donde se instalara la planta,
y debe contar con el tamano adecuado para acomodar todos los equipos,
areas de almacenaje de materias primas y productos, los vestuarios de los
empleados, las oficinas administrativas, comedores y banos. Para calcularlo
se debe determinar primero el espacio requerido para la instalacion de la
planta de producciéon de acido lactico.

Un método muy utilizado es el Método Guerchet, el cual permite el analisis
del espacio fisico para los diferentes puestos de trabajo (Solagne P., 2023).
Este método también se conoce como el método de las areas de trabajo ya
qgue utiliza una estimacion del area ocupada por los equipos y por sus
operarios para dimensionar el area total requerida en el proceso. Para ello,
el método define tres componentes principales:

e Superficie estatica (Ss): Es el area ocupada por los equipos y
maquinas.

e Superficie gravitacional (Sg): Es el area requerida por los operadores
en sus tareas. Se obtiene multiplicando la superficie estatica de cada
equipo por la cantidad de caras en las cuales se encuentran las
operaciones que esta realizando (n).

e Superficie de evolucion (Se). Es el area requerida para los
desplazamientos de los trabajadores, piezas y mercancias. Se obtiene
multiplicando a la suma de Ssy Sg, por un coeficiente de evolucion
“K" que depende del tipo de industria. Para el caso de la industria
oleoquimica, el valor de K se encuentra entre 2 y 3. En este caso, se
utilizard un valor de K=2,5.

De ésta forma, el area total requerida se calcula mediante la Ecuacion 43.
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Ecuacion 43

Area total del terreno

St = S§s + Sg + Se
Donde:
e Ss = Superficie estatica
e Sg = Superficie gravitacional
e Se = Superficie de evolucion [Se=(Ss+59).K]
Nota: Obtenido del documento de Estimacion de la superficie requerida y distribucion
de planta de una industria metalmecdnica (2023).

En Anexo O se pueden observar los equipos tenidos en cuenta en el
calculo y sus respectivas areas. Se debe considerar que los
intercambiadores de calor de tubo y coraza fueron dimensionados segun
los largos de coraza mas utilizados en la industria, al igual que el didmetro
interno de los tubos. Se tomd una velocidad de fluido sugerida por
Eduardo Cao en su libro Intercambiadores de Calor y también la
disposicion de tubos mas adecuada dentro de la coraza para cumplir con
los requisitos de area de transferencia. Para el caso de los intercambiadores
de doble tubo, se dimensionan teniendo en cuenta las velocidades
sugeridas por Eduardo Cao y la combinacion mas utilizada en la industria
de diametros de tubo interno y externo. Ademas se considerd el largo
mMaximo de estos equipos y sus disposiciones espaciales para lograr definir
una superficie Optima. A su vez, para el caso de los tanques y torres se
decidié tomar un diametro 5% mayor al calculado ya que se debe
considerar el aislante y otras caracteristicas constructivas de la torre.

En cuanto al depdsito de materias primas y el de productos terminados, se
estima el espacio teniendo en consideracion una semana de
almacenamiento. Se tiene en cuenta la superficie ocupada tanto por los
tanques de almacenamiento como por el NaOH (sdlido). Se considerd que
el NaOH se compra en bolsones de una tonelada de capacidad, como se
mencioné en el capitulo anterior, y que estos bolsones ocupan una
superficie de 1 m? que podran ser apilados verticalmente. También se tiene
en cuenta la superficie ocupada por el catalizador y otros suministros.

La recepcion en una planta industrial es clave para controlar el acceso,
garantizar la seguridad, gestionar visitantes y proveedores, y facilitar la
logistica. Ademas, proporciona informacion y proyecta una imagen
profesional, contribuyendo a la eficiencia y organizacion de la planta. Es por
ello que se debe tener en cuenta en el dimensionamiento de la superficie
requerida.
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Al mismo tiempo, se considera que habra pasillos a lo largo de toda la
planta. Para saber con exactitud cuanta superficie ocupan se deberia
realizar un layout de la planta. Sin embargo, dado los fines de este proyecto
se decide estimar como un 10% del espacio total ocupado por el sector
productivo, las oficinas, el comedor, los banos y vestuarios, la recepcion, y
los depdsitos.

A su vez, se debe dimensionar el area de las oficinas, comedor, vestuarios y
banos, por lo que se definird un organigrama de la empresa que permitira
evaluar la cantidad total de empleados. De ésta forma se podra tener una
mejor aproximacion del espacio ocupado por estas areas. El organigrama
se presenta en la Figura 53 y consta de 43 empleados en total. Cabe
destacar que tanto el Asesor Legal como el Asesor de Seguridad e Higiene
son asesores externos, es decir que no estdn contratados
permanentemente en la empresa y no seran considerados para el
dimensionamiento de las oficinas y demas salas comunes. De los 43
empleados se considera que 15 de ellos requeriran de espacio de oficina.

Figura 53

Organigrama de la empresa
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Nota: de elaboracion propia

Mediante el Manual de Estandares de Espacios de Trabajo del Estado
Nacional Argentino se obtienen parametros de disefo a tener en cuenta a
la hora de dimensionar las areas de oficinas y banos. Para el caso de las
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oficinas se requiere un minimo de 6 m? por cada empleado, luego se
requieren de al menos 84 m? (se considera que los empleados que
requieren oficina son 14). Ademas, se debe tener en cuenta que se
recomienda un espacio de 12 m? para un empleado de nivel jerarquico
mayor, como es el caso del gerente general. Entonces, se considera un
espacio de oficina minimo de 96 m? y ademas un espacio de sala de
reuniones con capacidad para 14 personas, estimada en 30 m? sumando
un minimo de 130 m? destinado a espacio de oficinas, aproximadamente.

En el caso de los banos y vestuarios a partir de 21 empleados se requieren 2
lavabos cada 10 usuarios, 2 retretes cada 20 y 2 duchas cada 10 usuarios. Se
requeriran entonces 10 lavabos, 6 retretes y 10 duchas, lo cual requiere un
espacio minimo de 80 m? En el caso del comedor, la ley no exige un
minimo espacio disponible, sin embargo se estima que se requieren de al
menos 2 m? por empleado, por lo que se requerird de 90 m2

Se debe tener en cuenta también el Factor de Ocupacion del Suelo
determinado por el parque, en este caso el Parque San Lorenzo cuenta con
un FOS maximo de 0,6. Este factor determina qué fraccion del terreno
ocupado puede ser edificada.

En la Tabla 75 se resumen los valores mencionados anteriormente y se
obtiene la superficie de terreno necesaria para la planta.

Tabla 75
Consideraciones de superficie de terreno
Descripcion Area
Proceso productivo 1.068,81
Almacén de materias primas 289,72
Depdsito de productos terminados 82,01
Comedor 90,00
Bafos y vestuarios 80,00
Recepcion 30,00
Oficinas 130,00
Pasillos 265,58
FOS (factor de ocupacién del suelo) 0,60
Area total 3.393,54

Nota: de elaboracion propia

A pesar de que la superficie total del terreno resulta de 3400 m?
aproximadamente, no se estda teniendo en cuenta lugar para
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estacionamiento, carga y descarga de camiones, tratamiento de efluentes,
etc. Es por ello que se requerira de una superficie mayor a la estimada.
Asimismo, se decide considerar la posibilidad de que la planta requiera de
un espacio para la posible ampliacion en el proceso que se determinara en
el Capitulo 7.

No solo se debe considerar el espacio requerido, sino que también se debe
tener en cuenta la oferta de terrenos en el parque. El parque industrial San
Lorenzo cuenta con los terrenos disponibles para fines industriales
mostrados en la Figura 54. El precio por m? segln Zonaprop es de entre 64
u$s/m? para un terreno de 5000 m? Luego, se decide adquirir un terreno
de 5000 m? que serd suficiente para cumplir con los requisitos de area
estimados y ademas tener espacio para posibles ampliaciones y factores
Nno considerados.

Figura 54

Terrenos parque San Lorenzo
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Nota: de elaboracion propia

El terreno cuenta con los siguientes suministros:
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Red eléctrica de media tension

Red de agua corriente

Gas natural de media y baja presion

Red cloacal

Sistema de desagues pluviales

Fibra 6ptica con servicio de telefonia, internet y wifi
lluminacion led

Hidrantes contra incendios

Pavimento de hormigon (Apto Bi-trenes)

Bascula para camiones (de uso comun)

En la Tabla 76 se especifica la superficie del terreno que sera edificada y
gue se tiene en cuenta en la inversion. Para realizar este calculo, se
considerd que las torres de destilacion, destilacion flash y la torre de
enfriamiento no se encuentran bajo techo. Ademas, el almacenamiento de
ciertas materias primas y productos (excepto los sélidos) también se
encontrara a la intemperie.

Tabla 76
Superficie edificada
Descripcion Area [m2]
Proceso edificado 742,56
Oficinas, comedor, bafio y vestuarios, pasillos, recepciéon 595,58
Sales, catalizador y otros 78,82
Area total 1.416,96

Nota: de elaboracion propia

Capital de trabajo (IW)

El capital de trabajo comprende las disponibilidades de capital necesario
para que una vez que la planta se encuentre instalada pueda operar a los
niveles previstos. Es decir que es un capital adicional con el que se debe
contar para que comience a funcionar el proyecto.

Los calculos de capital de trabajo se realizaron mediante la suma del valor
de inventario de materia prima, de productos y subproductos, y el efectivo
en caja. No se consideran cuentas por cobrar o créditos a cuentas
pendientes. Los resultados se pueden observar en la Tabla 77, junto con los
parametros utilizados para la estimacion de cada componente.
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Tabla 77
Capital de trabajo

Capital de trabajo Estimacion Valor (u$s)
Valor de inventario de Estimado como costos de materia prima 5 536,533
materia prima utilizadas en 1 mes de produccion. RN
Valor inventario productos | Estimado como costos de produccién en1 2118746
vy subproductos mes. o

. . Se estima como el costo de produccion en 2

Efectivo en caja P 779.687

semanas
Se estima que no hay (cobrado en el

Cuentas por cobrar 4 v 0
momento)

Créditos cuentas Se estima que no hay (pagado en el 0

pendientes momento)

Capital de trabajo 6.434.966

Nota: de elaboracion propia
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COSTOS OPERATIVOS

Los costos de operacion de un proyecto son los gastos recurrentes que se
generan durante el funcionamiento y mantenimiento del mismo, una vez
gue esté en marcha. Estos costos son fundamentales porque impactan
directamente en la rentabilidad y viabilidad a largo plazo del proyecto. Un
buen control y optimizacion de estos costos puede mejorar la eficiencia
operativa y aumentar los beneficios. Se incluyen tanto costos fijos como
costos variables.

En la Figura 55 se observa un grafico de torta donde se comparan el costo
variable con el costo fijo.

Figura 55

Costos Fijos y Variables

COSTO FIJO
11,1%

COSTO VARIABLE
88,9%

Nota: Costos al 100% de la capacidad nominal

Costos Variables

Los costos variables son aquellos que guardan una dependencia con los
volumenes de fabricaciéon para un determinado periodo de tiempo, es
decir que son proporcionales con el nivel de produccion al que opera la
planta.

El resultado de los costos variables se observa en |la Tabla 78.
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Tabla 78

Costos variables.

Costos variables

Valor anual (u$s)

Estimacion utilizada

Costo materia prima

Tipo u$s por ton ton anuales
Glicerina 50% 261 72.328
30.438.399 -
Hidréxido de Sodio 350 23.048
Acido Sulfarico 125 27.952
Costo mano de obra
Salario mensual Nro de Se obtiene el sueldo basico
Tipo c/cargas sociales ereonas de un operario del convenio
$) P 357.685 colectivo de trabajoy se le
Categoria A agrega 35% de cargas sociales
(Acuerdo FATIQYP 14.725.867 2% y la suma fija solidaria
8/2024)
Se consideran 4 supervisores,
Costo de supervisidon 75158 que cobra +35% sueldo
operario
Costo de servicios
. . Monto anual
Tipo Cantidad anual ($) Se obtienen las tarifas de los
distribuidores de servicio y se
Electricidad (kWh) 245591 306.249.595 1.623.046 . Y
estimo el monto por el
bustibl i
Gas o combustible 5.913.066 1302.950.847 CONSUMO Nnecesario
(m3)
Agua (m3) 19.669 7.355.027
. Baj to d tenimient
Costo de mantenimiento 388.095,27 ajo costo de mantenimiento
(2% IF)
- R bio del catalizad
Costo de suministros 375.778,23 ecamblo del catalizador
anual
Costo de laboratorio 17.884,27 Andlisis de calidad
Regalias y patentes - No aplica
Costos variables 33.276.045,27

Costo variable unitario

1076,55

Nota: elaboracion propia. Valor de délar actualizado al 14/09/2024. El costo unitario esta definido por ton

de dcido lactico

En la Figura 56 se observa un grafico de torta donde se comparan los

componentes del costo variable.
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Figura 56

Costos Variables

@ Costo materia prima Costo mano de obra Costo de supervision @ Costo de servicios
@ Costo de mantenimiento @ Costo de suministros @) Costo de laboratorio

Nota: Costos al 100% de la capacidad nominal
Costo MP

La planta analizada posee consumos de materia prima segun la Tabla 79

Tabla 79

Consumo de materias prima y costo

Corriente Cantidad anual (ton) u$s / ton
F1 (GLI 50%) 72.328,00 261,00
F2 (NaOH 98%) 23.047,96 350,00
F9 (H2SO4 98%) 27.952,04 125,00
Costo total anual (u$s) 30.438.398,82

Nota: Esta expresado en términos de la capacidad nominal de la planta

Si bien el consumo nominal de glicerina al 50% es de 80.000 toneladas al
ano, como el rendimiento de la reaccion no es del 100% y se obtiene como
subproducto glicerina al 80%, se la decide recircular al tanque de
almacenamiento para su posterior aprovechamiento. Luego, de manera de
no modificar las condiciones de entrada al reactor, se asume que el
proceso se encuentra en estado estacionario y toda la glicerina separada se
aprovecha en la reaccion. Luego, en la Tabla 79 se demuestra la cantidad
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de glicerina requerida. Ademas, se considera la adicion de agua a la
glicerina recirculada de manera de adecuarse a la concentracion de la
materia prima. El costo del agua sera considerado junto con los costo
variable de servicios.

En cuanto al costo de la glicerina 50% este fue estimado en el Capitulo1en
261 u$s/ton. Sin embargo, se espera que al ser un residuo de poco valor
comercial debido a su amplia oferta, se podra obtener a un precio inferior.
Luego, en un posterior analisis de sensibilidad se evaluara el impacto de
este costo en la rentabilidad del proyecto.

Cabe destacar que se considera que la pureza de la corriente de hidréxido
(F2) y de acido sulfurico (F9) es la disponible en el mercado para ambos de
98%. Ambas especies son consideradas productos quimicos commodity
por su alto uso en la industria. Esto provoca que su precio de venta sea
menor al de un quimico de especialidad.

Como ya se menciond anteriormente el NaOH se consume en forma de
escamas con una pureza del 98%. Segun ChemAnalyst el precio FOB
actualizado al cuatrimestre finalizado en Junio 2024 varia entre 298 u$s/ton
(Medio Oriente) a 445 u$s/ton (Europa). Si bien no se presentan datos para
América Latina actualizados se decide utilizar un valor de 350u$s/ton, el
cual se encuentra en el rango y coincide con el valor FOB obtenido en el
proveedor Paperindex.

Por otro lado el Acido Sulfurico se utiliza en formato liquido y pureza 98%.
Si se analiza el mercado mundial con la ayuda de la herramienta
ChemAnalyst se observa que el precio actualizado a Junio 2024 ronda
entre los 125 u$s/ton (Estados Unidos) y 210 u$s/ton (China). No se obtienen
valores para el mercado de América Latina, por lo que se decide aproximar
con el valor de Estados Unidos por cercania.

Costo Envases

El costo de envases incluye los gastos necesarios para poder contener el
producto en su comercializacion, ya sean envases primarios, secundarios
y/o terciarios.

Segun la ficha de seguridad del acido lactico 80% de Jungbunzlauer los
materiales de almacenamiento apropiado son plastico de HDPE o acero
inoxidable 316L.
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El HDPE o polietileno de alta densidad es un polimero termoplastico
formado por distintas unidades de etileno. Posee presentaciones de 20
litros en forma de biddn rectangular o en bidones cilindricos de 220L.

Por otro lado el acero inoxidable 316L es una aleacidon de hierro, cromo
niquel austenitico que contiene molibdeno. Para este material no se
presentan envases individuales.

Por la naturaleza de nuestro producto y el mercado apuntado, siendo este
ultimo otra industria, se decide prescindir de envasesy proceder a la venta
a granel. Los tanques de almacenamiento se tendran en cuenta en la
inversion.

Costo de Mano de obra

Para poder calcular el costo de mano de obra se necesita contar con el
precio de hora hombre y la cantidad de horas hombre necesarias.
Mediante la Ecuacion 44 se puede obtener la cantidad de horas hombre
por dia.

Ecuacion 44

Correlacion de Wessel

HH/dia = W * n°etapas * Capacidad = " °

Donde:

Capacidad instantanea (ton/dia)=84,7
W=10 (procesos solo fluidos)

N de etapas =5

HH/dia =145

Se definen 5 etapas del proceso, siendo estas:

Manejo de materia prima (mezcladores)

Reaccion

Purificacion

Carga y descarga de materia prima y producto final
(almacenamiento)

5. Servicios (torre de enfriamiento, caldera, etc)

INNCRNIES

En un principio, se debe determinar la cantidad de operarios que
trabajaran en la planta. Se asume que la planta trabaja las 24hs del dia.
Luego, se deberan realizar 3 turnos de 8 hs dando 6 trabajadores para
completar las horas hombre por dia calculadas.

El limite maximo de horas semanales es de 48hs, por lo que cada operario
trabajara 6 dias a la semana. De esa forma se debe realizar un esquema
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rotativo, por lo que se realizara el calculo para 24 trabajadores (siendo 18
fijos y 6 rotativos por dia).

Se recurre a la Federacion Argentina de Trabajadores de Industrias
Quimicas y Petroquimicas (FATIQYP) para el valor del sueldo. De las escalas
salariales convenio 77/89 se extrae el valor para la Categoria B, la cual es
definida como:

“El personal comprendido en esta categoria, deberd poseer
conocimientos badsicos del proceso que realiza, siendo éstos de relacion
directa con la marcha normal y buen funcionamiento de las unidades

operativas donde se desempene.”

Ademas del salario se considera una suma fija solidaria impuesta por la
federacion, pago de aguinaldo (se liquidan 13 meses por ano) y cargas
sociales (35%) .

En la Tabla 80 se resumen los costos asociados a la mano de obra
determinados por lo anteriormente mencionado.

Tabla 80
Cdlculo de costo de mano de obra
Monto
Por hora ($) 3.3750
Por jornada ($) 26.999,8
Por mes ($) 6479942
Suma fija solidaria mensual ($) 257.966,8
Cargas sociales mensual (35%) ($) 226.798,0
Salario bruto anual por operario ($) 14.725.867,4
Salario bruto anual por dotacién ($) 356.100.935,4
Salario bruto anual por dotacién (u$s) 357.685,5

Nota: De elaboracién propia. Valor de dolar actualizado al 14/09/2024

Costo de supervision

El costo de supervision se puede estimar como el costo de un operario por
turno que cobrara un 35% mas que el operario de Categoria B. De esta
forma se considera la necesidad de 4 supervisores. Los costos de
supervision se resumen en la Tabla 81.
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Tabla 81

Cdlculo de costo de supervision

Monto
Numero de supervisores 4
Salario bruto mensual por supervisor ($) 1.438.936,3
Salario bruto anual por supervisor ($) 18.706.172,1
Salario bruto anual por dotacién ($) 74.824.688,2
Salario bruto anual por dotacién (u$s) 751576

Nota: De elaboracién propia. Valor de ddlar actualizado al 14/09/2024

Costo de servicios

El parque industrial elegido para la locacion de la planta cuenta con todos
los servicios necesarios. El costo de consumo de los diferentes servicios se
calcula en base a los valores del distribuidor y las cantidades consumidas.

-Gas natural

Como se menciond anteriormente la caldera de fluido térmico puede
utilizar un amplio rango de combustibles liquidos y gaseosos. El parque
industrial San Lorenzo posee cobertura para la distribucion de gas natural
por las empresas Litoral Gas.

Para el cumplimiento de los requerimientos de calefaccion necesarios de la
caldera se necesita una potencia de 6.417,6 kKW (calor necesario para el
fluido térmico). Sin embargo la caldera posee una eficiencia del 90% por lo
gue se asume una potencia necesaria de 7.059,4 kW. De forma de facilitar
el calculo y trabajar de forma similar al sistema de facturacion, se dividira el
consumo en servicio mensual, siendo este igual a 5.082.739 kWh.

Utilizando la capacidad calorifica del gas natural se calcula el volumen
mensual requerido. Este caudal nos posiciona en una tarifa de Gran
Usuario (minima diaria de 10.000 m?). Sin embargo, dentro de este tarifario
se puede contar con servicio ininterrumpido o con posibilidad de
interrupcion. Debido a la necesidad constante de calefaccion se decide
contratar el servicio ininterrumpido, clasificando nuestro consumo como
“Gran usuario FD". Dentro de esta tarifa se tienen distintos factores que se
tienen en cuenta en la Ecuacion 45, de la cual se obtiene el costo anual por
consumo de gas.
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Ecuacion 45

Cdlculo del costo anual por consumo de gas

$

mes

CA = 12mesx (CF

m3 $ $ $
+ V—mes x(CVE + CRW + CTﬁ))

Donde:

CA=Costo anual
CF=Cargo fijo
V=volumen

CV=cargo variable
CR=Costo por reserva
CT=Costo de transporte

Mediante estas tarifas y el consumo se obtienen los valores mostrados en la
Tabla 82.

Tabla 82

Consumo de Gas Natural

Servicio-mensual

Calor caldera (kW) 7.059,36
Energia-calor (kwh) 5.082.739,2
Gas Natural

Capacidad calorifica (kWh/m?3) n,7
Volumen necesario (m3/mes) 434 4022

Tarifas industriales

Cargo Fijo ($/mes) 871.094,2
Cargo variable ($/m3) 3,64
Costo por reserva ($ dia/m3 mes) 22116
Costo de transporte ($/m3) 23,0
Costo

Por metro cubico ($/m3) 249,81
Total anual ($/afo) 1.302.250.846,84
Total anual (u$s/afio) 1.308.045,5

Nota: De elaboracién propia. Valor de dolar actualizado al 14/09/2024
-Electricidad

Para el calculo de la potencia total necesaria se sumaron las potencias de
los equipos descritas en el Anexo M y se agregd un 10% mas para cubrir
cualquier uso imprevisto.

El consumo eléctrico se divide en 3 franjas horarias:
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e Pico:del18a23hs
e Valle:de23a6hs
e Resto:de6al8hs

El consumo en cada franja horaria tiene distintas cargas por potencia y
precio, por lo que se calcula el precio ponderado como lo indica la
Ecuacion 46. El costo variable mensual se calcula como lo indica la
Ecuacion 47 y el costo total mensual como lo indica la Ecuacion 48.

Ecuacion 46

Precio ponderado

p $ _ 5hsxppm+6hsxp kWh +13hs x pr kWh
kWh 24hs
Donde:
e P=Precio
e pp=Precio pico
e pv=precio valle
e pr=precio resto

Ecuacion 47

Costo variable mensual
CV— = 30dias x 24hs x P m + Cpp W + Cpv -7 + Cpr

Donde:

CV=Costo variable
P=Precio

Cpp=Cargo potencia pico
Cpv=Cargo potencia valle
Cpr=Cargo potencia resto

Ecuacion 48
Costo total mensual

T = cv-ixpoT 22X 4 cc2-
mes kw mes mes
Donde:
CT=Costo total
CV=Costo
PoT=Potencia total
CC=Cargo comercial

El proveedor de energia eléctrica de la provincia de Santa Fe es Energia
Provincial de la Energia de Santa Fe (EPE). Por el consumo necesario
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(mayor a 300 kW mensuales) se encuadra en la tarifa Parque industrial B2
(PB2). Los valores tarifarios y calculos totales se encuentran en la Tabla 83.

Tabla 83

Consumo de energia eléctrica

Servicio-mensual
Potencia total necesaria (kW) 3411
Energia necesaria mensual (kWh/mes) 245.591,3
Tarifas Industriales

EPE, PB2 consumo mayor a 300kW
Cargo comercial ($/mes) 30.928,54
Cargo por potencia hora pico ($/kW mes) 10.194,20
Cargo por potencia fuera de pico ($/kW mes) 45455
Cargo por potencia adquirida ($/kW mes) 3.464,7
Cargo variable por energia demandada en pico ($/kWh) 81,0
Cargo variable por energia demandada en resto ($/kWh) 78,3
Cargo variable por energia demandada en valle ($/kwh) 76,8
Costo
Costo variable mensual ($/kW mes) 74.728,7
Costo fijo mensual ($/mes) 30.928,5
Por kWh ($) 103,9
Total anual ($/afo) 306.249.595,2
Total anual (U$s/afio) 307.612,3

Nota: De elaboracién propia. Valor de dolar actualizado al 14/09/2024

Cabe destacar que no se incluyen los gastos energéticos para oficinas
administrativas, luminarias ni elementos de uso comun como microondas,
heladeras, etc. ya que se tienen en cuenta en los costos fijos de
administracion y direccion.

-Agua

En el proceso de producciéon de acido lactico hay etapas donde el agua se
requiere y otras en donde se produce. Se ha mencionado anteriormente
qgue el agua producida se utilizara para diferentes fines. Parte de ella se
recircula hacia el reactor, y parte se utiliza para diluir la glicerina que se
recircula hacia los tanques de almacenamiento de materia prima como se
menciono al principio de este capitulo. Por otro lado también se requiere
agua para reposicion en la torre de enfriamiento y para el uso y consumo
del personal.
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Se debe determinar entonces cuanta agua es requerida y cuanta de la
producida puede ser aprovechada. Para ello se determinan las siguientes
ecuaciones:

Dilucion de la glicerina 90% recirculada a 50% (Ecuacion 49).

e Reposicion de agua perdida en el circuito cerrado de la torre de
enfriamiento debido a pérdidas por evaporacion y purgas (Ecuacion
50).

e Uso y consumo del personal (Se tiene en cuenta a aparte ya que
debe ser agua potable)

Ecuacion 49

Consumo de agua para dilucion de la glicerina recirculada

Agua ;n—:s = Caudal glicerina 80% gy (% — 1) /1000 T’;%

mes

Ecuacion 50

Consumo de agua para reposicion

Agua 3 — Caqudal agua circuito g factor
mes mes

Donde:
e factor=3.75% (1% del agua total cada 5.5°C de cambio de temperatura, brindado
por el fabricante para el calculo de las pérdidas totales, que tiene en cuenta la
evaporaciony la purga).

El uso y consumo de agua potable del personal se asume de 3 m? por
persona al mes, obtenido de las recomendaciones de la Organizacion
Mundial de la salud para el cumplimiento de las necesidades basicas (ONU,
2010). Se considera el consumo para los 43 empleados.

Luego, se plantean los calculos teniendo en cuenta todos los consumos
mencionados y el aporte de agua proveniente del proceso. Los resultados
se encuentran en la Tabla 84, junto con los costos del servicio. Se puede
observar que el consumo es mayor a la produccion, por lo que se requerira
del servicio de agua de red.
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Tabla 84

Consumo de agua potable

Servicio-mensual

Volumen reposiciéon torre enfriamiento mensual (m3) 6.114,54
Volumen disolucién de glicerina recirculada (m3) 239,8
Volumen de agua que se produce en el proceso (m3) 484423
Operarios-mensual

Volumen agua por persona (m3/mes) 30
Volumen total de agua necesario (m3/mes) 1.639,1
Tarifas

Cargo fijo (bimestral) ($/bimestre) 4.932,0
Costo variable ($/m3) 3724
Costo

Por m3 ($) 3739
Total anual ($/afo) 7.355.026,65
Total anual (u$s/afio) 7.387,8

Nota: De elaboracién propia. Valor de dolar actualizado al 14/09/2024

Costo de Mantenimiento

Este costo abarca todos aquellos gastos en materiales y mano de obra
empleados en planes de mantenimiento preventivo y en reparaciones
debido a roturas o a imperfectos. Se considera que se requerira un bajo
costo, por lo que se estima como el 2% de la inversion fija.

Costo de suministros

Dentro de los costos de suministros se encuentran todos aquellos
necesarios para el funcionamiento y mantenimiento de la planta. Ademas
se considera todo el equipamiento y provisiones requeridas para el proceso
gue no son las materias primas. En este caso, el mayor costo provendra del
catalizador utilizado en el reactor y se utilizara este costo para estimar el
costo de los suministros. Como no se dispone de datos de desactivacion
del catalizador, se considera un cambio completo anual del mismo. De esta
forma se necesitan 5000kg del catalizador en stock.

No se encuentran datos en bibliografia acerca del precio de mercado del
catalizador utilizado. Es por ello que se analizan diferentes tipos de
catalizadores de cobre para obtener un rango de precio adecuado que
permita la estimacion se su costo. Estos se encuentran en la Tabla 85.
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Tabla 85

Analisis de mercado de catalizadores de cobre

Catalizador Precio (u$s/kg) Proveedor
Cu-zn-al 70 Liaoning Haitai Sci-Tech Development Co.
Cu-Zn en alumina 75,74 Pingxiang Nianxiang Chemical
Cu Zn en alumina 50 Shandong Dengzhuo Chemical Co.

Nota: de elaboracion propia

El catalizador se encuentra actualmente en etapas de desarrollo, por lo que
aun no hay rangos de precio para este tipo de tecnologia en el mercado.
Segun el paper del ano 2018 de Baddour et al, el precio de un catalizador
heterogéneo en etapa precomercial se puede aproximar por una suma de
costos por etapas. Si se asume que el costo de preparacion del catalizador
Cu/C deseado es similar al costo del catalizador Pt/C analizado en dicho
articulo, se obtiene un valor para el catalizador de 752 u$s/kg. Cabe
destacar que el costo del platino no se encuentra incluido dentro de la
estimacion (Baddour,2018) y es por ello que es adecuado estimar el costo a
partir de este precio ya que ambos catalizadores (el utilizado en el proyecto
y el mencionado en el articulo) son del tipo metales soportados en
carbono.

Se decide utilizar el costo de 75,2 u$s/kg ya que se encuentra en el rango
de precios obtenidos en la Tabla 85 y tiene en cuenta la tecnologia
aplicada.

Costo de laboratorio

Estos costos tienen en cuenta los gastos en ensayos de laboratorio
realizados en los analisis de calidad del producto y otros. Se estima entre
un 2y 20 % del costo de mano de obra directa. Como el personal de calidad
y los analisis no seran numerosos (ya que son Unicamente dos productos)
se considera un 5% del costo de mano de obra directa como costo de
laboratorio.

Costo de regalias vy patentes

No se consideran estos costos para este proyecto.

Costos Fijos

Los costos fijos en una planta industrial son aquellos que se mantienen
constantes a lo largo del tiempo, independientemente del nivel de
produccion. Estos costos no varian con la cantidad de productos fabricados
y suelen estar presentes incluso si la planta no esta operando. Entre ellos se
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encuentran los costos de inversion; los costos de venta y distribucion; los
costos de direccion y administracion y los costos de investigacion y
desarrollo.

El resultado de los costos fijos se observa en la Tabla 86.

Tabla 86

Costos fijos

Costos fijos Valor anual (u$s) Estimacion utilizada
Costos de depreciacion 873.214,36 Método legal (e=1/20 y L=0,1*IF)
Costos de | Costo de impuestos 291.071,45 (1.5% IF)
inversion Costo de seguros 145.535,73 Costo medio (0,75% IF)
Costo de financiaciéon 0,00 Financiacién propia
Costo de ventas y distribucion 1.951.275,00 prﬁi;::ig gz?\\//znizzt;nkzg; S%
Costo de administracion y direcciéon 107.305,64 Costo medio (30% de MO)
Costo de investigacion y desarrollo 780.510,00 Costo mj:r:(za(sz?niea:gsg)reso por
Costos fijos totales 4.148.912,19
Costo fijo unitario 134,23

Nota: El costo unitario estd definido por ton de dcido Idctico

En los siguientes apartados se describiran en detalle los costos tenidos en
cuentay su estimacion.

Costos de inversion

Los costos fijos de inversion son aquellos que forman parte de la inversion
inicial de la planta industrial y no dependen del nivel de produccion, pero
gue representan gastos que la empresa deberd afrontar desde el inicio del
proyecto.

Costos de depreciacion

Son aquellos costos asociados a la disminucion del valor de los activos fijos
(equipos, edificios, maquinaria) debido al desgaste o la obsolescencia,
repartido a lo largo del tiempo. Este deterioro del valor se registra como
gastos operativos a tener en cuenta en los costos de inversion. Los costos
de depreciacion se calculan mediante la Ecuacion 51.

Ecuacion 51

Cdlculo de los costos de depreciacion
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Costo de depreciacion anual = e. (IF — L)

Donde:
e e=factor de depreciacion anual (depende del método elegido)
e IF=Inversion Fija
e [ =valor residual o de reventa de un bien

Existen diferentes métodos para calcular los costos de depreciacion. Estos
deben obedecer la recuperacion del capital invertido, el mantenimiento de
un valor de libro cercano al verdadero, ser de facil aplicacion y ser
aceptables por la legislacion vigente. En Argentina, la legislacion permite
depreciar unicamente mediante el método de la linea recta. Este método
determina que la depreciacion anual es uniforme, y su factor de
depreciacion anual (e) se determina mediante la Ecuacion 52.

Ecuacion 52

Factor de depreciacion anual segun el método de la linea recta
e=1/n

Donde:
e e=factor de depreciacidén anual (depende del método elegido)
e n=vida util del proyecto

De ésta forma se determinan los costos tomando 20 anos de vida util de
los equipos y estimando el valor residual como un 10% de la Inversion Fija.

Costos de impuestos

En estos costos se incluyen los impuestos fijos a la propiedad, los cuales no
incluyen el impuesto sobre las ganancias. Estos costos varian dependiendo
de las leyes vigentes en el territorio donde se opera. La carga impositiva
esta determinada por la ubicacion de la planta industrial; las instalaciones
situadas en areas urbanas suelen enfrentar impuestos mas altos en
comparacion con aquellas en regiones menos pobladas. El costo de los
impuestos se suele estimar entre el 1-2% de la Inversion Fija. Se decide
estimarlo como el 1,5% de la Inversion Fija.

Costos de seguros

Los costos de seguros varian segun el tipo de proceso e incluyen
principalmente todos los seguros necesarios para la propiedad (pdlizas
contra incendio, robo parcial o total), para los productos (pérdidas totales o
parciales) y para el personal de la planta. Por lo general este costo se
estima entre un 0.5y 1 % de la Inversion Fija. Se decide calcular los costos
de seguro como un 0,75% de la Inversion Fija ya que las tareas realizadas
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por los operarios implican un riesgo moderado, dado que se trabaja con
materiales corrosivos.

Costos de financiacion

Estos costos tienen en cuenta una posible financiacion mediante créditos
gue puedan poseer intereses. En el caso de este proyecto sera financiado
por capital propio, por lo que no se generaran costos de financiacion.

Costos de ventqa y distribucion

Los costos de venta y distribucion incluyen todos los costos asociados a la
distribucion de productos terminados, costos de almacenamiento,
transporte de materias primas y manejo de inventarios. Dentro de ellos se
incluye:

e Gastos de las oficinas de ventas.
Salarios , comisiones y viaticos de viajes del personal de ventas.
Gastos en transporte y almacenamiento de producto terminado.
Gastos de servicio técnico.
Gastos extras (Ej. ferias).

En general, este costo se estima como un porcentaje de los ingresos por
ventas anuales. El rango de este porcentaje suele ser de 1 a 5%. Sin
embargo, puede llegar a ser de entre un 5% a un 10% si el producto es
nuevo en el mercado, como es el caso del producto de este proyecto. Es
por ello que se estiman los costos como un 5% de los ingresos por ventas
anuales. A pesar de ser un producto novedoso en el mercado, su venta a
granel nos permite optimizar los recursos destinados a marketing y ventas.
En lugar de invertir en amplias campanas promocionales, nos
enfocaremos en captar un cliente estratégico que valore este productoy lo
demande en grandes volumenes. Esta aproximacion nos permitira
establecer una relacion comercial sélida y rentable desde el inicio.

Costos de administracion y direccion

Estos costos incluyen todos los gastos asociados a la gestion vy
funcionamiento del proyecto. Dentro de los mismos se encuentran el
salario del personal de administracion, servicio de medicina laboral,
iNnsuMos y servicios necesarios de las oficinas (telefonia, internet, energia
eléctrica, limpieza, seguridad) y transporte, entre otros. Se estima entre un
20 y 40% del costo de la mano de obra directa. Se toma un valor
intermedio del 30% para el calculo de estos costos.
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Costo de investigacion y desarrollo

Estos costos se encuentran asociados a la innovacion de los productos y de
los procesos. Estos gastos incluyen salarios del personal, equipos,
materiales, suministros y otros elementos necesarios para el desarrollo de
un nuevo producto y la innovacion en cuanto al proceso. En el caso de este
proyecto, al ser un proceso nuevo en la industria, con el uso de un
catalizador que se encuentra en investigacion, se decide estimar los costos
como un 2% de los ingresos por ventas anuales. No se estima mas elevado
ya que no se desarrollaran nuevos productos sino que la investigacion se
enfocara en el proceso actual y su optimizacion.
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CUADRO DE FLUJOS DE FONDOS

A continuacion se realizara el cuadro de flujo de fondos, una herramienta
gue brinda informacion sobre los ingresos y egresos de la empresa en un
periodo de tiempo determinado (en este caso se realiza ano a ano durante
el periodo de vida del proyecto), como asi también su relacion de efectivos
provenientes de las actividades econdmicas en dicho periodo.

El cuadro de flujo de fondos es fundamental para la gestion interna de la
empresa que permite mantener un equilibrio adecuado entre ingresos y
egresos. Facilita la anticipacion de las necesidades de efectivo a lo largo del
tiempo, lo que es crucial para evitar problemas de liquidez. Ademas,
permite a la empresa gestionar de manera eficiente sus fuentes de
financiamiento disponibles, asegurando que se utilicen de manera éptima
y que se minimicen los costos financieros. Este cuadro no solo ayuda a
identificar oportunidades para mejorar la eficiencia en la gestion del
capital, sino que también es clave para la planificacion estratégica. Es
esencial para mantener la estabilidad financiera de la empresa y garantizar
su capacidad de crecimiento y adaptacion en el largo plazo.

El cuadro de flujo de caja se encuentra en el Anexo P.
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ANALISIS DE RENTABILIDAD

Para evaluar la rentabilidad de un proyecto se definen distintos métodos
gue proporcionen una medida comparable de la rentabilidad. De esta
manera, se podra comparar la rentabilidad entre distintos proyectos o
cuantificar el impacto en la rentabilidad de variaciones en las estimaciones
de los costos.

Los criterios para la evaluacion de la rentabilidad de los proyectos pueden
clasificarse segun tengan en consideracion o no la variacion temporal. A los
meétodos que tienen en cuenta el valor temporal del dinero se los
denomina dinamicos, mientras que los que no lo consideran se los conoce
como estaticos.

En este caso se decide utilizar dos métodos dinamicos (TIR y VP) y otro
estatico (Tiempo de repago).

Ademas, se debe definir la Tasa de Retorno Minima Aceptable (TRMA), el
cual es el rendimiento minimo que se espera obtener de la inversion. La
TRMA suele fijarse de acuerdo a las expectativas de retorno de la empresa,
el nivel de riesgo del proyecto y las oportunidades alternativas de inversion.
En este caso se decide fijar el TRMA en 15%.

Tiempo de Repago

El tiempo de repago se define como el minimo periodo tedricamente
necesario para recuperar la inversion fija depreciable en forma de flujos de
caja del proyecto.

En la Figura 57 se grafica el Flujo de Caja Acumulado (FCA) en funcién del
tiempo de vida del proyecto.

En este caso el flujo de caja en el ano cero sera la inversion depreciable,
mientras que el tiempo de repago se alcanza cuando el flujo de caja
acumulado es cero, es decir, cuando la grafica intersecciona el eje de las
abscisas. Luego, se observa que el tiempo de repago sera entre 9y 10 anos.

Existen criterios de rentabilidad a partir del Tiempo de Repago, en funciéon
de la complejidad del proyecto. En general se suele utilizar como criterio
qgue el tiempo de repago sea menor a la mitad del tiempo de vida del
proyecto. En este caso, se cumple dicho criterio. Sin embargo, no puede
asegurarse que el proyecto sea rentable unicamente con esta evaluacion,
ya que el tiempo de repago suele ser utilizado como un método auxiliar.
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Figura 57

Flujo de caja acumulado (FCA) vs tiempo de vida
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Nota: de elaboracion propia

Tasa interna de retorno (TIR)

Este método tiene en cuenta el valor temporal del dinero invertido y
determina la tasa de interés (TIR) a la cual los ingresos futuros del proyecto,
descontados al valor presente, son iguales a los costos iniciales de
inversion. En otras palabras, la TIR es la tasa de interés que deberia
aplicarse anualmente al flujo de caja de tal manera que la inversion original
sea reducida a cero durante la vida del proyecto.

Para determinar el TIR se aplica la Ecuacién 53.

Ecuacion 53
Tiempo de Repago (TIR)

20
0=y —<4—_|T
=1 (14TIRY

Donde:
- IT: inversién total
- FCj: flujo de cajaen el afoj

Luego, la TIR determinada resulta en 5%.
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Existen criterios de rentabilidad a partir del TIR y su comparacion con la
TRMA. Si el TIR es mayor al TRMA se suele asumir que el proyecto es
aceptable. Por lo tanto, en este caso si bien el tiempo de repago fue menor
al tiempo de vida medio del proyecto, como el TIR < TRMA no se puede
afirmar que el proyecto sea rentable.

Valor Presente (VP)

Este método compara los valores presentes de todos los flujos de caja con
la inversion original. Supone igualdad de oportunidades para la reinversion
de los flujos de caja a una tasa de interés asignada previamente. En este
caso se asigna la tasa de descuento como el 10%, aunque dependera su
valor de la estructura del costo del capital, el riesgo del proyecto, del costo
del financiamiento, entre otros factores. Cabe destacar, que hay empresas
gue consideran su TRMA igual a la tasa de descuento, aunque no siempre
esto es asi, pues depende de las expectativas de retorno de la organizacion
y el riesgo del proyecto.

Conceptualmente, el valor presente es la cantidad de dinero requerida al
comienzo del proyecto, ademas de la inversion total, que invertida a una
tasa de interés preasignada, pueda producir ingresos iguales a, y al mismo
tiempo que, los flujos de caja del proyecto.

Para determinar el TIR se aplica la Ecuacién 54.

Ecuacion 54

Valor Presente (VP)

20 FCi
VP = LT
j§1 (1+i)

Donde:
- i: tasa de descuento = 10%
- IT: inversion total
- FCj: flujo de cajaen el afhoj

Luego, el valor presente para este proyecto resulta en -9.9 millones de u$s.

Para evaluar la rentabilidad a partir de este método, se considera que si el
valor presente de los flujos de caja es mayor que el valor de la inversion
total, entonces el proyecto es aceptable. Es decir, este método plantea que
el proyecto debe aceptarse cuando su VP sea superior a cero. Luego, se
llega a la misma conclusion que el TIR: que el proyecto no es rentable bajo
las condiciones fijadas.
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ANALISIS DE SENSIBILIDAD

En cuanto al analisis de sensibilidad su objetivo es cuantificar el efecto en
la rentabilidad del proyecto frente a cambios en los costos operativos y de
inversion. Se decide utilizar el TIR para evaluar el impacto de las
modificaciones efectuadas.

Costos de materia prima

En primer lugar, se decide evaluar el impacto de la variacion en el costo de
la materia prima en la rentabilidad del proyecto, ya que representan el 89%
de los costos operativos. Particularmente, se propone analizar la variacion
del costo por tonelada de la glicerina 50%, ya que debido a su alta oferta
como residuo de bajo valor comercial se espera que el costo pueda ser
menor. Se decide no analizar la posibilidad que ocurra el escenario
contrario, donde el valor de la glicerina sea mayor, ya que el proyecto en las
condiciones iniciales resultd no rentable, por lo que no se podran sacar
otras conclusiones del aumento de su costo.

A continuacion, en la Figura 58, se esquematiza el efecto en la TIR frente a
cambios porcentuales negativos en el costo por tonelada de glicerina 50%
(costos menores).

Figura 58

Andlisis de sensibilidad - Costos Materia Prima - Glicerina 50%P/P

® TIR == == TRMA
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0
-80,00% -40,00% 0,00%

Variacion % costo glicerina por ton

Nota: de elaboracion propia

En la Figura 58 se observa que frente a variaciones negativas del costo de
la glicerina mayores al 20% en valor absoluto, el TIR resulta mayor al TRMA.
Ademas, el VP resulta mayor a 0. Luego, en ese caso se puede decir que el
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proyecto resulta aceptable ya que cumple con los criterios de rentabilidad
propuestos.

Inversion en equipos

Como se menciono anteriormente la estimacion de la inversion en equipos
esta sujeta al error propio de las estimaciones de +-25%. Luego, como la
variacion en la inversion en equipos repercute en las demas estimaciones
de la inversion fija y capital de trabajo, se decide evaluar el impacto del
error de la estimacion en la rentabilidad del proyecto.

A continuacion, en la Figura 59, se esquematiza el efecto en la TIR frente al
error de la estimacion de la inversion en equipos.

En la Figura 59 se denota que si bien el error en la estimacion de la
inversion en equipos tiene un impacto apreciable en la TIR, no representa
un cambio en la rentabilidad del proyecto, siendo el TIR < TRMA.

Figura 59

Andalisis de sensibilidad - Inversién en Equipos
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Variacion % inversion en equipos
Nota: de elaboracion propia

Ingresos por ventas

En cuanto al ingreso por ventas, se evalUa el impacto en la variacion del
precio de venta por tonelada del acido lactico 90% y 1,2 propanodiol 90%.

A continuacion, en la Figura 60, se esquematiza el efecto en la TIR frente a
la variacion en el precio de venta de los productos.
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Figura 60

Andalisis de sensibilidad - Ingresos por ventas
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Nota: de elaboracion propia

En la Figura 60 se denota que el TIR es mucho mas sensible a la variacion
del precio por tonelada del acido lactico que del PG. Ademas, frente a una
variacion positiva en el valor del acido lactico mayor a 12% resulta el TIR >
TRMA. Ademas, el VP resulta mayor a cero. Luego, en dichas condiciones se
podra decir que el proyecto resulta aceptable ya que cumple con los
criterios de rentabilidad propuestos.
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CRONOGRAMA DEL PROYECTO

Realizar un cronograma para la construccion y puesta en marcha del
proyecto es de suma importancia ya que permite organizar y gestionar
adecuadamente el tiempo, recursos y actividades para garantizar que el
proyecto se complete de manera eficiente y dentro del presupuesto.

El cronograma permite planificar actividades de manera secuencial y en
paralelo, asegurando que las tareas criticas se completen a tiempo sin
retrasos innecesarios. Ademas, ayuda a controlar el presupuesto, evitando
sobrecostos por demoras o ineficiencias. Permite visualizar los picos de
inversion y asignar recursos financieros segun las fases del proyecto.

De ésta forma, se facilita la coordinacion entre distintos equipos
(ingenieros, constructores, contratistas, proveedores) y asegura que todos
trabajen en sintonia con los tiempos establecidos.

Las etapas clave que deben encontrarse en el proyecto son los periodos de
diseno y planificacion (Ingenieria basica y en detalle), el periodo de
construccion (donde se considera el tiempo de ejecucion para la
instalacion de estructuras, equipos y sistemas de la planta) y el periodo de
pruebas y puesta en marcha (donde se consideran las actividades de
comisionado, pruebas operativas y ajustes necesarios para iniciar
operaciones).

En la Tabla 87 se muestra el cronograma propuesto para este proyecto.

Tabla 87

Cronograma del proyecto

Mes

Etapa

22

23

24

Ingenieria Basica

Ingenieria en Detalle

Edificacion y construccién de la planta

Compra y recepcién de equipos

Montaje y conexidn de servicios

Supervision de montaje

Montaje de equipos

Reclutamiento y seleccién del personal

Capacitaciéon del personal

Comisionado

Pruebas hidraulicas

23]




Puesta en marcha

Optimizacion del proceso

Nota: de elaboracion propia
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CONCLUSION

El objetivo principal de este proyecto fue evaluar la factibilidad técnica y
econdmica de la produccion de acido lactico empleando glicerina cruda
como materia prima, un subproducto obtenido del proceso de fabricacion
de biodiésel. De este modo, se buscd transformar un residuo industrial en
un producto de alto valor agregado mediante una serie de reacciones que
le otorgaran caracteristicas competitivas en el mercado.

A pesar de los esfuerzos en el diseno de procesos enfocados en maximizar
la eficiencia y minimizar los costos, el analisis econdmico final mostré que
el proyecto no resulta rentable. Los factores principales que contribuyeron
a este resultado fueron los altos costos de produccion y la imposibilidad de
comercializar el acido lactico a un precio superior al valor de mercado, lo
cual impide lograr un margen de rentabilidad aceptable.

Durante el desarrollo del proyecto, se brindd especial atencidon al analisis de
las variables de proceso para equilibrar la eficiencia, los costos y la
operatividad de cada una de las etapas involucradas. Como parte de esta
estrategia, se implementd una integracion energética rigurosa, y se
propuso la reutilizacion del agua en el proceso, disminuyendo al maximo el
consumo de recursos hidricos, gas y electricidad. Este enfoque subrayo el
compromiso del proyecto con la sostenibilidad y la reduccion del impacto
ambiental.

Existen variadas recomendaciones y estrategias que se pueden aplicar
para lograr mejorar la rentabilidad del proyecto, como una optimizacion
del proceso que involucre la utilizacion de otras materias primas de menor
costo, la evaluacion de nuevos mercados en donde el precio de venta del
acido lactico mezcla racémica sea mas elevado, y un plan de negocios
estratégico que permita llevar el proyecto al éxito. Se destaca también la
opcioén de la valorizacion de subproductos y desechos que permitan que el
proyecto resulte rentable.

Este proyecto ofrecid valiosas lecciones sobre los desafios y complejidades
asociados con la produccion de acido lactico a partir de residuos
industriales. Aunque la rentabilidad no fue alcanzada en esta instancia, el
conocimiento adquirido sienta una base soélida para futuras iniciativas de
valorizacion de subproductos en la industria, destacando la importancia de
la innovacion en el uso de residuos y la eficiencia de los recursos.
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CAPITULO 7: VALORIZACION DEL SULFATO DE SODIO
RESUMEN EJECUTIVO

Este capitulo aborda la valorizacién del sulfato de sodio, un subproducto
del proceso de neutralizacion con acido sulfurico. El objetivo de esta
propuesta es reducir los residuos generados y ademas aumentar los
ingresos por venta de la sal tratada, y por lo tanto mejorar la rentabilidad
del proyecto.

Para ello, se plantea el diseno de sistema de secado rotativo. El secador
rotativo disefado opera mediante un flujo de gas a contracorriente y
permite alcanzar una humedad residual en el solido del 0,2%, condicion
requerida para cumplir con el estandar de pureza comercial del 99% de
sulfato de sodio.

El sistema incluye, ademas, un burner o quemador para generar el gas de
secado mediante la combustion de gas natural, junto con un forzador que
impulsa el aire a través del equipo. Estos componentes aseguran una
temperatura y humedad 6ptimas para el secado.

El diseno final del secador, con una longitud de 3,75 m y un diametro de
0,75 m, cumple con las recomendaciones practicas y garantiza la
estabilidad del proceso.

La valoracion econdmica de esta expansion proyecta ingresos adicionales
de u$s 52 millones anuales, con una inversién del 7% adicional y una
variacion de los costos operativos del 2% para el componente variable y 12%
para el fijo. Por otra parte, se estima que el tiempo de repago de la
inversion resultara entre 4 y 5 anos. Ademas, el analisis del valor presente y
de la TIR confirma la rentabilidad del proyecto bajo las condiciones
establecidas.

En conclusion, este enfoque contribuye a una produccidon mas sustentable,
con nuevas oportunidades de ingresos y un impacto ambiental reducido,
alineado con los principios de economia circular.
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ESTUDIO PRELIMINAR

En los capitulos anteriores se menciono la formacion sulfato de sodio como
subproducto de la neutralizacion con acido sulfurico. Ademas, en el
Capitulo 6 se decidi® no comercializar este producto ya que no se
encontraba en las condiciones requeridas de humedad y pureza para su
comercializacion, por lo que fue considerado un desecho en las etapas
iniciales del proyecto.

Definicion del proyecto

En este proyecto de expansion de la planta, se propone la valorizaciéon del
sulfato de sodio, el cual, de acuerdo con el diseno actual, no se encuentra
en condiciones aptas para su comercializacion, por lo que es considerado
un desecho en el proyecto principal. Al ser ésta corriente la Unica que
actualmente no se esta aprovechando en la planta, su puesta en valor para
la venta permitiria que no genere ningun desecho en este proceso.

De desecharse, la eliminacion final del producto quimico debe considerar
el impacto del material en el ambiente. Se debe tener en cuenta la
migracion potencial en el aire, el suelo o el agua ya que existiran efectos
sobre la vida animal, acuatica y vegetal. Si el sulfato de sodio, contaminado
con otras impurezas, se desecha en cuerpos de agua (rios, lagos o mares),
puede alterar la salinidad, afectando la flora y fauna acuaticas. Un aumento
en los niveles de sulfato puede danar organismos sensibles y alterar los
ecosistemas. Puede acumularse en el suelo y afectar su estructura
guimica, reduciendo su capacidad de retener agua y nutrientes, lo que
impacta negativamente el crecimiento de las plantas. Ademas, en
concentraciones elevadas, es toxico para organismos acuaticos. Es por ello
que, de no ser reutilizado, se debe tratar para asegurar que su
concentracion de vertido sea la indicada por la ley para no causar ningun
desequilibrio medioambiental.

La revalorizacion de este subproducto fomenta la adopcién de practicas
mas sostenibles y eficientes, alineadas con los principios de la economia
circular. Este proceso no solo reduce el impacto ambiental, sino que
también genera nuevas fuentes de ingresos al convertir un desecho en un
producto comercializable, como en el caso del sulfato de sodio anhidro,
cuyo precio de venta es mas elevado que el sulfato de sodio con mayor
nivel de impurezas.

La expansion de la planta para incluir la produccién de sulfato de sodio
anhidro representa una oportunidad clave para mejorar la rentabilidad del
proyecto en su totalidad. Esto se debe a que el sulfato de sodio, que de otro
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modo seria desechado, se convierte en una oportunidad para generar
valor. En este sentido, resulta fundamental evaluar tanto los costos de
inversion inicial como los ingresos adicionales proyectados, con el fin de
demostrar que este enfogque no solo es ambientalmente responsable, sino
gue también optimiza la rentabilidad global del proyecto.

Es por ello que se propone en este capitulo disehar el proceso de
produccion del sulfato de sodio anhidro y evaluar nuevamente la
rentabilidad del proyecto con este agregado.

Sulfato de sodio: Descripcion, propiedades y usos

El sulfato de sodio es una sal inorganica cristalina de elevada solubilidad en
agua y baja solubilidad en solventes organicos (a excepcion de la glicerina).
A pesar de su baja toxicidad, es nocivo para los humanos al ser ingerido. Sin
emlbargo, no provoca irritacion en la piel o las vias respiratorias.

El sulfato de sodio posee multiples usos. Sus aplicaciones de mayor
relevancia requieren que el mismo se encuentre en su forma mas pura, es
decir en al menos un 99%P/P. Se utiliza para remover trazas de agua en
solventes organicos debido a sus propiedades higroscopicas. También se
usa como aditivo clarificante en el vidrio fundido, ya que ayuda a remover
las burbujas. Es un agente nivelador y aditivo para colorantes en la
industria textil, ya que compensa las cargas negativas y permite que la
tinta se adhiera mas a las telas. Otro de sus usos mayoritarios se da en la
produccion de detergentes en polvo, ya que mejora sus propiedades
mecanicas. Ademas, se utiliza en el proceso Kraft para la fabricacion de
pulpa de celulosa. Entre otros usos minoritarios de la industria, se utiliza en
la fabricacion de adhesivos, como agente blanqueador, agente floculante,
agente desecante, anti-incrustante, regulador de pH, intermediario de
reaccion y como reactivo en el laboratorio. También se utiliza en la
cosmeética y medicina: el sulfato de sodio anhidro es un reponedor de
electrolitos y se utiliza en soluciones isosmodticas para que la
administracion no altere el equilibrio electrolitico normal y no provoque la
absorcion o excrecion de agua e iones.

Debe ser cuidadosamente almacenado en un contenedor aislado
completamente de la humedad ya que es altamente higroscopico.
Ademas debe estar en un lugar ventilado y a temperatura ambiente segun
su ficha de seguridad.

Sus propiedades fisicas y quimicas se describen en |la Tabla 88.
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Tabla 88

Propiedades fisicoquimicas del sulfato de sodio

Férmula Na,SO,
Peso Molecular (anhidro) 142,04 g/mol
Peso Molecular (decahidratado) 322,20 g/mol
Numero de registro CAS (anhidro) 7757-82-6
NuUumero de registro CAS (decahidratado) 7727-73-3
Estado fisico Solido

Color y olor

Blanco e inodoro

Punto de fusién (anhidro)

884 °C a 1013 hPa

Punto de fusion (decahidratado)

32,84 °Cal013 hPa

Densidad (anhidro)

2,671g /cm3a20°C

Densidad (decahidratado)

1,464 g Jcm3 a 20 °C

Solubilidad en agua

Soluble

Nota: Elaboracion propia mediante datos obtenidos de la Base de Datos de Referencia
Estandar del NIST NUmero 69 (Libro del Web de Quimica del National Institute of
Standards and Technology) y del NIH (National Library of Medicine of the United States
Government)

Puede presentar diferentes formas dependiendo del nivel de hidratacion,
siendo los mas comunes el anhidro (sin agua en la red cristalina),
heptahidratado (7 moléculas de agua en la red cristalina) y decahidratado
(10 moléculas de agua en la red cristalina).

Ademas del nivel de hidratacion de la red cristalina, se puede analizar la
estructura cristalina de cada forma. Los cristales del sulfato de sodio
decahidratado estan formados por iones con geometria molecular
octaédrica, de forma que 8 de las 10 moléculas de agua estan unidas al
sodio y 2 son intersticiales (unidas por el hidrogeno al sulfato). Por otro lado
el anhidro puede cristalizar tanto en forma de prisma rectangular con un
paralelogramo en su base con vectores de distinta longitud, los cuales 2
son perpendiculares y otro forma un angulo distinto a 90° con los otros
(monoclinica); o un cristal con un prisma rectangular con un
paralelogramo en su base con vectores de distinta longitud, donde todos
presentan angulos rectos con respecto a los otros (ortorrombico).
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El sulfato de sodio anhidro de mayor comercializacion es el de forma
ortorrombica.

Al solubilizarse en agua existen diferentes niveles de solubilizacion y
geometrias de cristalizacion. En la Figura 61 se observa la informacion de
fase para la solubilidad en agua.

Figura 61

Solubilidad del sulfato de sodio puro en agua con respecto a la temperatura y
concentracion
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Se observa que dependiendo de la concentracion de sulfato y temperatura
de la solucion, se obtiene una solucion solubilizada o una precipitacion en
una de las geometrias posibles.
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Sulfato de sodio proveniente del proceso

Antes de comenzar con el diseno del proceso de revalorizacion del
desecho, se debe primero definir la corriente a tratar. En un principio, se
decidio realizar una simplificacion del sistema al asumir que la corriente de
sulfato de sodio (proveniente de la centrifuga) se encontraba
completamente libre de cualquier otro componente de la mezcla y se
lograba su separacion completa. Sin embargo, en este capitulo tomara
mayor relevancia el analisis de la composicion de dicha corriente y de lo
gue sucede con la sal a lo largo del proceso.

Luego, se inicia el analisis desde el momento de formacion del compuesto
y se continla con su paso a través de los diferentes equipos hasta llegar a
la centrifuga. Se utiliza el grafico de la Figura 61 para encontrar la
solubilidad de la sal en cada equipo y de ésta forma determinar qué masa
se precipita. Para ello, se requiere conocer la temperatura y Ia
concentracion de la sal expresada como %P/P. Cabe destacar que para el
célculo del %P/P en cada equipo se considerd que el sulfato de sodio es
soluble Unicamente en agua y glicerina, ya que se conoce por bibliografia
gue es altamente insoluble en otros compuestos organicos. En la Figura 62
se muestra un esquema para facilitar el seguimiento de los calculos que se
muestran en la Tabla 89.

Figura 62

Esquema simplificado del recorrido del sulfato de sodio a traveés de los equipos
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Tabla 89

Parametros para la determinacion del estado del sulfato de sodio en cada equipo

Reactor de neutralizaciéon| Primer flash | Segundo flash
Temperatura (°C) 230 207,0 123,0
Caudal total (kg/min) 376,3 272,3 191,7
Caudal glicerina (kg/min) 14,89 14,6 14,4
Caudal agua (kg/min) 199,08 98,0 20,2
Caudal de Na2S04 (kg/min) 88,77 88,3 72,6
Fraccién masica (%P/P) 29,3 441 67,7
Solubilidad (%P/P) 32 31,0 29,0
Precipitado (%P/P) 0 13,1 38,7
Caudal precipitado (kg/min) 0 16,1 415
Caudal solubilizado (kg/min) 88,77 72,6 31,1
Total precipitado (kg/min) 57,67
Total solubilizado (kg/min) 31,09
Porcentaje del total 64,97%

Nota: de elaboracion propia

En el reactor el sulfato de sodio se encuentra totalmente solubilizado. En el
primer y segundo flash, debido a las concentraciones y temperaturas a las
gue se encuentra la mezcla, el sulfato de sodio precipita en su forma
ortorrombica con estructura anhidra.

Luego, se define que la centrifuga logra recuperar toda la sal precipitada
en las etapas anteriores. Esta representa el 64,97% del sulfato de sodio total
generado en la neutralizacion. Sin embargo, la corriente de sal que sale de
la centrifuga no es 100% sdlida sino que posee una cantidad de liquido
presente. De bibliografia se sabe que ésta cantidad de liquido varia entre
un 4y un 8 % (Garrett D., 2001), por lo que se decide que la corriente tendra
un contenido de liquidos de un 5%.

Métodos de produccién

El sulfato de sodio puede producirse tanto por tratamiento y mineria de
fuentes naturales como por sintesis quimica. La distribucion en métodos
de produccion es aproximadamente la mitad por procesamiento minero y
la mitad por sintesis quimica (USGS, 2013). Para la mayoria de las
aplicaciones, los productos obtenidos por ambos procesos son utilizados.
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Por otro lado, también se puede obtener sulfato de sodio como
subproducto de otros procesos, como la obtencidn de carbonato de litio o
la producciéon de dicromato de sodio.

Mineria

El sulfato de sodio se produce principalmente por procesamiento de
minerales ya que es el segundo mineral soluble en agua mas comun
encontrado en la naturaleza, Unicamente sobrepasado por el cloruro de
sodio. En su estado mineral se encuentra en distintos tipos de depdsitos y
formas minerales, siendo algunos de los mas importantes:

-Mirabilita (o sal de Glauber)

Mineral decahidratado (Na2504-10H20). Principal explotacion por su

formacion de depdsitos de alta pureza al cristalizar por bajas temperaturas
aun de salmueras complejas. Se trata de un sulfato de sodio muy hidratado
por lo que si se expone al aire seco se deshidrata rapidamente y se
transforma en thenardita. Los principales depdsitos se encuentran en
Estados Unidos, México, Canada, Espana y Rusia

-Thenardita

Mineral anhidro (Na2504). Su formacion se da principalmente en ambientes

aridos. Se encuentra avido de absorber agua por lo que en se convierte
lentamente en mirabilita en presencia de aire humedo. Abunda en las
regiones desérticas de Chile, Peru y Estados Unidos, en las fumarolas del
Vesubio y cuevas volcanicas del Etna (Italia) y amplias regiones de Espana.

-Glauberita

Mineral compuesto de Calcio y Sodio (Na2504 . CaSO4). Es un componente

comun de depdsitos evaporiticos continentales y maritimos o en pequenas
cantidades como sublimados alrededor de las fumarolas y cavidades de
lava basaltica. Sus principales yacimientos se encuentran en Espana, Chile
y Bolivia.

Tanto la glauberita como la thenardita poseen yacimientos menores a la
Mirabilita, por lo que la produccion de sulfato de sodio se debe
principalmente a extraccion de esta ultima.

El procesamiento por via minera posee 4 etapas principales:
e Extraccidn minera

e Lavado de lasalmuera
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e Deshidratacion y secado
e Cristalizacion

Estas etapas se pueden realizar de forma sucesiva y/o repetitiva de forma
de aumentar la pureza y eficiencia. Ademas se utilizan solventes y/o
coagulantes que pueden ser nocivos al medio ambiente (Garrett, 2001).

Sintesis quimica

Para una produccion por medio de sintesis se puede seguir dos caminos:
obtenerlo como subproducto de la producciéon de celulosa, pigmentos de
silica, dicromato de sodio entre otros procesos donde se neutraliza con
acido sulfurico; o por sintesis directa como el método de Glauber.

El método de Glauber reacciona acido sulfdrico con cloruro de sodio para
obtener sulfato de sodio. Esta no es |la Unica reaccion posible, sino que se
puede reaccionar cualquier sal de sodio o hidroxido con acido sulfurico u
otro sulfato soluble.

El procesamiento por via quimica posee 4 etapas principales:

e Reaccion

e Cristalizacion + evaporacion
e Centrifugado

e Secado

Analisis de mercado

Desde la época de los egipcios se utiliza en diferentes medidas y
cantidades, por ejemplo como sustituto de la sal de mesa, produccion de
vidrio, tenido o curtido. Todas estas aplicaciones que preceden la
revoluciéon industrial en 1972 fueron pequenos volUmenes.

Luego de este hito historico, con la invencion del proceso de LeBlanc para
la produccion de ceniza de sosa (carbonato de sodio) crecid
exponencialmente el consumo de sulfato de sodio (reactivo utilizado en el
proceso). Con el avance de la tecnologia este proceso resultd obsoleto
(luego de la invencion del proceso Solvay), resultando en el declive de la
produccion y demanda. En los anos 1900 con la invencion del proceso de
papel Kraft, que utiliza el sulfato de sodio en muy grandes proporciones la
produccion se disparé nuevamente. Sin embargo para el ano 1970
presiones ambientales para la reutilizacion de los quimicos utilizados en el
proceso Kraft género que para finales de 1990 el uso de la sal por la
produccion de papel cayera drasticamente. Afortunadamente para
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mediados de 1970 comenzod el uso como aditivo (o relleno) en detergentes,
lo que permitiéo mantener su demanda.

Inicialmente el producto ofrecido era relativamente crudo, con poca
purificacion. Este se podia utilizar como reactivo para despulpar, sin
embargo para el consumo por detergentes se requiere un producto puro,
blanco y con tamano homogéneo. Esto tuvo una gran influencia en el
procesamiento y el precio a medida que su utilizacion se especializaba
cada vez mas (Garrett, 2001).

Como se menciond anteriormente, en el mercado actual el sulfato de sodio
es utilizado en una gran variedad de productos desde aditivos para el
procesado de textiles, manufactura de papel kraft, productos de limpieza
como aromatizantes de ambiente o detergentes, materiales de
construccion, aditivo para la industria del vidrio, productos farmacéuticos y
de higiene corporal (jabones, tratamientos anti acné, etc), control de
viscosidad y como reactivo en sintesis de quimicos especificos (Dionisio,
2018).

Oferta

Actualmente los productores mayoritarios se encuentran en la region de
Asia y el Pacifico, también existen productores de relevancia en Europa. Los
principales productores son:

e Alkim Alkali Kimya A.S.: Segun su pagina web oficial, es una empresa
turca con mas de 70 anos en el mercado que produce 420.000
toneladas/afio de sulfato de sodio en forma de polvo blanco con
99,5% de pureza. Lo obtienen mediante via natural.

e Jiangsu Hongyuan Pharmaceutical Co. Ltd.: Es la empresa de mayor
produccion en China. Principalmente produce didoxido de titanio, sin
embargo ofrece también en menores cantidades sulfato de sodio, el
cual vende principalmente en el este de Europa, Asia, Africa y Norte
Ameérica.

e Nafine Chemical Industry Group Co., Ltd : Empresa china que es la
principal productora a nivel mundial de sulfato de sodio anhidro con
un 99% de pureza. Su principal comprador es Rusia, seguido por
Japdn y Corea. Argentina es el comprador numero 21 de un total de
27 demandantes.

e Grupo Industrial Crimidesa: Empresa minera espanola que produce
sulfato soédico anhidro al 95% P/P. Su capacidad de produccion es de
700.000 toneladas anuales principalmente exportadas a toda
Europa.

244



En el libro Sodium Sulfate. Handbook of Deposits, Processing, Properties
and Uses escrito en el ano 2001 por Donald E. Garrett indica que en
Argentina, existieron muchos lagos salinos o "playas" que contienen sales
mixtas, principalmente cloruro de sodio (halita). En algunos depdsitos,
también se ha cristalizado mirabilita (Na2S0O4-10H20) por lo que existia un
potencial para que el sulfato de sodio sea un subproducto valioso en
algunas operaciones de extraccion de sal.

Bemasconi y Cangioli (1983) sefalaron que entre 1970 y 1983 |la produccion
promedio de Na2SO4 en las provincias del centro/sur de Argentina (Santa
Cruz, Buenos Aires y La Pampa) fue de 11.300, 6.600 y 940 toneladas por
ano, respectivamente. Sin embargo, para 1983, esta produccion disminuyo
a 1.500 toneladas en Santa Cruz y a cero en Buenos Airesy La Pampa, en
parte debido a condiciones climaticas adversas. Aproximadamente el 50%
del sulfato de sodio producido se convirtid en sulfuro de sodio en una
planta en Comodoro Rivadavia, para su uso en la curtiembre de cueros. En
1976, en la provincia de Santa Cruz habia cuatro operaciones de sulfato de
sodio con reservas totales de 1,2 millones de toneladas. En Santa Cruz, los
depdsitos de sulfato de sodio incluian Fatima Il y Florentino Ameghino.
Fatima Il produjo 100.000 toneladas de sulfato de sodio en 20 afosy en el
ano 1990 se estimaba que tenia reservas para otros 50 anos, sin embargo,
las plantas que alli se encontraban dejaron de funcionar luego. Argentina
poseia también un yacimiento pequeno de thenardita en Cerro Blanco con
varios niveles de mineralizacion, conteniendo diferentes vetas.

Para el ano 1986 la produccion total de sulfato de sodio en Argentina era de
32.000 toneladas anuales (Nanni and Alurralde, 1988). En 1990 la
produccion total fue de 11.000 toneladas anuales. (Garrett D., 2001) Sin
embargo, no hay informaciéon actual de produccion de sulfato de sodio por
lo que se puede asumir que estos yacimientos fueron debilitados o se
perdio la viabilidad y la produccién cayd drasticamente.

Demanda

La produccion mundial, segun Emergen Research posee un tamano de
u$s 1,2 miles de millones en 2022 con una tasa de crecimiento anual
compuesto a 2032 de 4,5%. Esto se traduce en aproximadamente 48
millones de toneladas anuales demandadas de la sal.

Segun Cognitive Market Research el mercado de sulfato de sodio en
Argentina en 2024 es de u$s 19,75 millones con una tasa de crecimiento
anual compuesta de 4,3% entre 2024-2031. Esta taza es la mayor del
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continente, seguida por Brasil con 4,0% y Chile 3,7%. Se estima que entre el
ano 2024 y 2031 el mercado crecera a una velocidad de un 5% anual.

El precio de venta por tonelada para el cuatrimestre terminado en junio de
2023 varia entre 214 u$s/ton para Estados Unidos, 110 u$s/ton para la zona
de Asia y el pacifico y 256 u$s/ton para la regién europea. Por la variacion se
decide utilizar un valor intermedio de 200 u$s/ton. Luego, se estima que la
demanda en Argentina es de 98 mil toneladas anuales de sulfato de sodio.

A su vez, con el Sistema COMEX del INDEC se encontraron las
exportaciones e importaciones en el ano 2023 en Argentina. Las
importaciones fueron de 99 mil toneladas de sulfato de sodio mientras que
las exportaciones fueron nulas. Considerando el consumo mencionado,
significa que toda la sal consumida en el pais proviene del exterior. Esto se
traduce en una competencia proveniente del exterior, principalmente de
Estados Unidos y China.
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INGENIERIA DE LA PRODUCCION

Como se menciono anteriormente, se dispone como materia prima sulfato
de sodio al 95%P/P, impurificado con agua y glicerina. Ademas, se
demostrd a partir de la Figura 61 que se obtiene precipitado con una
estructura cristalina de la forma ortorrodmbica, es decir, en anhidro. Luego,
NO seran necesarias etapas de cristalizacion, ya que la sal no se encuentra
hidratada. Sin embargo, la humedad remanente debera ser eliminada para
su comercializacion, por lo que se decide disenar una etapa de secado.

A continuacidon en la Figura 63 se presenta el diseno propuesto.
Posteriormente, se detallaran los calculos y estimaciones realizadas.

Figura 63

Diserio propuesto sistema de secado
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Centrifuga

La centrifuga fue dimensionada en capitulos anteriores, sin embargo su
potencia no se tuvo en cuenta. Segun el catalogo de Ferrum la energia
necesaria es de 20 kW para empuje y 40 kW para giro, con lo que la
potencia total es de 60 kW.

Sistema de secado

Seleccion secador vy principios de funcionamiento

El secado es una de las operaciones unitarias mas antiguas, el cual se
describe como el proceso térmico de remocion de sustancias volatiles de
un solido que lo contiene. Comunmente se utilizan para la remocion de
agua y se utiliza aire o gases de combustion como fuente de calor y medio
para la remocion de la humedad.
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Existen distintos tipos de secadores, cada uno de ellos explota distintos
mecanismos para lograr la remocion de humedad. Ademas, se destacan
como variables de diseno la temperatura, humedad, flujo y direcciéon de los
gases, la estructura y propiedades del sélido, la presidon y la forma en la que
se transporta o soporta el sélido a secar.

En funcidn de las variables de disefo mencionadas anteriormente, se
definen distintos tipos de secadores, segun el origen de la materia prima.
En la Figura 64, se observa un cuadro de seleccion del diseno de secador,
donde en este caso nuestra materia prima se obtiene a partir de una
centrifuga en la forma de Cake.

Figura 64

Seleccion del secador en funcion del origen de la materia prima

TABLE 1.1
Dryer Selection versus Feedstock Form

Liquids Cakes Free-Flowing Solids Formed

Nature of Feed Solution Slurry Pastes Centrifuge Filter Powder Granule Fragile Crystal Pellet Fiber Solids

Convection dryers
Belt conveyer dryer
Flash dryer X X %

Fluid bed dryer X X X X X

X X X X
x

Rotary dryer e X %
Spray dryer ® X x

Tray dryer (batch) x x X
Tray dryer (continuous) X x *® x X X

x
b 4
x
b3
x

Conduction dryers

Drum dryer ® * x
Steam jacket rotary dryer

Steam tube rotary dryer

Tray dryer (batch)

X oK X %
X X % X
X X X X
x X X X
X X X X
X K % X

Tray dryer (continuous)

Nota: Extraido de Majumdar (2015)

Como se menciond anteriormente en el analisis de los métodos de
produccion, en la industria minera la utilizacion de secadores para tratar el
sulfato de sodio es comun. En el libro de Garrett D. (2001) se observa que
en los procesos alrededor del mundo para la obtenciéon de esta sal, ya sea
por método reactivo o de origen mineral, el diseho mas utilizado es el
secador rotativo. Luego, en este caso se decide disefar un secador del tipo
rotativo, siendo que ademas se verifica en la Figura 64 que resulta
adecuada su eleccion para el sulfato de sodio que debera secarse.

Los secadores rotativos consisten en un cilindro montado sobre
rodamientos inclinado ligeramente respecto a la horizontal. El material
humedo se introduce en la parte superior del secador y avanza a lo largo
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del cilindro debido a la rotacion, el efecto de gravedad y la inclinacion del
equipo, hasta que el producto seco se retira en la parte inferior.

El flujo de gas dentro del cilindro, en relacidn con los sdélidos, se ajusta
principalmente segun las propiedades del material que se procesa. Para
materiales sensibles al calor, se utiliza un flujo cocorriente, ya que el gas se
enfria rapidamente durante la evaporacion inicial de la humedad
superficial, incluso con altas temperaturas de entrada. En cambio, para
otros materiales, es preferible el flujo contracorriente, ya que permite
aprovechar mejor la eficiencia térmica. En el caso del flujo cocorriente, el
gas acelera el movimiento de los sdlidos, mientras que en el flujo
contracorriente lo ralentiza. En este caso, se decide utilizar flujo a
contracorriente ya que el sulfato de sodio no es sensible al calor en el rango
de temperaturas en el cual se trabajara.

Dentro de los secadores rotativos se destacan los secadores de calor
directo, ya que son los mas simples y econdmicos, y su utilizacion sera
adecuada cuando el contacto entre los sélidos y los gases no resulte
perjudicial. El equipo auxiliar de un secador rotatorio de calor directo
incluye una camara de combustion (Burner), mientras que los gases se
hacen pasar a través del cilindro mediante un forzador. Es importante que
el flujo de aire sea controlado y uniforme tanto en calidad (humedad)
como en cantidad. En la salida del secador, suelen instalarse ciclones
colectores para eliminar el polvo arrastrado en la corriente de gas de salida.
En caso de tratar materiales costosos o productos extremadamente finos,
se pueden utilizar filtros de bolsa adicionales después de los ciclones.

De todos los tipos de secadores rotatorios, los mas estudiados son los de
calor directo equipados con paletas periféricas (flights). Su funcién es
levantar y dispersar las particulas sélidas a través del flujo de gas,
promoviendo un contacto intimo entre los sélidos humedos y los gases
calientes. Las paletas suelen estar dispuestas de forma escalonada cada 0.6
a 2 metros, y su forma varia segun las caracteristicas del material a secar.
Para materiales de facil flujo se usan paletas radiales con un borde de 90°,
mientras que para materiales pegajosos se utilizan paletas radiales planas
sin borde.

Diseno del secador

Treybal (1980) propone el diseno de secadores continuos de alta
temperatura, es decir, que operan por encima de la temperatura de
ebullicion. En general, se distinguen 3 zonas dentro de estos secadores, en
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funcion de como varian las temperaturas del gas y del sélido. En la Figura
65 se denotan estas zonas.

Figura 65

Zonas de secado
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Nota: Extraido de Treybal (1980)

La zona | es la zona de precalentamiento del solido, donde la evaporacion
Nno es elevada aunque no es despreciable. En cuanto a la zona Il esta es la
mas importante en el secado, alli se remueve la humedad superficial y no
ligada. Cabe destacar, que se asume que en esta etapa la temperatura es
constante e igual a la temperatura de bulbo humedo del gas. Finalmente,
en la zona lll se produce la evaporacion de la humedad ligada y aumento
de la temperatura del sdélido debido a la disminucién de la velocidad de
evaporacion.

En este caso, frente a la falta de datos del contenido de humedad critico
del solido, se decide simplificar el diseno considerando que el secador
actua solamente en la zona Il, es decir, que el sdélido ingresa a la
temperatura de bulbo hiumedo y que la humedad no esta ligada.

Luego, como se menciond anteriormente, se decide que el sélido ingrese
al secador (zona Il) a 90 °C, por lo que se fija el valor de la temperatura de
bulbo humedo en dicho valor (Tbh). Cabe destacar, que si el sdlido
ingresara a mayor o menor temperatura a la fijada, aparecera una zona |,
aunque se desprecia la pérdida de humedad en este sector.

Por otra parte, el flujo de sdlido es de 3643 kg/hr (L) con un contenido
liquido de 5%P/P en base humedad. En este caso, si bien el liquido estd
constituido por otros componentes ademas del agua, se decide asumir
que el sélido ingresa con 5%P/P (x1) de humedad para sobredimensionar el
secador. Sin embargo, luego se considerara la presencia de glicerina como
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impureza de la sal, ya que debido a su baja volatilidad no podra ser
eliminado por secado.

Luego, se calcula el flujo de soélido (Ls) y fraccion de humedad a la entrada
en base seca (X1), como se observa en la Ecuacién 55.

Ecuacion 55
Flujo de sdlidos (Ls) y fraccion de humedad en base seca (X])

Ls = L(1 — x1) = 3461 kg/hr

x1
X1 = —=—= 0,053

Nota: Extraido de Treybal (1980)

Se propone obtener luego del secado una humedad en base seca del
sélido (X2) del 0,2%, en pos de alcanzar la especificacidn necesaria para su
comercializacion. En este caso, considerando la impureza de glicerina se
alcanza una sal con 99% de pureza, es decir, en condiciones de ser
comercializada.

Por otra parte, en estos equipos el gas de secado suele estar constituido
por gases de la combustion de un combustible fésil y aire, la cual se realiza
en un equipo denominado Burner. Se opta por utilizar gas natural para la
combustion debido a su disponibilidad y bajo costo. Posteriormente, en
este analisis se dimensionara el sistema de produccion del gas de secado.

En este caso, se decide asumir que las propiedades de este gas son
equivalentes al aire. La temperatura (Tg2) y humedad (Y2) del gas de
entrada seran una de las variables a ser fijadas.

Otra simplificacion que se realiza para facilitar el disefo es que el proceso
se realiza en forma adiabatica, es decir, que se desprecian las pérdidas de
calor del gasy el sélido con el ambiente.

Luego, considerando que la operacion adiabatica y al gas de secado como
aire, se podra determinar el contenido de humedad del gas a la entrada y
salida, siguiendo una trayectoria adiabatica en la carta psicométrica.

Cabe destacar, que como los datos disponibles de entalpia de saturacion
del aire que se encontraron en Treybal (1980) no alcanzan las temperatura
de bulbo humedo, se opta por realizar una extrapolacion. La curva de
Entalpia de saturacion vs Temperatura se encuentra en la Figura 66.
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Figura 66

Entalpia de saturacion vs temperatura
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Nota: Elaboracion propia a partir de datos de Treybal (1980)

Luego, a partir de la extrapolacién realizada en la Figura 66 se puede
obtener con la Tbh la entalpia de saturacion correspondiente, que resulta
en 1020 kJI/kg. Entonces, considerando que la operacion es adiabdtica, es
decir que la entalpia se mantiene constante, a partir de la Ecuacion 56 se
puede relacionar la temperatura del gas con su porcentaje de humedad.

Ecuacion 56

Entalpia del gas vs temperatura y humedad

H = (1005 + 1884Y)Tg + 2502300 Y

Donde:

- H: entalpia [J/kg aire seco]

- Tg: temperatura del gas [C]

-Y: humedad del aire en base libre

Nota: Extraido de Treybal (1980)

Ademas, a partir de la Ecuacion 56 podra obtenerse la humedad de
saturacion del aire (Ys), que resulta 0,348. Cabe mencionar, que la
humedad de salida del gas debe ser menor a ella para que el equipo no
resulte infinitamente largo.

Por otra parte, considerando que se desprecian las pérdidas de calor y
suponiendo que el coeficiente de transferencia de calor es constante, se
puede dimensionar el secador mediante la determinaciéon del Ntog y Htog.
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En la Ecuacion 57 se observa la expresion para el Ntog, mientras que en la
Ecuacion 58, para el Htog.

Ecuacion 57

Numero de unidades de transferencia (Ntog)

ATg

NtOg ATml

Donde:

- Ntog: niumero de unidades de transferencia de calor

- ATg: diferencia de temperatura del gas debido a la transferencia de calor con el sélido
- ATml: diferencia de temperatura media logaritmica en el secador

Nota: Extraido de Treybal (1980)

Ecuacion 58

Longitud de la unidad de transferencia (Htog)

Donde:

- Htog: longitud de la unidad de transferencia de calor
- Ua: coeficiente de transferencia de calor

- Cs: calor humedo = (cpg + cpa Yprom)

Nota: Extraido de Treybal (1980)

Por otra parte, para secadores rotativos se encuentra la correlacion para el
coeficiente de transferencia de calor (Ua), el cual se observa en la Ecuacion
59.

Ecuacién 59
Coeficiente de transferencia de calor (Ua)

237 6"

Ua = n

Donde:

- G: es |la velocidad maésica promedio de gas [kg/m?2.s]
- D: diametro del secador [m]

- Ua: coeficiente de transferencia de calor [.]

Nota: Extraido de Treybal (1980)

Cabe destacar que el calculo de la velocidad masica de gas (G) se opta por
realizar un promedio entre entrada y salida. A continuacion en la Ecuacion
60, se detalla el calculo.
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Ecuacién 60
Velocidad madsica de gas (G)

G = /26 [+ D) +(1+v2)]
nD’/4

Donde:
-Y1/Y2: humedad en base seca a la entrada y salida
- D: diametro del secador [m]

Nota: Extraido de Treybal (1980)
Majumdar (2015) recomienda un rango optimo de Ntog en zona |l entre 1,5

y 3. Entonces, a partir de los graficos expuestos en el Anexo Q se decide
fijar los Ntog en 3.

Ademas, si bien se decidié asumir que el sélido ingresa a Tbh, es decir, que
se disena el secador en zona |, es factible que en el secador real puedan
existir zonas | (calentamiento o enfriamiento del sdlido) y lll. Luego, se
decide agregar un factor de seguridad recomendado del 20% al largo
obtenido del secador(L).

En cuanto al largo del secador se podra obtener como el producto entre
Ntog y Htog, como se observa en la Ecuacion 61.

Ecuacioén 61

Largo del secador (L)

L = Ntog Htog
Nota: Extraido de Treybal (1980)

Mujumdar (2015) recomienda una relacion entre largo y diametro del
secador de L/D entre 2 y 20. Luego, a partir de los graficos expuestos en el
Anexo Q se decide fijar la relacion en 5.

Por otra parte, se plantea el balance de masa en el secador, el cual se
observa en la Ecuacion 62.

Ecuacion 62
Balance de masa en el secador
Ls (X2 — X1) = Gs(Y2 - Y1)

Donde:
- Gs: flujo de gas seco
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- Y: fraccion de humedad en el gas en base seca
- X: fraccion de humedad en el sélido en base seca

Nota: Extraido de Treybal (1980)

Cabe destacar, que resta fijar las condiciones del gas de entrada. Como se
menciono anteriormente la operacion mas utilizada para generar el gas, es
mediante la combustion de aire y un combustible (gas natural), en un
equipo denominado Burner. Debido a la combustion de gas y aire no debe
perderse de vista la produccion de agua (Rw). Segun Majumdar (2015) se
puede determinar la relacion de agua producida por la combustion y el
combustible alimentado segun la Ecuacion 63.

Ecuacion 63

Humedad producida por combustion (Rw)
Rw =9CHZ

Donde:
- CH: contenido de hidrégeno en el combustible [kh H / kg comb]
- Z: flujo de combustible

Nota: Extraido de Mujumdar (2015)

No sera trivial la humedad y temperatura del aire que ingresa al Burner. En
las peores condiciones determinadas para el diseno de la torre de
enfriamiento la temperatura del gas (TO) era de 29°Cy la humedad relativa
63% (YO=0.015).

Luego, se plantean los balances de energia (Ec. 64), de masa total (Ec. 65) y
de humedad (Ec 66) en el Burner.
Ecuacion 64
Balance de energia
Gs CpH (T2 — TO0) = Z AHcomb

Donde:

- TO: temperatura entrada del aire

- DHcomb: calor de combustion del gas natural
- CpH: calor humedo del aire = (cpg+cpa Y)

- AHcomb: poder calorifico del gas natural

Nota: Elaboracion propia
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Ecuacion 65
Balance de masa total
Gs(1 +Y2) =Z + Faire

Donde:
- Y2: fraccion de humedad de aire de salida del Burner=
- Faire: flujo de aire alimentado

Nota: Elaboracion propia

Ecuacion 66

Balance de humedad

GsY2 = Rw + FaireYO

Donde:

- Y2: fraccion de humedad de aire de salida del Burner=
- Faire: flujo de aire alimentado

- YO: humedad de entrada del aire al burner

Nota: Elaboracion propia

Resolviendo los balances en simultaneo del Burner y Secador, habiendo
fijado los Ntog y la condicién de entrada del aire al burner y salida del
solido, se obtiene el caudal de aire alimentado al burner (Faire), el caudal
de gas seco alimentado al secador (Gs), el largo (L) y didmetro (D) del
secador, y el caudal de gas natural requerido (Z). En la Tabla 90, se resumen

los resultados del diseno.

Tabla 90

Valores diserio

Sélido humedo

Temperatura ingreso sélido (°C)

90

Humedad ingreso sélido (%)

Temperatura salida sélido (°C)

90

Caudal de solido humedo (kg/min)

60,71

Sélido Seco

Humedad salida sélido (%)

0,2

Pureza (%)

99,08

Caudal de sdlido seco (kg/min)

58,21

Burner

Caudal aire alimentado (kg/min)

10,92
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Humedad del aire alimentado (%) 0,015

Caudal de gas natural (kg/min) 0,16

Gas de secado

Caudal gas de secado entrada (kg/min) 1,088
Humedad ingreso del gas (%) 0,05
Humedad salida del gas (%) 0,246

Secador rotativo

Largo (m) 3,75
Diametro (m) 0,75
Potencia (kW) 5,662

Nota: Elaboracion Propia

Finalmente, resta dimensionar la potencia de rotacion del secador rotativo.
Majumdar (2015) presenta la Ecuacion 67 para la determinacion de la
potencia de agitacion.

Ecuacion 67

Potencia de agitacion

N (475Dw+0,1925D' W + 0,33 W) 0. 75
100000 ’

Potencia [kW] =

Donde:

-N:rom =25

- D: didmetro secador [ft] = 2.46

- w: carga de sdlidos [lb]

- W: es el peso total del equipo considerando sélidos [Ib]
-D:eselriding-ring [ft] =D + 2

Nota: Extraido de Majumdar (2015)

En cuanto a las rpm de agitacion (N), se opta por fijar en un valor
recomendado de 25 rpm. Se destaca que la velocidad de rotacion de los
secadores rotativos es baja, aungue en la operacion real se fijara en funcion
del tipo de sdlido y experiencia practica, hasta alcanzar la calidad de
producto deseada. El diametro del secador (D) fue determinado
anteriormente, por lo que se puede calcular el D'. En cuanto a la carga de
solido, Majumdar (2015) destaca que el volumen 6ptimo de llenado del
secador con solido es del 15 % del volumen (menos volumen es insuficiente
para el correcto funcionamiento de los flights, mientras que mayores
puede provocar cortocircuitos). Luego, a partir de la Ecuacion 68,
conociendo la densidad del material y las dimensiones del secador, se
determina la carga de sélidos (w).
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Ecuacion 68

Carga de sdlido (w)

w = ps15% L D’/4 =900 Ib

Donde:

- L: largo secador [ft] =12.30

- D: didametro secador [ft] = 4.46

- w: carga de sdlidos [lb]

- ps: densidad del sélido [Ib/ft3] = 97

Nota: De elaboracion propia

En cuanto, al peso total del equipo rotativo considerando sdlidos (W), no se
encuentra en bibliografia una correlacion para estimar este valor. Luego, se
decide aproximar el peso del equipo rotativo como un cilindro de acero
inoxidable con un espesor de 1 pulgada. Ademas, se debe incluir dentro de
W el peso de los soélidos (w). Entonces, se estima el peso total a partir de la
siguiente ecuacion.

Ecuacion 69

Carga de sdlido

W =w+ pmLru[(D + 2e)° — (D)°]/4 =17000 Ib

Donde:

- e: espesor equipo [in] =1

- L: largo secador [ft] =12.30

- D: didmetro secador [ft] = 4.46

- W: carga de sdlidos [lb]

- W: es el peso total del equipo considerando soélidos [Ib]
- pm: densidad del material [Ib/ft3] = 494

Nota: De elaboracion propia

Finalmente, se obtiene que la potencia de agitacion en kW resulta en 5,7
KW.

Forzador de aire

En el apartado anterior se dimensiond el secador y el sistema de
suministro de gas de secado, aunque se omitid la necesidad de un equipo
gue impulse el aire y gases de combustion a través de Burner y Secador.
Luego, se debe dimensionar el forzador de aire que permita efectuar esta
tarea.

Para dimensionar un forzador se debe conocer el caudal de gas a
transportar y ademas las pérdidas de carga que atraviesa el fluido. Si se
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consideran despreciables las pérdidas por las canerias y se considera
unicamente la de los equipos que el gas atraviesa, se debe estimar la
pérdida de carga del Burnery del Secador.

En cuanto al caudal de gas de secado, del disenho se conoce el flujo masico
de gas de secado alimentado al secador y su humedad (Tabla 90). Luego,
asumiendo que el gas tiene las mismas propiedades del aire se estima la
densidad del mismo. Entonces, a partir de la Ecuacion 70 se calcula el
caudal volumeétrico de gas de secado.

Ecuacion 70
Caudal volumétrico
Q = G /pgas =25m3/min

Donde:

- Q: caudal volumétrico [m3/min]

- G: flujo de gas de secado [kg/min] =111

- pgas: densidad del gas a la entrada [kg/m3] = 0,45

Nota: De elaboracion propia. Densidad del gas extraida de
https:./www.engineeringtoolbox.com/density-air-d_680.htm|

Por otra parte, Majumdar (2015) recomienda una velocidad del gas de
secado de 60 a 90 m/min. Luego, conociendo las dimensiones del secador
(D), el caudal volumeétrico de gas y el porcentaje de volumen del equipo
ocupado por solidos, a partir de la Ecuacion 71, se puede determinar la
velocidad del gas que atraviesa el equipo.

Ecuacion 71

Caudal volumeétrico

v =Q/[(1 — %ocup)nD°/4] =66 m/min

Donde:

- Q: caudal volumétrico [m3/min]

- v: velocidad del gas de secado [m/min]

- D: diametro del secador [m] = ...

- %ocup: fraccion del volumen del secador ocupado por sélidos = 0.15

Nota: De elaboracién propia

Entonces, se verifica que la velocidad del gas esta en el rango indicado por
Majumdar, por lo que la transferencia sera 6ptima y se reducira el riesgo de
arrastrar sélidos con la corriente de gas.

En cuanto a las pérdidas de carga a través de secador, no se encuentra en
bibliografia una correlacion para estimarlas. Luego, se opta por recurrir al
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manual del fabricante de secadores rotativos AtlasCopco. Para un equipo
de dimensiones y condiciones de operacion similares, se informa una caida
de presion de 0,3 bar.

Por otra parte, se estima que las pérdidas de carga en el burner no seran
apreciables respecto a las del secador. Sin embargo, se estima como un
10% adicional como un margen de seguridad.

Luego, se encuentra el catalogo de forzadores de aire del proveedor Beta
Blowers, el cual presenta distintos modelos de forzador del tipo Twin Lobe
Rotary Air Blower. Especificamente, el modelo BR-24 verifica las
condiciones de caudal de aire y altura desarrollada. Se informa el consumo
de este forzador en 20 kW.

Transporte de sélidos

El diseno del transporte de solidos es un parte fundamental de este
proyecto ya que en este caso el producto final es un sélido. Segun el disefo
del proceso propuesto existiran tres etapas principales que se deberan
tener en cuenta: transporte desde la centrifuga hacia el secador, transporte
desde el secador hacia la tolva y finalmente, carga de bolsas y su
transporte hacia el sector de almacenamiento.

Segun GMdix Ingenieria de procesos, existen dos tipos de transporte de
solidos que se utilizan en la industria: transporte neumatico y transporte
mecanico. El transporte neumatico emplea una corriente de aire para
mover productos en polvo o en grano a través de una tuberia. Los
materiales ideales para este tipo de sistema de transporte son materiales
secos, finos y a granel desde micrones hasta particulas de 70 mm o mas.
Por otro lado, el transporte mecanico se basa en transportar de forma
mecanica el producto solido en polvo o en grano. Los materiales
especialmente indicados para este tipo de transporte son los fragiles,
humedos y/o pastosos.

Dentro de las ventajas del transporte neumatico se encuentran el
transporte sin polvo, una gran flexibilidad en el trazado, facilidad de
automatizacion y control, y un bajo mantenimiento ya que posee un bajo
numero de partes moviles. Sin embargo dentro de sus desventajas se
puede mencionar un mayor consumo de energia que en el transporte
mecanico, degradacion de particulas, distancias limitadas y consumo de
aire. Por otro lado el transporte mecanico es mas econdmico en cuanto a
su instalacion, no introduce contaminacion del aire ambiente ya que no
utiliza aporte de aire externo en su funcionamiento, soporta grandes
caudales y posee un bajo consumo de energia.
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Transporte desde la centrifuga hacia el secador

El solido a transportar en ésta etapa contiene humedad, por lo que se
recomienda el uso de un transporte mecanico. El transporte de sdlidos a
granel de forma mecanica puede realizarse con distintos tipos de
transportadores, los mas habituales son las bandas transportadoras y los
transportadores sinfin o de tornillo.

Las bandas transportadoras poseen numerosas ventajas, son las de menor
costo entre las opciones disponibles, requieren una baja potencia de
accionamiento, poseen mayor capacidad y transportan por mayores
distancias. Sin embargo, tienen dificultad de hacer hermético el sistema,
tienen un elevado costo de mantenimiento debido a la cantidad de partes
moviles y ademas poseen una limitacion en cuanto a las elevadas
temperaturas por las caracteristicas propias del sistema.

El tornillo sinfin es de sencilla fabricacion, con disefo compacto y de facil
instalacion. Posee un bajo costo de mantenimiento y tiene la posibilidad
de hacer facilmente hermético el sistema. Ademas, puede trabajar con
productos a temperaturas extremas e incluso se puede realizar una doble
camara para enfriar o calentar el sélido. En cuanto a sus desventajas, el
sistema presenta dificultad para sobrepasar cortas pendientes de elevacion
ya que disminuye su capacidad. Tampoco se recomienda su uso para
distancias mayores a 50 metros.

Debido a que el sélido se encuentra a una elevada temperatura se decide
utilizar un tornillo sinfin para su transporte desde la centrifuga hacia el
secador. Se propone la utilizacion de un transportador sinfin modelo
TC139/100 de la marca GIMAT de acero inoxidable 316 con capacidad de
hasta 4400 kg/h y con un consumo de hasta 1,5 kW.

Transporte desde el secador hacia la tolva

El sélido a transportar en ésta etapa es seco y requiere que no tenga
contacto con el ambiente para no absorber humedad, por lo que se
recomienda el uso de un transporte neumatico completamente
hermético.

Los sistemas de transporte neumaticos pueden dividirse por el tipo de
concentracion del soélido (fase diluida o fase densa) o por la fuente de
generacion de diferencial de presion (aspiracion o impulsion).

En cuanto al transporte neumatico en fase densa, el solido se transporta
por empuje, lo que requiere una mayor presion y un volumen inferior de
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gas. Requiere un consumo energético menor que el transporte en fase
diluida y la velocidad de transporte es mas baja. Este tipo de transporte se
utiliza especialmente para productos abrasivos.

A su vez, en el transporte neumatico en fase diluida las particulas se
desplazan en suspension por la tuberia a alta velocidad con una gran
cantidad de aire a baja presion. La concentracion de sélidos es inferior a 10
kgs de sdlidos por kg de gas. Este tipo de transporte puede dividirse en
aspiracion o impulsion.

Los elementos que constituyen un sistema de transporte neumatico son:
un elemento generador de presion, que se encarga de suministrar la
suficiente energia mecanica al gas para mover el soélido; lineas de
transporte, que son el conjunto de tuberias, curvas, bifurcaciones, valvulas,
etc. que se requieren para conducir el sélido desde el punto de carga hasta
su destino; un aportador de soélidos, que se encarga de aportar el sélido a la
linea de transporte y un elemento separador solido-gas, que se encarga de
separar las particulas sélidas que existen en suspension del gas (puede ser
tanto un ciclén como un filtro).

Se debe tener en cuenta que el sdélido a transportar es altamente
higroscopico por lo que no debera tener contacto con el aire ambiente. Se
propone entonces colocar un deshumidificador de aire en la linea de
succion del sistema de transporte para que el mismo no absorba
humedad. Un deshumidificador de rotor desecante se puede utilizar para
suministrar aire seco a sistemas neumaticos para mantener los sélidos
fluyendo sin problemas y evitar cualquier pegado a las lineas de transporte
debido a la condensacion. Ademas reduce el consumo de energia en los
sopladores utilizados para el transporte.

Se requerird un caudal de aire seco de al menos 350 kg/h
(aproximadamente 290 m?®h), por lo que se decide utilizar el
deshumidificador de aire por rotor desecante de la marca Fisair, serie
DFRA con capacidad de hasta 6000 m?*h y un consumo maximo de 5 kW.
El deshumidificador posee un rotor desecante de gel de silice de alto
rendimiento que atrae y retiene el vapor de agua. De esta manera, cuando
el aire cargado de vapor o particulas humedas entra en la rueda, el
material desecante lo filtra reteniendo toda la humedad y expulsandolo de
nuevo convertido en aire seco.

El sistema que se utilizara para el transporte neumatico sera el transporte
por vacio TS-VAC de la marca Lleal. El sistema es totalmente hermético y
cuenta con un elemento de aspiracion, los conductos por los que circula el
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producto, conjunto de filtrado con limpieza automatica (aire a presidon en
sentido opuesto), tolva de carga, valvuleria de accionamiento neumatico y
cuadro eléctrico-neumatico. Su consumo energético es de 10 kW.

Transporte hacia el sector de almacenamiento

Una vez que el producto se encuentre en su empaque final sera necesario
un transporte hacia el sector de almacenamiento. Las bolsas de 50 kg
seran colocadas en pallets y transportadas mediante un montacarga al
sector de almacenamiento.

Sistema de empaque

Para su comercializacion se utilizaran bolsas de 50 kg de capacidad de
polipropileno. Para este sistema se emplea una bascula de llenado de
bolsas de boca abierta por gravedad duplex modelo DCS-GF de la marca
Jianlong Packing. Es un equipo semi-automatico con una capacidad de
hasta 300 bolsas por hora para pesos de entre 25y 50 kg. La potencia
requerida es de 3,2 kW. Viene integrado con una cinta transportadora que
facilita la movilidad de las bolsas hacia los pallets como se observa en la
Figura 67.

Figura 67

Equipo de llenado de bolsas semi-automdtico DCS-GF

Nota: De la pagina oficial de Jianlong Packing

Sector de almacenamiento

Cabe destacar que se debe mantener el producto en un ambiente con
humedad controlada por lo que se deberd adquirir también un
deshumidificador de ambiente.
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EVALUACION ECONOMICA
Re-evaluacion de la inversién, costos fijos y costos variables

Ingreso por ventas

Como se menciond anteriormente el precio de venta definido es de 200
u$s/ton. Con estos valores el ingreso por venta queda determinado como la
se muestra en la siguiente Tabla 91

Tabla 91
Ingresos por Venta
Producto P(rtc;c::;ac;:;n Pre;:l:;;:o\;e)nta Ingresos (u$s/afo)
Acido Lactico 90% 30.910,00 1.200,00 37.092.000,00
1,2 Propanodiol 90% 1.289,00 1.500,00 1.933.500,00
Sulfato de Sodio 99% 26.004,62 200,00 5.200.923,10
Ingresos por ventas anuales (usd/afio) 44.226.423,10

Nota: elaboracion propia. Ingresos por venta al 100% de la capacidad nominal

Esto representa una variacion porcentual en el ingreso por venta respecto
al diseno original de un 11,76%.

lnversion

Como se menciond en el capitulo 6 la inversion total se compone de dos
partes: inversion fija total (IFT) y la inversion en capital de trabajo (IW).

En cuanto al capital de trabajo (IW) y la inversion fija total (IFT) se decide
estimarlos analogamente al Capitulo 6. Luego, debera actualizarse el costo
de inversion en equipos para realizar dichas estimaciones. A continuacion
en la Tabla 92, se resumen los componentes resultantes de la inversion
total, junto a su variacion porcentual respecto al diseno original.

Tabla 92

Inversion total (IT)

Inversion Fija total (usd) 21.380.385 8%
Capital de trabajo (usd) 6.531.288 1%
Inversion Total (usd) 27911.674 7%

Nota: elaboracion propia

En cuanto al costo de inversiéon en equipos, se le adiciona el costo del
secador, el forzador de aire, los sistemas de transporte de solidos y el
sistema de empaque de la sal de sodio seca. A continuacion, en la Tabla 93,
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se resumen la inversion en equipos estimados incluyendo flete, seguro e
instalacion. Ademas, se reporta la variacion porcentual de este costo
respecto al diseno original.

Tabla 93

Inversion en equipos con instalacion (IE)

Equipos Precio con instalacion (USD)
|E Disefio original 6126094
Secador 112.050
Forzador de Aire 54.031
Transporte de sélidos 101.400
Sistema de empacado 67.600
IE 6461174 5%

Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice CEPCI,
incluye fletes, seguro, impuestos e instalacion

Al igual que en el Capitulo 6 no se dispone en todos los casos del costo real
de los equipos, por lo que se decide estimarlos. En cuanto al secador
rotatorio, se utiliza la base de datos de de AssessCCUS, con variable de
escalado el area periférica del equipo. Por otra parte, el fabricante del
forzador de aire no informa su costo, luego se decide estimar el mismo a
través de la herramienta de Matches para el mismo modelo de forzador y
con variable de escalado el caudal de aire alimentado. En cuanto al
transporte de sdlidos se vuelve a estimar su costo a partir de datos
informados por el fabricante Everun Machinery. Finalmente, el costo del
sistema de empaque de la sal seca se obtiene del sitio web del fabricante
Jianlong Packing.

En el caso de los costos de edificacion, estos aumentan ya que se debe
agregar una extension a la planta para el proceso de secado de la sal. Se
tiene en consideracion el proceso de secado, el transporte y el
almacenamiento. Se realizan los calculos de la misma forma que en
Capitulo 6 y el terreno edificado aumenta en un 40% (573 m?). No se tiene
en cuenta un espacio mayor para oficinas y banos ya que el niumero de
nuevos empleados no supera las 10 personas.

Costos variables

Se estiman los costos variables analogamente al capitulo 6. Luego en la
Tabla 93 se demuestran las variaciones en los componentes del costo
variable y la variacion porcentual total.
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Tabla 93

Valores y variacion de costos variables

Costo V“(‘lj’;;/’;g:;a' Va'°’(;‘;';7::;'a"‘a Variacién (%)
Materia prima 30.438.399 30.438.399 0,00%
Mano de obra 357.685 476.017 24,86%
Supervision 75158 75158 0,00%
Servicios 1.623.046 1.738.634 6,65%
Mantenimiento 388.095,27 421.207,71 7,86%
Suministros 375.778,23 375.778,23 0,00%
Laboratorio 17.884,27 23.800,83 24,86%
Envases 0 140.425 100,00%
Total (USD/aiho) 33.276.046 33.689.419 1,23%
Unitario (USD/ton) 1072,41 1089,92 1,61%

Nota: De elaboracién propia. El valor original estd referido a solo la planta de acido
lactico. El costo variable unitario se calculd en base a la produccién de acido lactico

- Costo MP

En este caso se plantea la reutilizacion de un residuo proveniente del
proceso principal. Luego, como no se utiliza ninguna otra materia prima, el
costo de materia prima resulta nulo para la ampliacion y por lo tanto no
cambia respecto al disefio original.

- Costo envases

La presentacion mas comun del sulfato de sodio es en bolsas de 50 kg de
polipropileno y polietileno. Considerando la cantidad producida por ano se
puede estimar su costo como se muestra en la Tabla 94

Tabla 94

Costo de envases

Produccién anual (ton/afio) 26.004,62
Capacidad bolsa (kg) 50,00
Cantidad bolsas necesarias 520.093
Costo por bolsa (u$s/unidad) 0,27
Costo anual 140.425

Nota: De elaboracién propia

266



- Costo mano de obra

Si se hace el mismo analisis que se hizo para la planta de acido lactico para
esta sub planta, como si fuera independiente, se obtiene que se necesitan
2 personas por turno. Siguiendo el mismo esquema de 3 turnos con un
turno rotatorio se sumaran 8 empleados.

El calculo de salarios se realiza de la misma manera que en el Capitulo 6.
- Costo supervision

Como se considera que la sub planta disehada sigue siendo parte de la
planta de produccion se decide no agregar un supervisor. Con esto el costo
de supervision no cambia.

-Costo servicios
Gas Natural

Al consumo de la caldera se le agrega el consumo por el quemador del de;
sistema de suministro de gas de secado. Esta variacion en consumo se
traduce en un aumento en costo que se observa en la Tabla 95

Tabla 95
Viariacion en volumen y costo de gas natural
Planta Consumo (m3/afio) [Costo (USD/afio)
Acido lactico 5.213.065,85 1.302.250,85
Acido lactico + sulfato de sodio 5.325.409,29 1.336.008,1

Variacién por agregado de subplanta

Consumo 2,11%

Costo 2,53%

Nota: De elaboracién propia. Valor de dolar actualizado al 14/09/2024

Electricidad

Los consumos para la sub planta de sulfato de sodio quedan expresados en
la Tabla 96
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Tabla 96

Consumo por equipo

Equipo Consumo (kW)

Planta acido lactico

Total 3411
Sub planta sulfato de sodio

Centrifuga 60
Transporte sélido humedo 1,5
Secador 5,662
Forzador 20
Transporte sélido seco 10
Total sub planta 97162
Total 438,262
Variaciéon 22,17%

Nota: De elaboracion propia
Agua

Para la produccidon no se necesita consumir agua por lo que el Unico
consumo extra es para los 8 nuevos empleados. De esa forma se genera un
aumento en el costo de alrededor 1,44%.

-Costo mantenimiento

Se mantiene el criterio de considerar mantenimiento bajo, con lo que se
calcula el costo como un 2% de la Inversion Fija (IF).

-Costo suministros

No se aplican costos de suministros a la sub planta por lo que se
mantienen los valores.

-Costo laboratorio

Se asume que esta subplanta no tiene necesidades extra de laboratorio por
lo que, solo se necesitara para analisis de calidad por lo que se lo estima
como el 5% del costo de mano de obra. Esta aproximaciéon coincide con el
analisis de la planta de acido lactico, cambiando el valor de base.

- Costo regalias y patentes

En este analisis no aplica este costo por lo que no se calcula.
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Costos fijos

En cuanto a los costos fijos se estiman analogamente al Capitulo 6. Como
estos costos dependen de la inversion, la variacion en los costos de equipos
los afectara. Entonces, se aprecia una variacion porcentual respecto al
diseno original del 12,3% en estos costos.

Re-evaluacién de la rentabilidad del proyecto

Tiempo de repago

El tiempo de repago se define como el minimo periodo tedéricamente
necesario para recuperar la inversion fija depreciable en forma de flujos de
caja del proyecto.

En la Figura 68 se grafica el Flujo de Caja Acumulado (FCA) en funcién del
tiempo de vida del proyecto.

Figura 68

Flujo de caja acumulado (FCA) vs tiempo de vida
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Nota: de elaboracion propia

Existen criterios de rentabilidad a partir del Tiempo de Repago, en funciéon
de la complejidad del proyecto. En general se suele utilizar como criterio
qgue el tiempo de repago sea menor a la mitad del tiempo de vida del
proyecto. En este caso, el tiempo de repago es entre 4 y 5 anos por lo que
se cumple dicho criterio. Sin embargo, no puede asegurarse que el
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proyecto sea rentable Unicamente con esta evaluacion, ya que el tiempo de
repago suele ser utilizado como un método aukxiliar.

Valor presente

Como se menciono en el Capitulo 6 el valor presente es la cantidad de
dinero requerida al comienzo del proyecto, ademas de la inversion total,
gue invertida a una tasa de interés preasignada, pueda producir ingresos
iguales a, y al mismo tiempo que, los flujos de caja del proyecto. En este
caso se asigna la tasa de descuento como el 10%, aunque dependera su
valor de la estructura del costo del capital, el riesgo del proyecto, del costo
del financiamiento, entre otros factores.

Para evaluar la rentabilidad a partir de este método, se considera que si el
valor presente de los flujos de caja es mayor que el valor de la inversion
total, entonces el proyecto es aceptable. Es decir, este método plantea que
el proyecto debe aceptarse cuando su VP sea superior a cero. Luego el
valor presente resulta en 11,6 millones u$s, por lo que se puede afirmar que
el proyecto es aceptable bajo los criterios de rentabilidad propuestos.

Tasa interna de retorno (TIR)

Por otra parte, como también se menciono en el Capitulo 6, la TIR es |a tasa
de interés que deberia aplicarse anualmente al flujo de caja de tal manera
que la inversion original sea reducida a cero durante la vida del proyecto.
Se decidio fijar la TRMA en 15%.

Existen criterios de rentabilidad a partir del TIR y su comparacion con la
TRMA. Si el TIR es mayor al TRMA se suele asumir que el proyecto es
aceptable. Por lo tanto, en este caso como el TIR es 15,1%, es decir mayor al
TRMA, se puede afirmar que el proyecto es aceptable bajo los criterios de
rentabilidad propuestos.

Analisis de Sensibilidad

En cuanto al analisis de sensibilidad su objetivo es cuantificar el efecto en
la rentabilidad del proyecto frente a cambios en los costos operativos y de
inversion. Se decide utilizar el TIR para evaluar el impacto de las
modificaciones efectuadas.

En este caso, se analizara el efecto sobre |la TIR de |la variacion del costo de
venta del sulfato de sodio, es decir de los ingresos por venta. Ademas, se
decide no analizar el efecto en la variacion de |la produccion de la sal ya que
se espera que tenga el mismo efecto que con el precio de venta en los
ingresos del proyecto y por lo tanto en la rentabilidad.
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Figura 69

Andalisis de sensibilidad - Precio de venta de la sal
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Nota: de elaboracion propia

En la Figura 69, se denota que una variacion negativa mayor al 1% en el
precio de venta implica que la TIR resulte menor a la TRMA, es decir, que el
proyecto resulte inaceptable bajo los criterios de rentabilidad propuestos.

Sin embargo, no debe perderse de vista que la TRMA es fijada de acuerdo a
las expectativas de retorno de la empresa, el nivel de riesgo del proyecto y
las oportunidades alternativas de inversion, por lo que si bien bajo estas
condiciones no se puede afirmar la rentabilidad del proyecto, no quita de
gue pueda fijarse una TRMA menor a la estimada, de manera de que el
proyecto pueda justificarse pese a posibles variaciones en el precio de
venta de la sal.
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PLAN DE NEGOCIOS

Cuando se realiza el analisis de factibilidad de un nuevo proyecto es
relevante realizar un plan de negocios ya que es una herramienta para
evaluar la viabilidad y direccion del proyecto. Permite estudiar en detalle si
la idea es factible desde el punto de vista técnico, financiero y de mercado.
Esto es esencial para prever posibles problemas y soluciones.

El fin de un plan de negocios es plantear un esquema claro de objetivos,
metas, estrategias, y los pasos necesarios para alcanzar el éxito. Es un
documento de referencia que ayuda a mantenerse enfocado. Ademas, un
plan bien estructurado permite tomar decisiones informadas a lo largo del
tiempo, ya que establece los recursos necesarios y los tiempos para
cumplir cada etapa. También minimiza posibles riesgos al identificar y
analizar variables como la competencia, la demanda del mercado y los
costos.

El plan suele contener la descripcion del negocio, donde se describe la idea
del negocio y el problema o necesidad que busca resolver, se define la
mision y vision de la empresa y se explican las metas a corto, mediano y
largo plazo. También incluye informacion sobre el sector en el que se
desarrollara el proyecto y las oportunidades del mercado. Para ello también
se realiza un analisis del mercado como el anteriormente realizado en este
capitulo. Se utiliza ademas una herramienta llamada analisis FODA, donde
se evaluan las fortalezas, oportunidades, debilidades y amenazas del
proyecto. Luego, se realizan diferentes planes como un plan de marketing,
plan de operaciones, plan financiero y de implementacion. Por ultimo, se
realiza un analisis de riesgos que incluye estrategias de mitigacion para
cada riesgo, de modo que el proyecto pueda adaptarse a contingencias.

Para este proyecto de ampliacion de la planta se propone realizar un
analisis FODA y luego determinar los factores criticos del éxito.

Analisis FODA

El analisis FODA (Fortalezas, Oportunidades, Debilidades y Amenazas)
ayuda a entender mejor el entorno interno y externo en el que operara el
proyecto. Es Util realizar este analisis debido a las siguientes razones:

1. ldentificacion de Ventajas y Desventajas: Analiza los puntos fuertesy
débiles del proyecto para saber qué aspectos pueden ser
potenciados o necesitan mejoras.
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2. Evaluacion de Oportunidades: Permite visualizar oportunidades en el
mercado que podrian aprovecharse para generar valor agregado o
expandir el alcance del proyecto.

3. Deteccion de Amenazas: |dentificar posibles amenazas (como
competencia o cambios regulatorios) permite prever contingenciasy
preparar estrategias de mitigacion.

4. Enfoque Estratégico: Facilita el desarrollo de estrategias alineadas
con el entorno competitivo. Este analisis asegura que el proyecto
esté mejor preparado para adaptarse a cambios en el mercado o en
la industria.

Fortalezas:

F1: Ausencia de competencia a nivel local. No hay fabricantes de sulfato de
sodio 99% en Argentina, lo cual permite capturar un mercado sin
competidores directos nacionales.

F2. Revalorizacion de residuos. Aprovechar el sulfato de sodio con
impurezas como materia prima reduce costos y mejora la sostenibilidad
del proceso.

F3. Reduccion de costos logisticos. Al producir y vender dentro de
Argentina y en paises limitrofes, los costos de transporte son menores que
los de importacion desde China o América del Norte.

F4:. Producto de alta pureza (99%). La produccion de sulfato de sodio
anhidro de alta pureza es ideal para aplicaciones que requieren
especificaciones estrictas, lo que podria ser atractivo para industrias
regionales.

Oportunidades:

Ol: Mercado regional en crecimiento. La demanda en Argentina y en
paises vecinos por sulfato de sodio de alta pureza podria ser cubierta sin
competencia significativa en Sudameérica.

O2: Proteccion arancelaria y preferencias locales: Existen oportunidades
de competitividad si se aprovechan posibles incentivos o preferencias por
productos nacionales y regionales.

O3: Diversificacion de mercado: El sulfato de sodio es un insumo en
Multiples sectores, principalmente en la industria de los detergentes,
textiles, y productos quimicos. Ampliar el alcance a distintas industrias
puede estabilizar las ventas y reducir riesgos.

O4: Creciente demanda de sustentabilidad. La propuesta de revalorizar
residuos puede atraer a clientes interesados en proveedores con practicas
sostenibles.
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Debilidades:

Dl: Dependencia de Ila materia prima con impurezas. La calidad y
cantidad del desecho generado puede limitar la capacidad de produccion
si Nno es constante.

D2: Elevados costos iniciales de produccion. Transformar el sulfato de sodio
impuro en un producto de alta pureza requiere inversiones en tecnologia y
procesos de refinacion, aumentando los costos de capital iniciales.

D3. Escalabilidad del proceso. Adaptar la planta para lograr una
produccién continua de sulfato de sodio 99% puede enfrentar desafios
técnicos y de costos que requieran ajustes adicionales.

Amenazas:

Al: Competencia de importaciones de bajo costo. China puede ofrecer
precios inferiores, lo que presiona la capacidad de competir en precio.

A2: Variabilidad del precio del comodity. Al ser un commodity, el precio del
sulfato de sodio esta sujeto a fluctuaciones de mercado, lo que podria
impactar la rentabilidad.

A3:. Regulaciones ambientales y de exportacion. Cambios en regulaciones
ambientales o aranceles de exportacion/importacion en paises vecinos
pueden impactar la competitividad.

A4:. Dependencia de mercado regional limitado: Si bien el mercado
sudamericano presenta oportunidades, la demanda podria no crecer a la
par de la capacidad de produccion, limitando la expansion.

En la Figura 70 se muestra la matriz FODA que determina las diferentes

estrategias que permiten aprovechar las fortalezas y oportunidades y
mitigar las debilidades y amenazas.
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Figura 70

Matriz FODA

1. APROVECHAR LA FALTA DE COMPETENCIA
LOCAL PARA CAPTAR EL MERCADO REGIONAL.

1. OPTIMIZAR EL PROCESO PARA REDUCIR
COSTOS INICIALES DE CONVERSION Y HACER

FRENTE A LA COMPETENCIA DE PRECIOS.
2. RESALTAR LA SOSTENIBILIDAD DEL PROCESO

EN EL MARKETING, ATRAYENDO A CLIENTES

. 2. DESARROLLAR ACUERDOS DE PREVENTA
INTERESADOS EN PRACTICAS SOSTENIBLES.

CON CLIENTES REGIONALES CLAVE PARA
ASEGURAR INGRESOS ANTICIPADOS QUE

3. DIVERSIFICAR LAS INDUSTRIAS OBJETIVO APOYEN LOS COSTOS DE CONVERSION.

(DETERGENTES, TEXTILES, QUIMICOS) PARA
APROVECHAR EL CRECIMIENTO DEL MERCADO
REGIONAL.

1. REDUCIR COSTOS LOGISTICOS PARA 1. ESTABLECER ACUERDOS DE LARGO PLAZO CON

COMPETIR CON LAS IMPORTACIONES DE PROVEEDORES PARA GARANTIZAR UN SUMINISTRO
BAJO CosTo. ESTABLE DE MATERIA PRIMA.

2. ASEGURAR LA IMPLEMENTACION DE TECNOLOGIA
CLSIEE CECERRCONIRATD SEARES ECORRIAZe AVANZADA PARA MINIMIZAR EL IMPACTO DE

CoN CLIENTES EN SUDAMERICA, REGULACIONES AMBIENTALES FUTURAS.

ASEGURANDO  ESTABILIDAD  FRENTE A

FLUCTUACIONES DE PRECIOS DE 3. MANTENER FLEXIBILIDAD EN LA PRODUCCION

COMMODITIES. PARA ADAPTARSE A CAMBIOS EN EL MERCADO
REGIONAL.

Nota: de elaboracion propia

Factores criticos del éxito

Los factores criticos de éxito para este proyecto de expansion de la plana
serian los siguientes:

1.

Control de costos y optimizacion de procesos. Reducir los costos
de produccion para obtener sulfato de sodio 99% anhidro es esencial,
especialmente para competir con los precios bajos de importaciones
de China. Esto incluye inversiones en tecnologia eficiente,
optimizacion del proceso de purificacion y aprovechamiento maximo
de la corriente de desecho.

Establecimiento de alianzas y contratos de largo plazo en el
mercado regional: Formar contratos a largo plazo con clientes de
Argentina y paises limitrofes garantizard una demanda estable y
reducira la exposicion a las fluctuaciones de precios del commodity.
Ademas, estas alianzas ayudaran a fortalecer la fidelizacion de los
clientes y consolidar la presencia en el mercado regional.
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3. Diferenciacion del producto a través de Ila calidad y

sostenibilidad: Aprovechar la propuesta de valor del sulfato de sodio
de alta pureza y su origen sustentable (reutilizacion de residuos)
puede atraer a clientes que valoren la calidad y la responsabilidad
ambiental. Esto sera particularmente importante en sectores que
requieren especificaciones estrictas y en mercados donde la
sostenibilidad se considera un valor agregado.

. Capacidad de adaptacion y escalabilidad del proceso: Tener la
flexibilidad para ajustar la produccion segun las condiciones del
mercado y asegurar un suministro estable de materia prima con
impurezas permitird una adaptacion rapida y eficaz a cambios en la
demanda o en el mercado.

Analisis y aprovechamiento de politicas locales y arancelarias:
Maximizar los beneficios de incentivos o preferencias locales podria
reducir costos de importacion/exportacion y reforzar la
competitividad frente a productos importados. Estar atentos a
cambios en politicas comerciales en los paises limitrofes también
puede abrir o consolidar mercados clave.
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JUSTIFICACION DEL PROYECTO

En este proyecto se evaluo el diseno del proceso de obtencion de sulfato
de sodio anhidro y seco, y ademas se analizo el impacto de este nuevo
proceso sobre |la rentabilidad del proyecto.

Cabe destacar, que se logrd disenar las etapas de secado, transporte de la
sal y embolsado. Ademas, se estimaron los costos de operacion e inversion
para llevar este proyecto a cabo. Finalmente, se cuantifico la rentabilidad
resultando aceptable bajo las condiciones fijadas.

Por otra parte, se efectud el analisis de sensibilidad frente a variaciones en
el precio de venta de la sal, lo cual indicd la necesidad de comercializar el
producto por encima de los 192 u$s/ton.

El proyecto de expansion de la planta para poner en valor lo que
anteriormente era considerado un desecho ha demostrado su capacidad
de hacer el proyecto global rentable, presentando una oportunidad
estratégica de alto valor en el mercado.

En un contexto donde no existe competencia local en Argentina, y con una
demanda creciente en la region, esta iniciativa ofrece una clara ventaja
competitiva al posicionarse en un mercado sin grandes competidores
locales. Ademas, el mercado es amplio y diverso, lo que significa que el
producto puede venderse para multiples usos ya que hay una gran y
variada demanda. La propuesta de valor del sulfato de sodio anhidro de
alta pureza y su proceso de produccion sustentable, basado en Ia
revalorizacion de residuos, diferencian aun mas al producto frente a
importaciones de bajo costo, lo que permitird captar rapidamente el
mercado regional. Estas condiciones, sumadas a la sostenibilidad vy
escalabilidad del proceso, justifican plenamente la inversion en este
proyecto.
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PROPUESTA DE MEJORA

Previamente se menciond que no se logra separar el 100% del sulfato de
sodio mediante la etapa de centrifuga luego de las destilaciones flash, ya
gue parte del mismo se mantiene solubilizado en la corriente de proceso.
Esto es una problematica por dos motivos: en primer lugar debido a que
Nno se aprovecha todo el subproducto para su secado y comercializacion, y
en segunda instancia, la presencia de la sal de sodio que continua junto a
la corriente de proceso podria resultar como una impureza de los otros
productos (LA, GLY, PG) o podria quedarse alojado en los equipos
posteriores (torres de destilacion) afectando su rendimiento. Luego, su
separacion sera esencial en términos operativos y econémicos.

La separacion de sulfato de sodio en la industria es una problematica que
afecta numerosos procesos. En bibliografia se encuentran autores que
estudian la separacion del sulfato de determinados productos, a través de
distintos procesos como la cristalizacion, destilacion y operaciones mas
recientes como la electrodidlisis. Sin embargo, en todos estos casos se
plantea al sulfato de sodio como una impureza a eliminar de otro producto,
por lo que no se evalua la posibilidad de recuperarlo y tratarlo para su
comercializacidon como una sal anhidro y seca.

Una posibilidad interesante para lograr la separacion del sulfato de sodio,
sin implicar la modificacion sustancial del proceso, es la utilizacion de un
no-solvente. Basicamente el agregado de un solvente soluble en la
corriente de proceso, aunque de menor polaridad, permite disminuir la
solubilidad de la sal en la mezcla de estas sustancias.

Este efecto fue estudiado por Velez A. (2018) para su aplicacion en la
purificacion de mezclas glicerina-agua-sulfato de sodio provenientes de la
industria de los biocombustibles. Se reporta el efecto de la utilizacion de
distintos alcoholes (metanol, etanol y alcohol isopropilico). Se alcanza la
reduccion de la solubilidad del sulfato de sodio en un 92%.

Ademas, una ventaja de la utilizacion de alcoholes como no-solventes es su
alta volatilidad respecto a los productos de la reaccion (LA), por lo que se
espera que su separacion no resulte en un inconveniente en las etapas de
destilacion y secado. Sin embargo, se debera evaluar las condiciones de
mezclado convenientes del no-solvente y ademas el rediseno de las etapas
de separacion y recuperacion.

De manera preliminar, se presenta la Figura 71, la cual plantea la propuesta
de mejora del proceso de separacion de la sal de sodio.
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Figura 71

Propuesta de mejora
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Nota: De elaboracion propia

Se destaca el agregado de un tanque de mezclado de no solvente previo a
la etapa de centrifuga. Ademas, es conveniente disenar una etapa luego de
la centrifuga para la recuperacion del no solvente para su reutilizacion, que
podria ser un flash o un torre de destilacion, cuya eleccion debera
fundamentarse en los criterios de diseno, costos operativos y de inversion.
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CONCLUSIONES Y EVALUACIONES PERSONALES

El trabajo realizado representa un ejercicio integral y aplicado de los
conocimientos adquiridos a lo largo de toda la carrera de Ingenieria
Quimica. A través de este proyecto, se evidencid la capacidad de integrar
conceptos tedricos y practicos, asi como de aplicar metodologias de
diseno, analisis técnico-econdmico y optimizacion de procesos industriales.
Ademas, representd una oportunidad para enfrentarse a un desafio
profesional real, caracterizado por la complejidad y la incertidumbre
propias de proyectos industriales.

El proceso de desarrollo de este proyecto no solo consolidé conocimientos
tedricos y practicos, sino que también fomentd el aprendizaje de nuevas
herramientas y metodologias. En particular, se aprendié a realizar una
busqueda bibliografica exhaustiva y critica, lo que resultd crucial dada la
escasez de informacién disponible sobre el proceso estudiado, que no se
encuentra implementado a escala industrial. Este ejercicio permitio
desarrollar competencias en el analisis de datos, interpretacion de
informacion técnica y diseno conceptual bajo condiciones de
incertidumbre. Ademas, el proyecto ofrecidc un enfoque integral,
incluyendo aspectos de diseno, evaluacion econdmica y sostenibilidad,
fortaleciendo asi la formaciéon multidisciplinaria del equipo de trabajo.

Uno de los mayores retos fue trabajar con un proceso que no tiene
antecedentes industriales documentados, lo que limitd considerablemente
la disponibilidad de informaciéon técnica y econdmica. Se requirié adoptar
enfoques basados en la extrapolacion de datos de procesos similares y en
la toma de decisiones fundamentadas en criterios establecidos por el
equipo de trabajo. Estas aproximaciones, aunque Utiles, afadieron una
capa de incertidumbre al disefo y la estimacion de costos, generando la
necesidad de validar constantemente las decisiones tomadas para
mantener la viabilidad técnica y econdmica del proyecto. Esta limitacion,
aungque desafiante, se convirtid en una oportunidad para ejercitar la
creatividad, el razonamiento l6gico y la capacidad de toma de decisiones
en contextos de incertidumbre.

El trabajo se caracterizé por su nivel de detalle y rigor. Cada aspecto del
proyecto fue analizado en profundidad, considerando multiples soluciones
a los problemas planteados, con un enfoque en la eficiencia y la
optimizacion. Asimismo, el proyecto destaco por su propuesta innovadora
de revalorizar un residuo industrial, convirtiéndolo en un producto de alto
valor agregado. Este enfoque no solo responde a las demandas actuales de
sostenibilidad y economia circular, sino que también posiciona al trabajo
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en un contexto relevante para la industria moderna. La creatividad y el
compromiso con la generacion de valor a partir de recursos subutilizados
son pilares fundamentales del proyecto.

A pesar de los logros, la falta de informacion técnica detallada obligd a
realizar numerosas aproximaciones y suposiciones, lo que pudo impactar
en la precision de algunos resultados. Estas decisiones, aunque razonadas
y justificadas, representan una limitacién inherente al proyecto que podria
ser abordada en el futuro mediante investigaciones experimentales o
colaboracion con expertos en el area.

En sintesis, el trabajo final representa un logro significativo tanto en el
plano académico como profesional. Se requirid familiarizarse con
competencias como técnicas avanzadas, pensamiento critico, y una vision
integradora de la ingenieria quimica. Si bien las dificultades enfrentadas
limitaron algunos aspectos del proyecto, estas también sirvieron como una
oportunidad para crecer profesionalmente y fortalecer habilidades
esenciales como la toma de decisiones en contextos complejos y la
capacidad de innovacion. Este trabajo no solo refleja el nivel alcanzado al
término de la carrera, sino que también el potencial de contribuir
significativamente a los desafios de |la industria quimica.
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ANEXO A: Tabla comparaciéon de catalizadores

Gliceri NaOH/ |Condici .. .. ..
. |c<.ar|na/ .a ./ on |c|or?es Conversiéon' | Selectividad® | Rendimiento® | Datos de
Catalizador catalizador | glicerina | de trabajo
(%) (%) (%) modelo
(9/9) (mol/mol) | (K, h, MPa)
T=513
Cu20 15 1,1 =6 93,6 78,1 73,1 No
N2=14%
T=503
Cu/hydroxypatite 20 1,1 t=2 91 90 819 No
N2=0,1
T=453/433
Cu/CNF 5 2 (KOH) t=4 100/100 64/51 64/51 No
Inerte= 0,1
T=453
Cu0O/zZro2 6,4 1 t=8 100 94,6 94,6 No
N2=1,4
T=503
Cu NPs 33 11 t=4 98 91,9 920 Si, varios
Aire=0,1
Cu/AI203 88,6 92,5 81,9
T=513
Cu/ZnO 7,36 1,1 1=4 (flow) 84,2 89 74,9 No
P=354
Cu/MgO 35 95,4 90 85,8
T=513
Cu/TiO2 36,8 1,1 =6 53,6 100 53,6 No
N2=14
T=413
Pt/C 31 117 =3 99,8 95 94,8 No
Etileno= 0,6
T=453
Pt/ZrO2 ZOVOO | 1,8 =24 95 84 79,8 No
(mol/mol) He=3,0
T=473
Rh/ZnO 208 pH13 t=12 23 68 15,6 No
H2=2,0
T=523
Co304/CeO2 99 1 =8 85,7 79,8 68,3 No
N2=6,0
T=448
Cu-Zn-Al 14,7 1,5 t=4 98,9 96 94,9 No
Aire=0,1
Ni/grafito 16,7 11 T=513 95,1 92,1 875 Si
CaOo 30 1 T=563 98 8 75 No
Al203/KNO3 30 1 T=563 83 5 38 No

Nota: Tabla de elaboracion propia. Recopilacion de datos de bibliografia. (1) moles
glicerina consumidos/moles de glicerina iniciales. (2) moles de dcido Idctico formados/
moles de glicerina consumidos. (3) moles de dcido Idctico formados/moles de glicerina

iniciales.
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ANEXO B: Mecanismo de reaccion completo

Nomenclatura:
e ksi constante de reaccién en la

° GLY, glllcer,ol . superficie de la reacciéon i
e LAacido lactico . e bj constante de adsorcion del
* PG 1,,2‘—propa,n'od|ol componente j en la superficie
° AA agdo acetlFo e ri la velocidad de reacciéon
e PApirubaldehido homogénea de la reaccién |
e DG diglicerol [mol/gcat.min]
* DHAd'h'quX'?Cetona e rs,i la velocidad de reaccion
* 2—HP.2—h|drox'|propana| superficial de Ila reaccion i
e GA glicealdehido [mol/gcat.min]
e Cu NPs nanoparticulas de mcat masa del catalizador [g]
cc.)bre ) R constante universal de los
e Cj concentracion del gases [I/mol K]
componente J en la fase liquida o Selj selectividad del
[mol/L] componente |

e Ea energia de activacion [J/mol]

e kO,i factor preexponencial de la
reaccion i

e ki constante de reaccidn
homogénea de la reaccion i

Suposiciones del modelo:

T temperatura [K]

e X conversion en [%]
AHj entalpia de adsorcion del
componente j [j/mol]

(1) Se asume una velocidad tipo ley de la potencia. Para los reactivos
asumen reacciones elementales. Para el consumo de NaOH y acido
lactico se calcula un orden de entre 0,5y 1,5. Se asume dependencia de
la temperatura segun la Ecuacion de Arrhenius.

(2) EI NaOH no se absorbe en los sitios del catalizador de cobre. El NaOH
actuUa una vez que la molécula de reactivo esta en el sitio.

(3) Para modelar la absorcion en los sitios se usa un modelo de literatura.

(4) La absorcion de acido carboxilico en los sitios es despreciable.

(5) El NaOH se incluye en todas las velocidades ya que sin la presencia del
mMismo la reaccion no ocurre.

(6) La absorcion de los compuestos formados es competitiva.

(7) El hidrégeno se produce en exceso y tiene muy poca solubilidad en el
medio debido a la temperatura.

(8) El volumen de reaccién es constante.

(9) La reaccion de los intermediarios es inmediata y no se encuentran como
subproductos.

Modelo:
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En las Figuras B.1 y B.2 se presentan el mecanismo de reaccion y la
definicion de las velocidades de reaccion respectivamente. En las Tablas B.1
y B.2 se observan los valores de las constantes cinéticas, constantes de
adsorcion y constantes en la ecuacion de Arrhenius. Estas ecuaciones
siguen la forma:

Ecuaciones B1B.2B32,3y 4

Expresiones de la dependencia de las constantes con la temperatura

—Ea,i

kni = kOi.e " (eq. B.1)

—Ea,si

knsi = kOsi.e " (eq.B.2)

—AHj

bj = b0j.e ™" (eq B.3)

Figura B.1

Esquema del mecanismo de reaccion

0

A

H;C OH

T ry, ky
(0]
.k H;C T
1 1 OH - 6
ks) k.\'_;
OH
1, k OH OH
HO\)VO\)\/OH
ry, ky
OH ‘
T3, ks (Hj
—_— HU4<;
OH ks} OH
ll’;. k4
rg, kg
others

Nota: Zavrazhnov S.A en 2019

OH
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Figura B.2
Definicion de las velocidades de reaccion
N M, kg bgy Coy - CHO—
HO"
1+ bcu’ 'CGLr +bPG 'CPG

h =k2'CéLY 'CH

r=k-Cgy C

-
=k Cpy; 'CHO_
ry=kyCr-Cp.

Mk, bgy Copy 'Cﬂg-

.=k C., C  +—=
T e o I4bg,y "Copy +bpg - Cpg

- mral' -ksi -bPG CPG 'CHQ‘
L+ bgy " Cory +bpg " Cpg
ry=kg CpgCpp

rg =k, Coy 'CH

0"

s

Nota: Zavrazhnov S.A en 2019

Tabla B.1

Valores de las constantes de reaccion para diferentes temperaturas

Unit of Temperature, K

Parameter Measurement 483 493 503 513 518
ky 1.06 x 107 188 x107% 271 x107% 465 x10% 643 x 1074
ka 112 %1075 189 x 1075 437 x 1075 684 x 107> 800 x 1075
ks 121 x10°%  200x 107> 306 x 107> 466 x 1075 630 x 10°°
ky mol-L~1-min ! 112 x 1004 185x10%  432x10% 681 x10% 780 x10°4
ks 114 x 107 206 x107° 316x10° 581 x10° 721 x10°°
ke 777 x 1076 122x10°°  213x10°%  279x10°° 398 x10°°
ks 111 x10°%  189x10% 278x10*% 458x10*% 612x10°
ks1 855 x 107! 1095 x 10! 1619 x 107! 2691 x 107! 31.99 x 10!
ksa mol-geay L 1min! 656 x 102  890x 102 213x10! 251x10! 351x10!
k3 500x10°%  100x107 140x107 180x107 230x107
bery Lmol-1 140 x 1072 111x 1072  831x103 572x10°% 470 x 1073
bpc &eat'L'MO 540 x 107 431x 1073  290x 103 253x10°3 221 x10°3

m hone 112 1.05 0.97 1.02 1.04

n 0.49 0.43 0.47 0.51 0.46

Nota: Zavrazhnov S.A en 2019
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Tabla B.2

Parametros de las ecuaciones 2, 3 y 4.

Parameter Unit of Value Standard Error
Measurement

Without Cu NPs (NaOH only)

Ea 1.04 x 10° +2.39 x 10% 9.28 x 10!
Eun 1.22 x 10° + 3.95 x 10* 1.54 x 102
Ea3 954 x 10* + 1.68 x 10 6.52 x 10!
Eay J-mol~! 1.23 x 10° + 5.01 x 10? 1.95 x 102
Eus 1.09 x 10° 4 1.48 x 102 5.74 x 10!
Eui 9.46 x 10* 4 2.99 x 107 1.16 x 10%
Ea7 1.00 x 10° + 2.07 x 10% 8.06 x 10%
ko1 213 x 107 + 1.19 x 10° 4.63 x 10°
ko2 1.86 x 10° £ 1.72 x 107 6.71 x 10°
ko3 253 x 10° 4+ 9.99 x 10° 3.89 x 10°
ko4 mol-min~—! 216 x 107 + 2.55 x 108 9.90 x 107
kos 7.04 x 10° + 2.44 x 10° 9.49 x 10*
kos 1.33 x 10° £9.36 x 10° 3.64 x 10°
ko7 7.42 % 10° 4 3.62 x 10° 1.41 x 10°
Cu NPs with NaOH
Eiq 8.14 x 10* 4 2.91 x 107 1.05 x 10%
Eas2 J-mol ! 1.02 x 10° + 6.11 x 10* 220 x 102
Eas3 8.99 x 10 + 4.58 x 102 1.65 x 102
kos1 5.05 x 10% + 3.45 x 107 1.24 x 107
ko2 mol-gea ~L-min ! 6.21 x 10 & 8.90 x 108 321 x 108
ko3 277 x 10* +2.98 x 10! 1.07 % 10!
by cLy 133 x 1079 + 898 x 101! 323 x 10711
borc L-mol ! 767 x 10-° £ 431 x 1010 155 x 102
0.PG -
—AHgy 1 6.54 x 10* £2.82 x 107 1.02 x 102
J-mol 2 1
—AHpe 5.26 x 10* 4 2.40 x 10 8.65 x 10

Nota: Zavrazhnov S.A en 2019.

rl: Conversion del glicerol a acido lactico

La reaccion es la suma del aporte homogéneo de reaccion en la fase liquida y
heterogéneo en la superficie del catalizador.

Reaccion en fase liquida: Primero ocurre la activacion del glicerol (GLY) mediante
la molécula de HO que forma el ion de glicerolato, el cual se convierte a
gliceraldehido (GA), para luego convertirse en 2-hidroxipropenal (2-HP) que al ser
inestable, se transforma en piruvaldehido (PA). Por JUltimo ocurre una
transposicion del acido bencilico donde se convierte el PA en acido lactico (LA).

OH - OH ) OH OH o OH
HO ) L oy OH LAY FRNOH O\A ow )\ o
ST N y N T T O \f/
H,O d “: H’. H) H, +OH I8

Reaccion en la superficie del catalizador: Mecanismo Tipo Eley-Rideal. El primer
paso del mecanismo es la adsorcion de las moléculas de glicerol en la superficie
de las nanoparticulas de cobre. Le sigue la interaccion de las moléculas de glicerol
absorbidas con los iones hidroxilo que atacan desde la solucién formando el
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intermediario de reaccidén GA, el cual se desorbe instantdneamente hacia la fase
liquida y se forma el acido lactico bajo condiciones alcalinas. Estos pasos se
presentan en el siguiente esquema.

Paso 1: Adsorcion del GLY en el sitio activo

GLY +* ¢» GLY*
Paso 2: Activacion de GLY con HO formando ion GLY e hidrégeno

GLY* + HO «» GLY™ + H*

Paso 3: Conversion del GLY  a GA en la superficie del catalizador

GLY™ > GA* + H*
Paso 4: Desorcion de GA

GA* «» GA
Paso 5: Conversion de GA a PA mediante 2-HP.
GA » PA

Paso 6: Transposicion del acido bencilico de PA a LA

PA + HO » LA
B ‘OH:  no
fOH: "QH; -
oH 2 HO 7 HO ~F HD
DH . foHr Y \ O~
Step 1 ( Yo OH sepz ET OH gran3 ~H OH OH step 4 . ~
HOL A O — = o /—,_‘_ e e o ‘__/_,L\_,‘/ PRy o d /._\_/ - o - /:. e GA
H ' H ; g B Ho K
PRy 1 I | I
o ph —
tgffg_g,[_cj,\_c:(%) (ou; {cu L_}I uL) cJ Cu = CL. ru) u:; Cu ILJ}LU (u) l}\fl-IICuACu cD, .C:fCul/Cu\qu cu)
HO aH CH
Step 5 s.»,;s
3:}‘ OH —— O.Q\/,, N \’/
GA

‘ very fastin alkaline media

Luego la expresion para la reaccién resulta:

Meat - ks1 - bgry - Cory - Cro

rn =k -C -C +
! LreL O 1+ bgry - Cgry + bpg - Cpg

r2: Conversion del glicerol a diglicerol

La reaccion ocurre Unicamente en fase liquida y sigue el siguiente esquema:

E

cH i O . o ' oH OH
') . _— —= aligomer
HU\.\,.,-’J\/-':'H p— F"""\)\f :L + HU“;/I\,-'D" — "va/Jvo\/J'\,.zOH . B

] T

Luego la expresion para la reaccidon resulta:
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_ 2
ra ka - CGI.“;’ Cho-

r3: Conversion del diglicerol a glicerol

Es la reaccion inversa a la vista en r2. Ocurre en la fase liquida y sigue la expresion:

Fz3 = ka : CDG 'CH{?

o

r4: Consumo de acido lactico a acido acético en medio basico

Esta reaccion ocurre en la fase liquida mediante el siguiente esquema:

OH
o TOH o
~. T "
- -€o,>  o-

Sigue la siguiente expresion:

m n
ry = ks Cpp-Cho

r5: Hidrogenacion de glicerol para formar 1,2-propanodiol

La reaccion es la suma del aporte homogéneo de reaccion en la fase liquida y

heterogéneo en la superficie del catalizador.

Reaccion en fase liquida: La reaccidn comienza con la activacion del glicerol
mediante la molécula de HO que forma el ion de glicerolato, el cual se convierte a
gliceraldehido, para luego convertirse en 2-hidroxipropenal que se transforma en
piruvaldehido. Al mismo tiempo ocurre la hidrogenacion del 2-hidroxipropenal y

piruvaldehido que forman 1,2-propanodiol (PG).

OH . OH ) OH OH o
) j e 0Ty oH — = 0 > —
HO OH — “OH 0
S T 1-. : Sy o \: e n{;h
j" -\b Y H ) =
H H H "

H0 H,, + OH

%,

H, /H,
Y o4 ¥
HD‘\“\,"’A\"

.

Reaccion en la superficie del catalizador: Mecanismos Tipo Eley-Rideal (pasos 1a

4)y Langmuir-Hinshelwood (pasos 5y 6).
Paso 1: Adsorcion del GLY en el sitio activo

GLY +* > GLY*
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Paso 2: Activacion de GLY con HO formando ion GLY e hidrégeno
GLY* + HO «» GLY™ + H*
Paso 3: Conversion del GLY  a GA en la superficie del catalizador
GLY™ » GA* + H*
Paso 4: Eliminacion de agua de la molécula de GA e la superficie formando 2-HP
GA* » 2-HP* +H,O

Paso 5: Hidrogenacion del 2-HP en la superficie

2-HP* > PG*

Paso 6: Desorciéon de PG hacia la fase liquida.

PSR ' HO

Ul'l | -I
‘--==~1 f AOH step s b OH 51—p3 | O
H_A\, HD \)‘-—-..r : - D--. )-‘H"’ /‘x/ - (Il:-_—_-./‘-_/':
; i :

H

oo @ \Ee,\e.«% (5@3:‘@ Lf:‘u O“{ 9O EEELE

Step 4 l

] HO H(}
K0 HO . f/‘."’"
o, /LR__ Step B e )‘-L-, lr’*o.h‘_/iz.;-‘ Step s O%/"*ﬁ.—_-_. - H 0\/‘\
i ;o v H H.0 -L i DH_‘-

5 LA
Luego la expresion resulta:

Meat - k2 - bery - Cory - Cuo-
1+bgry - Cory + bpg - Cpg

rs = ks Cgry - CHo-

r6: Formacion de acido lactico mediante 1,2-propanodiol
La reaccién sucede en la superficie mediante el mecanismo de Langmuir-Hinshelwood.
Paso 1: Adsorcion de PG en el sitio activo del catalizador de cobre
PG +* s PG*
Paso 2: Deshidrogenaciéon de PG a PA
PG* ¢» PA* + 2H*
Paso 3: Desorcion de PA hacia la fase liquida
PA* «5 PA

Paso 4: Transposicion del acido bencilico de PA a LA
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PA + HO » LA

oM
HO HO 0 0
L
. Stepl — Step 2 Step 3 Oa-{_)’l\ Stepd )\
HU\) ¥ Hq\) .

=0
— —_— O, —
: TI i H H H
(o7 : - e - P ~ 0
oo (o (colofeslenle)  (caeeaXonte

Entonces la expresion resulta:

Meat - ks3 - bpg - Cpg - Cyo-
1+ bgry - Cory + brg - Cpg

s
r7: Reaccion de 1,2-propanodiol hacia otros productos
Ocurre en la fase liquida. La expresién sigue la siguiente forma:

r7 = k¢ Cpg - Cpo

r8: Reaccidn de glicerol hacia otros productos

Ocurre en la fase liquida. La expresién sigue la siguiente forma:

rg = k7-Cgry - Cho-
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ANEXO C: Diagrama de blogues, caudales y composiciones

Agua Agua
F3 Fi7
Hidrogeno Agua
F3 Fl1
v |
—F2—»| F15—»
Separador de Separacion Separacion de
Mezclador |——F4—| Reactor ——F 6—»| cI:uaIizador ——F3—® Neutralizacién ——F10—3» flash ——F12—»| s6lidos ——F14—»| Purificacion
recipitados i
precip Acido
Fi lactico
TECa 90%
Fi6
h
Acido sulfirico Sulfato de sodio
Catalizador 9 F13
F7 | |
Composiciones en ton/afio Fluja Tatsl 2n
Cormientes Glicerina MaOH Digliceral Lactato de sodio| Acido lactico | 1,2-propanodiol [Acstato de sodio| Acido acetico Agua H2504 MaZ504 Hidrogeno Otros Catalizador ton/afic
F1 470501 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 47058,1 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 4118
F2 0.0 265735 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 265735
Fa 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0,0 0.0 45611,7 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 45611,7
F4 470508,1 285735 0.0 0.0 oo 0.0 0.0 0.0 G2670,8 0.0 00 0.0 0.0 0.0 186303
F& 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0,0 0.0 0.0 0.0 0.0 785.1 0.0 0.0 765,07
Fa 7824,3 10804,7 12,1 42866,5 0.0 28445 5032 0,0 90220,8 0.0 0.0 0.0 1082,0 562035 271832
F7 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 58203.5 5A204
Fa 78243 108047 12.1 42866,8 0.0 2844.5 5032 0.0 00220,8 0.0 0.0 0.0 1082,0 0.0 185538
Fa 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0,0 0.0 0.0 32226.5 0.0 0.0 0.0 0.0 3222648
Fi0 TE24.2 0.0 121 0.0 344587 28445 0.0 4242 104636.4 0.0 48671.0 0.0 10820 0.0 187763
F11 147.2 0.0 12,1 0.0 878,0 7T 0,0 2225 53125,0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 54660
Fi2 7581,8 0.0 12,1 0.0 32764,2 10429 0,0 7T 105006 0.0 48671,0 0.0 1082,0 i3] 100741
F13 0.0 0,0 0.0 0.0 0.0 0,0 0,0 0.0 0.0 0.0 48673,3 0.0 0.0 0.0 4B673,3
Fi4 7531,8 0,0 12,1 0.0 A2764,2 1092.9 0,0 7T 10508,6 0.0 0.0 0.0 1082,0 0.0 54070
F15 4545.9 0.0 12.1 0.0 38.3 1302.8 0.0 75 10800.5 0.0 0.0 0.0 1082,0 0.0 17708.2
F16 3028.2 0.0 0.0 0.0 32728.2 600.3 0.0 0.0 0.1 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 36384.8
F1T 240.9 0.0 24,1 0.0 1682,9 643.0 0,0 3086 48426,0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 51422,3
Entradas (kg/min) | 152818, 1 [salidas (kgimin)| 1529323
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ANEXO D: Propiedades termodinamicas utilizadas

Todas las propiedades presentadas cuyos valores no fueron encontrados en
bibliografia fueron calculadas utilizando el paquete termodinamico NRTL
del simulador Unisim Design.

En la Tabla D.1 se pueden observar los parametros que ajustan a la
siguiente ecuacion que describe la relacion entre capacidad calorifica y la
temperatura para cada componente a una presion de 28 bar:

Cp(T) =A+BXT+CXT +DxT > enunidades de [J/mol.K]

En la Tabla D.2 se encuentran los datos de volumen molar utilizados.
Fueron calculados realizando un promedio entre el volumen molar de
cada componente albary 298 Ky el volumen molar a 28 bar y 298 K.

Los datos de entalpia de formacion de cada compuesto a 298 Ky 1 bar se
muestran en la Tabla D.3.

Tabla D.1

Pardametros de ajuste capacidad calorifica

Componente A B (of D

Acido lactico 716,48 -1,981 2,415x10°* -1,028x10"7
1,2 Propanodiol 635,11 -1,701 2,141x107° -9,026x10*°
Glicerina 309,85 -0,339 6,074x107% -2,365x10%®
Agua 178,68 -0,448 5,418x10™* -1,578x10¢
Hidrégeno 27.012 3,509%107 0 6,901x10"

Nota: Elaboracion propia mediante datos obtenidos del simulador Unisim Design con
paquete termodindmico NRTL.

Tabla D.2

Volumenes molares en m*/kmol

Componente Acido lactico 1,2 Propanodiol Glicerina Agua

Volumen molar 0,068 0,074 0,071 0,018

Nota: Elaboracion propia mediante datos obtenidos del simulador Unisim Design con
paquete termodindmico NRTL.
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Tabla D.3

Entalpias de formacién estandar en Ki/mol

Componente Acido lactico

1,2 Propanodiol

Glicerina

Agua

NaOH

AHf° -686

-500,3

-676,6

-285,86

-416,88

Nota: Elaboracion propia mediante datos obtenidos del NIST Chemistry Webbook y el
libro Introduction To Chemical Engineering Thermodynamics por Smith y Van Ness.
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ANEXO E: Calculos de entalpia de reaccion
Reaccién 1 GLY + OH » LA + H,0 +H,

1) Para el calculo del AH1 se debe pasar la glicerina de 503 K a 298 K a
presion constante 28 bar. El NaOH se encuentra en solucion acuosa
por lo que se toman las propiedades del agua como propiedades del

hidroxido.
298K 298K
AH1 = [ Cp(T). dT + [ Cp(T) . dT
503K GLY 503K AGUA

2) Para el calculo de AH2 se debe pasar la glicerina y el NaOH de 28 bar
albara298 K.

AH2 = (28 bar — 1bar) XV + (28bar — 1bar) xV,

3) Se calcula la entalpia de reaccion estandar a 1 bar y 298 K. El
hidrogeno no es tenido en cuenta ya que su entalpia de formacion es
0.

AHTx0 = AHFf"

0 0 0
oo TAHf,  —AHf . — AHf

GLY NaOH

4) Para el calculo de AH3 se debe pasar el acido lactico, el agua y el
hidrogeno de 28 bar a 1 bar a 298 K. Al asumir el gas ideal el
hidrégeno no aparece en éste calculo ya que ésta en estado gaseoso
en estas condiciones de presion y temperatura.

AH3 = (1bar — 28bar) xV + (lbar — 28bar) XV .

5) Para el calculo del AH4 se debe pasar el agua, el acido lactico y el
hidrogeno de 298 K a 503 K a presion constante 28 bar.

503K 503K 503K

AH4 = [ Cp(T), dT + [ Cp(T).. dT + [ Cp(T) dT
298K La 298K AGUA 298K hz

Luego se calcula la entalpia de reaccion:

AHrx1 = AH1 + AH2 + AH3 + AH4 + AHrx0
Reaccién 5 GLY +H, » PG + H,0

1) Para el calculo del AH1 se debe pasar la glicerina de 503 Ka 298 K a
presion constante 28 bar.

298K 298K

AH1 = [ Cp(T). . dT + [ Cp(T) dT
503K GLY 503K H2
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2) Para el calculo de AH2 se debe pasar la glicerina de 28 bar a1 bar a
298 K. Al asumir el gas ideal el hidrogeno no aparece en éste calculo
ya que ésta en estado gaseoso en estas condiciones de presion y
temperatura.

AH2 = (28 bar — 1 bar) X VGLY

3) Se calcula la entalpia de reaccion estandar a 1 bar y 298 K. El
hidrégeno no es tenido en cuenta ya que su entalpia de formacioén es
0.

AHrx0 = AHF"

0 0
acua T AHfPG — AHf

GLY

4) Para el calculo de AH3 se debe pasar el 1,2 propanodiol y el agua 28
bar albara298 K.

AH3 = (1 bar — 28 bar) X VPG + (1 bar — 28 bar) X VAGUA

5) Para el calculo del AH4 se debe pasar el agua y el 1,2 propanodiol de
298 K a 503 K a presion constante 28 bar.

503K 503K
AH4 = [ Cp(T) _dT + [ Cp(T) . dT
298K pG 298K AGUA

Luego se calcula la entalpia de reaccion:

AHrx2 = AH1 + AH2 + AH3 + AH4 + AHrx0

309



ANEXO F: Balances de masa y energia detallados

Nomenclatura utilizada

e A= Concentracion de glicerina e FO= Concentraciéon de acido Lactico
e B= Concentracion de hidrdxido e VR =volumen de reactor
e C= Concentracioén de diglicerol e flL=fraccion de fase liquida
e D= Concentraciéon de lactato e W= carga de catalizador soportado
e E=Concentracion de 1,2 propanodiol e Ki(T)= constantes de reaccidn
e = Concentracion de acido Lactico e Db(T)= constantes de adsorcion
e AO= Concentracion inicial de glicerina e FT=flujo total
e BO= Concentracioén inicial de hidroxido e Top= la temperatura 6ptima en el
e CO= Concentracion inicial de diglicerol ingreso al reactor
e DO= Concentracioén inicial de lactato e DH1y DH5 = entalpias de reaccién de 1
e EO= Concentracién inicial de 1,2 y5
propanodiol

Balances de masa
- Glicerina

M-k belv(T)-A- N-ks2(T)-balv(T)-A-
WkslDbely(D-AB 4 1) A2 BVRAL - 63(T)-ABVRAL + k5(T)-ABVRAL + — 2D bey(D-AB

Q-(A0— A)=k(T)-AB-VRAL +
1+ bely(T)A + bpg(T) E 1+ bely(T)-A + bpg(T) E

+K(T)-ABVRAL
- Hidréxido

WAs(D-bely(D-AB_\p pmpn o o Ws3(D)-bpe(D)-AB

Q-(B0 - B)= kI(T)-AB-VEfL +
1+ bely(T)-A + bpg(T)E 1+ bgly(T)-A + bpg(T)-E

- Diglicerol

,
Q-(CO - C) = —kA(T)-A"B-VEAL + k3(T)-C-B-VR 4L
- Lactato

Q-(D0 - D) = —kI(T)-A-B-VRAL — W-ksl(T)-bgly(T)-AE  W-ks3(T)-bpg(T)-E-B . k-I-[I'}-Dm-Bn-‘L'R-fL

1+ bgly(T)-A + bpg(T)E 1+ bely(T)-A + bpg(T)-E

- 1,2 propanodiol

WhsAT) bely()-AB  Wksi(T) bpg(T)E B
1+ bely(T)-A+ bpg(T)E 1+ bely(T)-A + bpg(T) E

Q-(E0 - E) = —k5(T)-A-B-VR{L — + k6(T)-E-B-VRfL

- Acido acético
Q(F0 - F) = | x4 DB VR £L
Balance de energia
‘\'\'op-xp-IDDD-ksl(T}-bgl}-(I'}-_-&-B‘-_

FT-cph2o{T)-(T — Top) = —DH1-| k1{T)-A-B-Vrop-fL + | - DHS.| &5(T)-A-B-Vrop-fL +
L+ bely(T)A+bpg(DE )

Wop-p- 1000-ks2(T) bely(T)-A-B |
L+bely(T)-A + bpg(T)E )
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ANEXO G: Entalpias de formacion estandar

Tabla G1

Entalpias de formacion estandar en ki/mol

Hidréxido de sodio

Lactato de sodio

Acetato de sodio Acido sulfurico
-416,88 -873,05 -708,8 -907,5
Agua Acido lactico Acido Acético Sulfato de sodio

-285,83 -686

4845

-1.384,5

Nota: De elaboracién propia con datos obtenidos del NIST Chemistry Webbook
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ANEXO H: Diagrama de proceso y corrientes
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Composiciones en kg'min

Flujo Total en | Temperatwra
Comentes Glicerina MNaOH Diglicerol Lactato de sodio| Acido lactico | 1,2-propancdiol [Acetato de sodio| Acido acetico Agua H2304 NaZZ04 Hidrogeno Oiros Catalizador kg/min C) Presion (bar)

F1 £0,534 0.000 0,000 0.000 0.000 0,000 0,000 0,000 BD.534 0.000 0.000 0,000 0,000 0,000 1781 25.0

F2 0,000 0,000 10,000 0.000 0,000 0,000 0,000 0,000 0.000 0.000 0,000 0,000 0,000 506 25.0

F3 0,000 J 0,000 0,000 0.000 0,000 0,000 0,000 BE.760 0.000 0.000 0,000 0,000 0,000 BE.E 207.0 15
F4 20,534 50.55 0.000 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 178,314 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 3184 2300 28
F& 0,000 0.000 0,000 0.000 0.000 0,000 0,000 0,000 0,000 0.000 0.000 1.456 0,000 0,000 15 2300 28
Féi 14,886 20,348 0.023 81.553 0.000 5,031 1,122 0,000 189,813 0.000 0.000 0,000 2,052 107,103 4221 230,0 28
F7 0,000 0.000 0,000 0,000 0.000 0,000 0,000 0,000 0,000 0.000 0.000 0,000 0,000 107,103 1071 2300 28
FB 14,886 20,348 0.023 B1.558 0.000 5,031 1122 0.000 180,812 0.000 0.000 0,000 2,05 0.000 3150 230.0 28
Fo 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 0,000 61.314 0.000 0,000 0.000 0.000 612 25.0 28
Fi0 14,886 0.000 0.023 0.000 85.581 5,031 0.000 0.826 139,080 0.000 33.798 0.000 2.052 0,000 376.3 207.0 15
Fi1 0,280 0.000 0,023 10,000 1,667 0,528 0,000 D423 101,075 0.000 0.000 0,000 0,000 0,000 14,0 207.0 15
F12 14,603 0.000 0.023 0.000 83.883 4.438 0.000 D407 08008 0.000 8a.708 0,000 2,05 0.000 2723 1230 1
F13 0.178 0.000 0.023 0.000 1.547 0,897 0.000 D326 77840 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 B0E 1230

Fi4 14,425 0.000 0.023 0.000 82337 3,792 0.000 0.072 20167 0.000 88.798 0.000 2.052 0.000 1917 1230

F15 0,000 0.000 0,000 10,000 0.000 0,000 0,000 0,000 0,000 0.000 848,600 0,000 0,000 0,000 BB.E 1230

Fi6 14,425 0,000 0023 0.000 82,337 3,792 0,000 0,072 20,167 0.000 0,000 0,000 2,052 0,000 1028 1230

F17 0.000 0.000 0.000 0.000 0.0aa 2,850 0.000 0.071 20.168 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 230 1239

F18 14,425 0.000 0.023 0.000 82.272 1,142 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 0.000 2.052 0.000 Tee 2218

Fig 5777 0.000 0,000 10,000 62,283 1,142 0,000 0,000 0,000 0.000 0.000 0,000 0,000 0,000 602 2028 0.61
F20 5,548 0,000 0023 0.000 0,003 0,000 0,000 0,000 0,000 0.000 0,000 0,000 2,052 0,000 0.7 2829 0.61
F21 0.000 0.000 0.000 0.000 0.0aa 2,850 0.000 0.001 D.168 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 22 1485 1
F22 0,000 0.000 0,000 0.000 0.000 0,000 0,000 0.071 20.000 0.000 0.000 0,000 0,000 0,000 20.1 09.6

F23 0,280 0.000 0.023 10,000 1,687 0,528 0,000 0423 14 205 0.000 0.000 0,000 0,000 0,000 172 207.0 15

Enfradas (kgimin) 280, Salidas (kg/min) 2010
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ANEXO |: Diagrama de proceso (incluyendo equipos auxiliares v accesorios) v corrientes
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Sempaziiones en kaimin Flujo Total #n | Temperatura
Comientes Glicerina SNalH Diglicern Lactato de sodio| Acido lactico 1, 2-propanodiol |Acetato de sodio| Acido acetico Agua HIZ0L MaZE0d Hidrogena Ofros Cataltzador kgimin [} Presion (bar'
Fi 83,534 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0.ooa oooa 85,534 0,000 0,000 0,000 0,000 0, D00 1721 25,0 1
F2 0Lo0a 50,558 0,000 0,000 0,000 0,000 0.ooa oooa 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0, D00 =08 25,0 1
F3 0000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0300 8E,7B0 0,000 0,000 0,000 0,000 0, 000 £6,8 07,0 15
Fi 83,534 50,558 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0300 176,314 0,000 0,000 0,000 0,000 0, 000 154 30,0 28
F5 0000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0300 0,000 0,000 0,000 1,456 0,000 0, 000 1.5 30,0 28
F& 14,886 20,348 0,023 81,558 0,000 031 1,129 0300 183,318 0,000 0,000 0,000 2,053 107,103 30,0 28
F7 0,300 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 000 oooa 3,000 0,000 0,000 0,000 0,000 107,103 0.0 z8
F8 14,886 0,34z 0,023 81,558 0,000 g0 1,129 oooa 183,318 0,000 0,000 0,000 2,053 0, D00 o0 28
F3 0Lo0a 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0.ooa oooa 0,000 61,314 0,000 0,000 0,000 0, D00 25,0 28
F1i0 14,886 0,000 0,023 0,000 EE5,561 g0 0.ooa 193,080 0,000 BB, T3 0,000 2,053 0, D00 Ize 28
Figr 14,886 0,000 0,023 0,000 EE,561 031 0,000 193,080 0,000 B8, T3 0,000 2,053 0, 000 07,0 15
Fi1 0,280 0,000 0,023 0,000 1,667 0,000 101,075 0,000 0,000 0,000 0,000 0, 000 07,0 15
Fi2 0,000 0,023 0,000 53,883 0,000 98,008 0,000 B8, T3 0,000 2,053 0, 000 07,0 15
0,000 0,023 0,000 53,883 0,000 98,008 0,000 B8, T3 0,000 = 0, 000 1220 1
0,000 0,023 0,000 1,547 0.ooa 77,840 0,000 0,000 0,000 0,000 0, D00 122 -40 1
0,000 0,023 0,000 &2,337 0.ooa 20,167 0,000 BB, T3 0,000 2,053 0, D00 12240 1
0,000 0,000 0,000 0,000 0.ooa 0,000 0,000 B8, 500 0,000 0,000 0, D00 12240 1
F1B 0,000 0,023 0,000 &2,337 0.ooa 20,167 0,000 0,000 0,000 2,053 0, D00 12240 1
FAT 0,000 0,000 0,000 0,065 0,000 20,168 0,000 0,000 0,000 0,000 0, 000 122,9 1
0,000 0,023 0,000 62,372 1,142 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 2,053 0, 000 21,8 1
0,000 0,000 0,000 52,268 1,142 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0, 000 2025 -40 0,51
0,000 0,023 0,000 0,002 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 2,053 0, 000 265,39 - 40 0,51
0,000 0,000 0,000 0,0es 2550 0.ooa 0,168 0,000 0,000 0,000 0,000 0, D00 fag.5 - a0 1
Fa2 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0.ooa 20,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0, D00 98,63 - 40 1
F23 0,000 0,023 0,000 1,667 052 0.ooa 14,295 0,000 0,000 0,000 0,000 0, D00 0T -40 15
tradas (sgimin) 250,53 Salidas (kg/min] 1.0
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ANEXO J: Analisis diferencia de temperaturas para integracion energética

En la tabla se muestran las diferencias de temperatura de entrada de columna y temperatura de salida de fila. Las celdas verdes son

aguellas que cumplen el criterio de signo de AT y ademas el criterio del AT minimo. Las celdas azules representan corrientes frias y las
rosadas corrientes calientes.
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ANEXO K: Tabla de caferias de acero inoxidable

Obtenidas de la pagina oficial de Famiq, proveedor de acero inoxidable para la industria.

TABLA DE PRESIONES DE TRABAJO ADMISIBLE SEGUN ANSI / ASME B31.1

5in sobreespesor para corrosion ni esfuerzo mecanico (C=0)
AlS 304L AlS 316L
TEMPERATURAS DE TRABY) O QUE NO EXCEDAN DE

- o W 388C | 932C |2042C |3162C|3433C)3712C|3992C (4272C) 3B2C | 932C (2042C | 3163C | 3432C|3712C | 3992C | 4274C
E.E E E i ; )
EE EE ﬁ QE 1009F | 200°F | 400°F | 6002F | 6502F | 7O02F | 7509°F | BOOF | 1002F | 2009F | 400°F | 6009F | 6502F | 70O0F | 7502F | BOOEF
-l ¥l

[mm) N2 [mmy) PRESIOMES DE TRABA]O ADMISIELES (kg / cma2)

5 2,77 27 27 19 16 15 15 14 14 27 27 21 18 17 16 16 15
10 34 33 33 24 13 19 18 18 17 33 33 26 22 21 20 20 19

B" 168,28
40 711 71 0 50 41 40 39 38 37 71 71 55 46 45 43 41 40)
80 10,7 131 129 92 76 74 71 T B8 131 131 101 85 82 79 76 74
5 2,77 21 20 15 12 12 11 11 11 21 21 16 14 13 13 12 12
g 219,08 10 376 28 28 20 16 16 15 15 15 28 28 22 18 18 17 17 16
40 B,18 63 &1 44 36 35 34 33 32 63 63 48 41 39 38 36 35
80 12,7 1le 114 B2 &7 65 B3 62 60 116 116 B9 75 73 70 %] B3
5 34 20 20 14 12 11 11 11 11 20 20 16 13 13 12 12 12
0" 27305 10 4,19 25 25 18 15 14 14 13 13 25 25 19 16 16 15 15 14
40 9,27 57 56 40 33 32 31 30 29 57 57 44 37 36 34 33 32
80 12,7 92 91 B3 53 52 50 49 48 92 92 71 B0 58 56 54 52
5 3,96 20 20 14 12 11 11 11 10 20 20 15 13 13 12 12 11
12" 32385 10 4,57 23 23 16 13 13 13 12 12 23 23 18 15 15 14 14 13

40 952 49 48 35 28 27 27 2w 25 4% 49 38 32 31 30 29 28
g0 127 77 76 55 45 43 42 41 40 7T 7T 60 S50 49 47 45 a4
5 3% 18 18 13 11 10 10 11 10 18 18 14 12 12 11 11 10
14" 355,60 w 478 22 22 1 13 12 12 12 11 22 22 17 14 14 13 13 12
40 952 45 44 31 26 25 24 24 23 45 45 34 29 28 27 26 2%
5 413 17 17 12 10 10 9 9 g 17 17 13 11 11 10 10 10
16" 406,40 w 478 1% 1% 14 11 11 11 w 1w 1% 1% 15 13 12 12 11 11
40 952 33 3 27 22 22 21 21 2 3@ 3 I 25 24 24 23 22
5 41% 15 15 11 9 8 8 ] g 15 15 12 10 9 9 9 8|
18" 457.20 w 478 17 17 12 10 10 9 9 g 17 17 13 11 11 10 10 1
40 952 34 34 24 220 19 19 18 18 34 34 27 22 22 21 20 19
5 478 15 15 11 9 g9 8 ] g 15 15 12 10 10 g9 9 9|
20" 508 @ 55 18 18 13 1@ 10 10 10 g 18 18 14 12 11 11 10 10
40 952 31 3 22 18 17 17 1 1 31 31 24 220 1% 13 18 17

FORMULA DE CALCULO

P x Do
Tm = +C
2ISXE+PXxY)

REFERENCIAS

P Presién admisible (Kg /o)
I Diamretro exterior (mm)
C Comosidn admisible y' ¢ tensiones mecanicas.
LB Minimo espesor requerido (12,5%menos que el espesor neminal) (mm)
5 Tensién admisible del material (Kgf cmi2)
Y Coeficiente de aceros austenitices (como indica en tabla 3 de la noma)
E Factor de eficiencia de costura.
- SCH55/ 105/ 405 E = 0,85 (cafo con costura)
- S5CH 805 E = 1,00 (cafo sin costura)
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TABLA DE PRESIONES DE TRABAJO ADMISIBLE SEGUN ANSI / ASME B31.1

5in sobreespesor para corrosion ni esfuerzo mecanico (C=0)

AlS 304L AlS 316L
TEMPERATUURAS DE TRAEA O QUE NO EXCEDAN DE

o o o 382C|932C (204 316 Y343 Y371 Y399 P27 30138 3C | 93 2C (204 2C|316 (343 Y371 L 399 L [™27 L
E 2 i 2 g =R

EE EE = g& 100 %) 200 F | 400 F 600 F|650 F|700 F | 750 F |8300 F |100 % |200 % (400 =F (600 F | 650 F| 700 F | 750 F (800 F

wmy | ne | om PRESIONES DE TRABAJO ADMISIELES (kg / cm2)

10 124 215 211 151 124 120 117 114 111 215 215 1e5 140 135 130 125 121

ua" 10,29 40 1,73 311 305 21% 179 174 169 165 161 311 311 23% 202 1%5 188 181 175

80 241 538 527 379 310 302 293 286 279 538 538 414 350 338 326 314 303

10 165 214 210 151 124 120 117 114 111 214 214 185 139 135 130 125 121

14" 13,72 40 224 301 295 212 173 16% 164 160 156 301 301 231 1% 189 182 175 170

80 302 499 490 352 288 280 272 266 259 499 499 384 325 314 303 291 282

10 165 188 15 119 97 94 92 90 87 1e8 168 12% 110 106 102 98 95

3g” 17,15 40 231 243 238 171 140 13k 132 129 126 243 243 187 158 152 147 142 137

80 32 412 404 290 238 231 224 219 214 412 412 317 268 259 250 240 232

5 165 134 131 94 T 75 73 71 6% 134 134 103 87 84 81 78 75

12 2130 10 211 174 170 122 100 97 95 92 90 174 174 134 113 109 105 101 98

40 277 233 22% 185 135 131 127 124 121 233 233 180 152 147 141 136 132

80 375 385 378 272 222 21p 210 205 200 3BS 385 29 251 242 233 225 217

5 165 106 103 74 61 59 57 56 55 106 106 g1 B9 (133 i) 62 &0

34 26,67 10 211 137 134 96 79 T 74 73 71 137 137 105 89 86 83 80 17

40 287 1% 186 134 110 106 103 101 9% 1% 1%0 146 124 11% 115 111 107

80 39 313 307 220 18O 1v5 170 166 162 313 313 241 203 1% 189 182 176

5 165 83 82 59 48 47 45 44 43 83 83 &4 54 52 51 49 47

1r 33,40 10 277 144 141 101 83 g1 78 76 75 144 144 110 93 90 87 84 81

40 338 178 174 125 103 100 97 95 92 178 178 137 11 112 108 104 100

80 455 289 283 204 167 162 157 154 150 289 289 222 188 182 175 169 163

5 165 &6 i) 46 38 37 36 35 34 (133 &6 50 43 41 40 38 37

114" 42,16 10 277 112 110 79 65 B3 61 &0 58 112 112 86 73 71 &8 &6 63

40 356 146 144 103 84 82 80 78 76 146 146 113 95 92 89 85 83

80 485 240 236 18% 13% 135 131 128 125 240 240 185 156 151 145 140 135

5 165 57 56 40 33 32 31 30 30 57 57 44 37 36 35 33 32

112 48,26 10 2,77 98 96 B9 56 55 53 52 51 98 98 75 B3 61 59 57 55

40 368 131 129 93 6 74 72 70 68 131 131 101 86 83 80 17 74

80 508 218 214 154 126 122 11% 116 113 218 218 1e8 142 137 132 127 123

5 165 45 45 32 26 26 25 24 24 45 45 35 30 29 28 27 26

2 £0.33 10 2,77 17 76 55 45 43 42 41 40 T 17 B0 50 49 47 45 44

40 391 111 109 78 B4 B2 &0 59 58 111 111 85 72 0 &7 65 62

80 554 188 185 133 109 106 103 100 98 188 188 145 123 118 114 110 106

5 211 48 47 34 28 27 26 26 25 48 48 37 31 30 29 28 27

212 73,03 10 3.05 70 &9 49 40 39 38 37 36 0 70 54 46 44 43 41 40

40 516 121 119 86 0 B8 &6 65 63 121 121 93 79 6 73 71 &8

80 701 1% 1%4 13% 114 111 108 105 103 1%8 1%8 152 129 124 120 115 111

5 211 39 39 28 23 22 21 21 20 39 39 30 26 25 24 23 22

3 88,00 10 3.05 57 56 40 33 32 31 31 30 57 57 44 37 36 35 33 32

40 54% 105 103 74 61 59 57 56 55 105 105 g1 B9 (133 i) 61 59

80 762 175 172 123 10 98 95 93 91 175 175 135 114 110 106 102 99

5 211 34 34 24 20 19 19 18 18 34 384 28 22 22 21 20 1o

32" 10160 10 3.05 50 49 35 29 28 27 27 26 50 50 38 33 31 30 29 28

40 5.74 96 94 68 55 54 52 51 50 96 96 74 B2 &0 58 56 54

80 808 1e2 159 114 93 91 88 86 84 1e2 162 124 105 102 98 94 91

5 211 31 30 22 18 17 17 16 16 31 31 23 20 19 18 18 17

4 114,30 10 3.05 44 44 31 26 25 24 24 23 44 44 34 29 28 27 26 25

40 6,02 B9 B8 63 51 50 49 47 46 B9 B9 69 58 56 54 52 50

80 856 152 14% 107 88 85 83 81 79 152 152 117 99 95 92 88 86

5 2,77 32 32 23 19 18 18 17 17 32 32 25 21 20 20 19 18

5 141,30 10 34 40 39 28 23 22 22 21 21 40 40 31 26 25 24 23 23

40 6,55 78 17 55 45 44 43 42 41 T8 78 B0 51 49 47 46 44

80 952 136 133 96 T8 6 74 72 70 136 136 104 88 85 82 79 17
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ANEXO L: Curvas caracteristicas bombas

065-040-315, n = 2900 rpm
HPE-L, Magnochem, Magnochem-Bloc, MegaCPK, Meganorm
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080-050-315, n = 2900 rpm
HPK-L, Magnochem, Magnochem-Bloc, MegaCPK, Meganorm
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ANEXO M: Potencias requeridas para distintos equipos

En la siguiente tabla se recopilan las potencias requeridas para distintos

equipos.
Potencia requerida por equipo
Nombre Descripcidén de equipo Potencia requerida (kW)
M1 Sistema de agitacion tanque mezclador materias primas 3,01
Bl Bomba ingreso a mezclador 2 25
M2 Sistema de agitacidn tanque de burbujeo 3,33
B2 Ingreso al reactor 23
T Sistema de agitacion tanque reactor S17
12 Sistema de agitacién tanque neutralizacidn 163
TEI Torre de enfriamiento de agua 37,3
B7 Bomba ingreso a torre de enfriamiento 3,75
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ANEXO N: Estimacion del costo de los equipos principales
Intercambiadores de calor

En el Capitulo 5 se discutid la integracion energética del proceso y
dimensionaron los intercambiadores de calor. Cabe destacar que no solo se
consideraron los intercambiadores del sistema de acondicionamiento de la
materia prima y los correspondientes a los destiladores flash, sino que
ademas se analizaron los condensadores y reboilers de las torres de
destilacion.

En este caso, se decide estimar el costo de todos los intercambiadores,
incluyendo reboilers y condensadores, puesto que en las estimaciones de
costos de los torres de destilacion no se incluyen parametros de diseno
relacionados a estos equipos.

A continuacion, en la Tabla N.1 se resumen los costos de los
intercambiadores de calor actualizados a 2024, incluyendo el flete, seguro,
impuestos e instalacion. Se distinguen los condensadores con color celeste
y los reboilers con color amarillo. Ademas, se informa la fuente de la
estimacion, el precio FOB resultante sin corregir y el ano de la estimacion.

Por otra parte, para areas mayores a 15 m2, se recomiendan
intercambiadores del tipo Tubo y Coraza (TyC), mientras que para areas
menores intercambiadores de Doble Tubo (DT). En cuanto a los reboiler,
debido a su diseno distintivo no se puede estimar como un intercambiador
TyC o DT, por lo que se debe estimar el costo de los mismos.

Tabla N.1
Costos equipos - Intercambiadores de Calor
Costo 2024
Nombre Tipo Area (m2) | Material eé’?i:)nj\iilo'an ESti(T;SC)ién Feusiir;;eagizrlwa instZTancién
(u$s)
1 TyC 30,8 SS/SS 2006 31.003 [Capcost 2017 83.984
12 DT 7,4 SS/SS 2006 4.782 Capcost 2017 12.955
13 DT 1,8 SS/SS 2006 3.436 Capcost 2017 9.307
|4 DT 7,2 SS/SS 2006 4.75] Capcost 2017 12.869
H5 Reboiler 43]] SS/SS 2007 47.561 AssessCCUS 122.510
H6 Reboiler 24,6 SS/SS 2007 38.626 AssessCCUS 99.496
H7 Reboiler 23 SS/SS 2007 16.038 AssessCCUS 41.31
H8 DT 81 SS/SS 2006 4.881 Capcost 2017 13.222
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HO TyC 439 SS/SS 2006 35.090 [Capcost 2017 95.054
Cl10 DT 9,5 SS/SS 2006 5.062 Capcost 2017 13.713
Cn TyC 93,4 SS/SS 2006 45696 |Capcost 2017 123.783
C12 DT 4,3 SS/SS 2006 4214 Capcost 2017 N.414
Cl13 TyC 35,7 SS/SS 2006 32645 |Capcost 2017 88.432
Cl4 DT 0,5 SS/SS 2006 2515 Capcost 2017 6.813
C15 DT 8,7 SS/SS 2006 4.962 Capcost 2017 13.442
Cle DT 19 SS/SS 2006 3.504 Capcost 2017 9.493

Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice CEPCI, incluye fletes, seguro,
impuestos e instalacion

En el caso de los TyC se decide estimar sus costos a partir de la herramienta
desarrollada por la Universidad de West Virginia, Capcost 2017, donde se
utiliza como valor de escalado el area de intercambio de calor. Se decide
construir los intercambiadores (tubos y coraza) de acero inoxidable (SS).
Cabe destacar, que el rango de validez para la estimacion de
intercambiadores de tubo y coraza es entre 10 y 1000 m2.

En cuanto a los intercambiadores de Doble Tubo, también se utiliza la
estimacion de Capcost 2017, cuyo rango de validez es entre 1y 15 m2. Se
destaca que el intercambiador Cl4 se encuentra fuera del rango, por lo que
se estima su costo como un intercambiador de 1 m2. Se decide construir los
intercambiadores de acero inoxidable (SS).

En cuanto a los reboilers se decide estimarlos como del tipo Kettle con
tubos U. En este caso se extrae de la base de datos de AssessCCUS, cuyo
rango de validez es de 10 a 500 m2. Se destaca que el reboiler H7 se
encuentra fuera de rango, por lo que se estima su costo con un area de 10
mM?2. Se decide construir los intercambiadores de acero inoxidable (SS).

Sistema de bombeado

En el Capitulo 5 se dimensionaron las bombas principales, es decir, las de
mayor consumo. Se decidio utilizar el modelo de bomba centrifuga Mega
CPK elaborada por el Grupo KSB para todas las corrientes, ya que cumplen
con todas las caracteristicas requeridas, soportan condiciones de
temperatura y presion elevadas, y se pueden construir de materiales
resistentes a la corrosion.

Sin embargo, debido a que estas bombas se deben construir a medida del
proceso, se desconoce su precio. Luego, se decide estimar sus costos a
partir de la base de datos de AssessCCUS, donde se utiliza como valor de
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escalado la variable S que se define en la Ecuacion N.1. Ademas, como se
mencionod en el Capitulo 5 se opta por fabricarlas de un material resistente
a la corrosion como el acero inoxidable (SS).

Ecuacion N.1
Variable de escalado bombas S

S = Q- -Hdes -5
Donde:

Q: caudal volumeétrico
Hdes: altura desarrollada

Nota: elaboracion propia

A continuacion, en la Tabla N.2 se resumen los costos de las bombas
principales actualizados a 2024, incluyendo el flete, seguro, impuestos e
instalacion.

Tabla N.2
Costos equipos - bombas
Caudal Hdes Ano dela | Estimacion | Fuente de la Costo 2024 con
Nombre ) S . . . . . .
[gal/min] | [ft.c.a] estimacion (u$s) estimacion instalacion (u$s)
Bl 66 469 155130 2013 38051 AssessCCUS 90.775
B2 n7 436 255520 2013 45540 AssessCCUS 108.639
B7 1194 12 70515 2013 28648 AssessCCUS 68.343

Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice CEPCI, incluye fletes, seguro,
impuestos e instalacion

Torres de destilacion

En el Capitulo 4 se disenaron 3 columnas de destilacion. Como se
menciono en el apartado anterior, se dimensiond el costo de los reboilers y
condensadores por separado, por lo que resta estimar el costo de la torre
(carcasa) y del relleno o platos que la componen.

A continuacion, en la Tabla N3 se resumen los costos de los
intercambiadores de calor actualizados a 2024, incluyendo el flete, seguro,
impuestos e instalacion.
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Tabla N.3

Costos equipos - Torres de destilacion

DI Costo 2024
Presién| Nro. . |ametro' Altura L . Peso | Aflo de la |Estimacion con
Nom. interno Di Componente| Material . L. Fuente . .
(bar) | Etapas (m) (m) (Ib) |estimacion (u$s) instalacion
(u$s)
6.85 AssessC
T SS 2013 80.171
orre 5 cus
D1 1 6 1 4 I 232.890
Platos - AssessC
Valve SS - 2016 16.665 cUS
542 AssessC
Torre SS 5 2013 68.235 cUS
D2 0,61 5 1 3 | us 168.854
Relleno: | Ceramic
- 1 1.747 E
Saddles 2in 998 nergy
Dept
3.02 AssessC
T 201 4557
orre SS 4 013 5.578 CUS
D3 1 4 0,75 2 | us M.224
Relleno: | Ceramic
- 1998 71 E
Saddles 1.5in 8 nerdy
Dept

Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice CEPCI, incluye fletes, seguro, impuestos
e instalacion

Se decide estimar los costos de las carcasas a partir de la base de datos de
AssessCCUS, donde se utiliza como valor de escalado el peso de la torre de
destilacion. Segun Seider (2016), el peso se estima a partir de la Ecuacion
N.2. Se decide construir las torres de acero inoxidable (SS) y se asume que
el espesor de las paredes es 1 pulgada.

Ecuacion N.2
Peso de la torre (carcasa)
Peso = m- (Di + ts) - (L+0.8Di)-ts:-p
Donde:
Di: didmetro interno de la torre
L: altura de la torre

ts: espesor de las paredes =1in
p: densidad acero inoxidable = 0.286 Ib/in3

Nota: elaboracion propia

Por otra parte, la torre D1 es de platos tipo Valve. Para la estimacion del
costo de los platos se decide utilizar la base de datos AssessCCUS, donde se
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requiere el area transversal de la torre y el nuUmero de etapas. Ademas, se
opta por disefnar los platos del mismo material que la torre.

Por otra parte, la torre D2 y D3 poseen un relleno aleatorio del tipo Intalox
Saddles de material ceramico. En este caso, se dispone del precio por
metro cubico de torre informado por la U.S. Department of Energy (2002).
Los valores se encuentran resumidos en la Tabla N.4.

Tabla N.4
Precio de relleno Ceramic Intalox Saddles 1998
Didmetro nominal Precio FOB por m3 (u$s/m3)
1.5in 812
2in 742

Nota: extraido de U.S. Department of Energy (2002)

Destiladores Flash

En el Capitulo 4 se disend un tren flash constituido por dos destiladores
flash en serie con el objetivo de separar grandes cantidades de agua de la
corriente de proceso.

A continuacion, en la Tabla N.5 se resumen los costos de los destiladores
flash actualizados a 2024, incluyendo el flete, seguro, impuestos e
instalacion.

Tabla N.5

Costos equipos - Flash

Diametro Costo 2024

Presion | . .| Altura . Peso Afo de la |Estimacion con

Nom. interno Di Material . . Fuente . .
(bar) L (m) (Ib) estimacion (u$s) instalacion
(m)

(u$s)
DF1 15 0,9 5 SS 7372 2013 42149 ASSSSSSCC 100.549,82
DF2 1 18 6.4 ss 19931 2013 83720 |°° SSSSCC 199.721.97

Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice CEPCI, incluye fletes, seguro, impuestos
e instalacion

Se decide estimar los costos de los Flash a partir de la base de datos de
AssessCCUS, donde se utiliza como valor de escalado el peso de los
equipos. Segun Seider (2016), el peso se estima a partir de la Ecuacion N.4.
Se decide construirlos de acero inoxidable (SS) y se asume que el espesor
de las paredes es 1 pulgada.
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Ecuacion N.4
Peso de la torre (carcasa)
Peso = m- (Di + ts)- (L +0.8Di)-ts-p
Donde:
Di: didmetro interno del equipo
L: altura del equipo

ts: espesor de las paredes =1in
p: densidad acero inoxidable = 0.286 Ib/in3

Nota: elaboracion propia

Tanques agitados y reactores

En el Capitulo 3 se diseno el reactor TAC para la conversion de glicerina en
acido lactico. Ademas, en el Capitulo 4 se disenaron las etapas de
purificacion, entre ellas un tanque agitado de neutralizacion. Por dltimo en
el Capitulo 5 se diseno el sistema de acondicionamiento de materia prima,
constituido por dos tanques agitados.

A continuacion, en la Tabla N.6 se resumen los costos de los tanques
agitados y reactores actualizados a 2024, incluyendo el flete, seguro,
impuestos e instalacion.

Tabla N.6
Costos equipos - tanques agitados y reactores
Costo 2024
Norm Volumen|Presiéon | Potencia rom | Componente Ano de la [Estimacidon Fuente con
' (M3) (bar) (hp) P P estimacion (u$s) instalacion
(u$s)
Tanque 2016 7.062 Capcot
M-l 1,25 -l 4 200 ASSGSS 39297
Sist. agitacié 2013 9.076
ist. agitacion cCus
Tanque 2016 10.179 Capcot
M2 2,14 15 8 200 Assess 57.33]
Sist. agitacid 2013 13.371
ist. agitacion ccus
Tanque 20716 49,493 |Capcot
Sist. agitacid 2013 45988
ist. agitacion ccus
Tanque 20716 18.860 Capcot
Sist. agitacid 2013 33722
ist. agitacion ccus
Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice CEPCI, incluye fletes, seguro,

impuestos e instalacion
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Se decide estimar los costos de los tanques a partir de la herramienta
Capcost, donde se utiliza como valor de escalado el volumen de los
equipos. Por otra parte, se dimensiona por separado el costo de los
sistemas de agitacion, a partir de |la base de datos de AssessCCUS, donde se
utiliza como valor de escalado la potencia de agitacion requerida. No debe
perderse de vista que todos los tanques estaran sometidos a presion,
exceptuando al primer tanque de acondicionamiento de materia prima
(M1) que operara en presion atmosférica. Ademas, como las condiciones de
operacion son extremadamente corrosivas se decide construir los tanques
de acero inoxidable (SS).

Torre de enfriamiento

En la Capitulo 5 se dimensiond la torre de enfriamiento a partir de un
software especializado para su eleccion. Sin embargo, no se dispone del
costo del equipo elegido. Luego, se decide utilizar alguna estimacioén de las
mencionadas anteriormente.

En primera instancia, se decide aplicar la estimacion propuesta por la
herramienta de Matches, donde el valor de escalado es el calor
intercambiado en BTU/hr. Ademas, se debe fijar el tipo de tiro de la torre
(forzado). Se obtiene un valor actualizado al 2024, incluyendo flete, seguro y
transporte de 1.379.898 u$s.

Se considera que el valor obtenido mediante la estimacién de Matches fue
excesivamente elevado, representando el 19% de la inversion en equipos.
Luego, se estima el valor de la torre de enfriamiento a partir del reporte del
departamento de energia de los estados unidos, donde el valor de escalado
fue el caudal de agua de enfriamiento. El costo actualizado de la torre
resulta en 69.492 u$s.

Como la diferencia entre ambas estimaciones es excesiva, se decide
estimar el costo de la torre a partir de datos del fabricante Delta Cooling
Towers Inc. Para la estimacion se define una unidad denominada Tower
Ton, la cual se refiere a la capacidad nominal de enfriamiento de una
corriente estandar de agua, con un caudal de 3 GPM, con una temperatura
de bulbo humedo de 25,6 C, una temperatura de entrada de 35 C y de
salida de 29,4 C. En este caso se utiliza la calculadora de Tower Ton del
proveedor de torres Cooling Tower Depot. Luego se calcula el costo de la
torre a 2022, a partir del precio por Tower Ton informado por Delta Cooling,
que se encuentra entre 120-200 u$s/ton.
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A continuacion, en la Tabla N.7 se resume el costo de la torre de
enfriamiento actualizado a 2024, incluyendo el flete, seguro, impuestos e
instalacion.

Tabla N.7

Costos equipos - torre de enfriamiento

Costo 2024
. Ano de la Estimacion con
Tiro Tower ton . . Fuente . L
estimacion (u$s) instalaciéon
(uSs)
Forzado 519 2022 103.800 Delta Cooling 172.028

Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice CEPCI, incluye fletes,
seguro, impuestos e instalacion

Caldera de fluido térmico

En la Capitulo 5 se dimensiono la caldera de fluido térmico, donde se eligid
un fluido térmico de la empresa Dow y se menciond una caldera de la
empresa Babcock Wanson que cumplia las necesidades de intercambio y
caudal de fluido. Sin embargo, no se dispone del dato del costo de la
caldera seleccionada.

Luego, se decide utilizar la estimacion propuesta en la base de datos de
AssessCCUS, donde el valor de escalado es el calor intercambiado en
BTU/hr. Cabe destacar, que la estimacion elegida considera la utilizacion de
un fluido térmico de la empresa Dow del tipo Dowtherm A, mientras que el
fluido térmico que se propuso utilizar era el Dowtherm RP. Sin embargo, se
decide asumir que el costo estimado no diferira por la eleccion de otro
fluido.

A continuacion, en la Tabla N.8 se resume el costo de la caldera actualizado
a 2024, incluyendo el flete, seguro, impuestos e instalacion.

Tabla N.8

Costos equipos - caldera

Costo 2024
. Afo de la Estimacion con
Fluido Calor Btu/hr i ) Fuente ) .
estimacion (u$s) instalacion
(u$s)
Dowtherm RP | 21.757.864 2013 849.800 AssessCCUS 2.027.284

Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice CEPCI, incluye fletes,
seguro, impuestos e instalacion
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Tanques de almacenamiento

En capitulos anteriores se menciono la necesidad de almacenamiento de
materia prima y productos, aunque no se dimensiond su tamano. En este
caso se decide dimensionar los tanques de glicerina 50%, acido sulfurico,
acido lactico 90% y 1,2-propanodiol 90%.

A continuacion, en la Tabla N.9 se resumen los costos de los tanques de

almacenamiento actualizados a 2024, incluyendo el flete, seguro,
impuestos e instalacion.
Tabla N.9
Costos equipos - tanques de almacenamiento
Caudal Capaqdad . Ano de la | Estimacidon CO.StO 202.4,COH
Nom. nominal Material . . Fuente instalacion
(gal/hr) estimacion (u$s)
(9al) (u$s)
Tan-Gly | 2166 407.000 sS 2013 196.390 ASSESSSCC 468.509
A
Tan - LA M0 210.000 ss 2013 140139 SSSZSCC 334316
A
Tan - PG 53 21.000 sS 2013 43.307 SSLeJS‘SSCC 103.313
Tan - AssessCC
H2SO4 523 102.000 S 2013 96.965 Us 231.319

Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice CEPCI, incluye fletes, seguro,

impuestos e instalacion

Para el dimensionamiento de los tanques se requiere fijar la capacidad de
los mismos. Se decide considerar una semana de almacenamiento de
reactivos y productos. Ademas, segun la norma API 650 se debe considerar
que los tanques se llenan al 90%. Luego, se calcula el volumen requerido de
los tanques mediante la Ecuacion N.5. Se decide utilizar dimensiones
nominales de los tanques que cumplan con la capacidad calculada.

Ecuacion N.5
Capacidad tanques almacenamiento
Capacidad = Q - (1 semana) /0,9

Donde:
Q: caudal volumétrico de productos o reactivos

Nota: elaboraciéon propia

Por otra parte, se decide utilizar la estimacion propuesta en la base de
datos de AssessCCUS, donde el valor de escalado es el volumen nominal de
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los tanques. Ademas, se decide construir los tanques de acero inoxidable
(SS) ya que deben contener sustancias corrosivas.

Otros equipos

En este apartado, se decide dimensionar los equipos faltantes, entre ellos,
la centrifuga para separacion de soélidos precipitados, el hidrociclon para
separacion de catalizador y el eyector para generar vacio en la torre de
destilacion D2. Estos equipos fueron previamente dimensionados en

capitulos anteriores.

Tabla N.10
Costos equipos - otros
Costo 2024
. . Afo de | Esti fe
Equipo Variable escalado r?o e.,a stimacion Fuente . Con”
estimacion (u$s) instalacion
(u$s)
Eyector Diametro 8 in 2014 6.400 Matches 15.035
. Sdlidos
Centrifuga 5,328 |ton/hr 2013 157.053 AssessCCUS 374.666
separados
Hidrocicléon Diametro 30 cm 2007 7.289 AssessCCUS 18.774
cuerpo
T te d Fluj E
ransportedel - MO 12036 ka/h | 2024 50.000 versun 84.500
solidos solidos Machinery

Nota: El costo se encuentra actualizado a 2024 utilizando Indice CEPCI, incluye fletes, seguro,
impuestos e instalacion

En el caso del eyector de una etapa, se decide dimensionar su costo a partir
de la de Matches, donde el valor de escalado serd el didmetro nominal del
eyector. Se decide utilizar un diametro medio en el rango de estimacion, ya
gue no se dispone de su dimension.

En cuanto a la centrifuga si bien en el capitulo si dimensiond un modelo de
la marca Ferrum que se adapta a las condiciones de operacion y
requerimientos de separacion, no se dispone de su precio. Luego, se decide
dimensionar su costo a partir de la base de datos de AssessCCUS, donde el
valor de escalado sera el flujo de solidos separados.

Por otra parte, en el Capitulo 5 se eligio un sistema de transporte de sdlidos,
constituido por un equipo de descarga de los bolsones de hidréoxido de
sodio y un sistema de tornillo para la carga continua del sélido al reactor.
Para la estimacion de los costos se recurre al fabricante Eversun Machinery,
el cual informa el costo FOB de los componentes del sistema elegido.
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Finalmente, al igual que en el caso de la centrifuga no se dispone del costo
del hidrociclon dimensionado en el Capitulo 4. Luego se opta también por
dimensionarlo con base de datos de AssessCCUS, donde el valor de
escalado sera el diametro del cuerpo del equipo. No se debe perder de vista
gue este equipo estara sometido a presion por lo que los costos estimados

podrian variar.
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ANEXO O: Dimensiones de equipos vy area total de proceso

Equipo Ss [m2] Caras Sg [m2] Se [m2] Area total [m2]
M1 1,22 2,00 2,44 7,32 10,97
M2 1,74 2,00 3,48 10,45 15,67
T1 8,30 3,00 24,89 66,37 99,55
T2 3,22 3,00 9,65 2573 38,59
B1 0,30 2,00 0,60 1,80 2,70
B2 0,50 2,00 1,00 3,00 4,50
B7 1,05 2,00 2,10 6,30 9,45
DF1 0,72 2,00 1,44 4,33 6,49

DF2 2,89 2,00 577 17,32 2598
Sl 0,08 2,00 0,16 0,48 0,72
S2 0,35 2,00 0,71 2,12 3,18
D1 0,84 2,00 1,68 5,03 7,54
D2 0,74 2,00 1,48 4,43 6,64
D3 0,51 2,00 1,03 3,09 4,63
I 2,46 2,00 491 14,74 22,11
12 6,24 2,00 12,49 37,46 56,19
14 4,86 2,00 9,72 29,15 43,72
H5 3,75 2,00 7,51 22,53 33,79
H6 2,23 2,00 4,45 13,35 20,03
H7 1,48 2,00 2,97 8,90 13,35
H8 0,67 2,00 1,35 4,04 6,06
HO 3,20 2,00 6,40 19,19 28,79

C10 1,20 2,00 2,39 718 10,77
Cn 3,57 2,00 714 21,42 32,12
Cl12 7,75 2,00 15,49 46,48 69,72
C13 2,46 2,00 491 14,74 2211

Cl4 0,09 2,00 0,17 0,51 0,77
Ci15 0,43 2,00 0,87 2,61 391
Cle 0,21 2,00 0,42 1,27 1,91

Caldera 10,79 4,00 43,16 107,91 161,87

Torre de enfriamiento 18,33 4,00 73,33 183,31 274,97
Sistema de transporte de sélidos 5,00 1,00 5,00 20,00 30,00
TOTAL 1.068,81
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ANEXO P: Flujos de caja

Tabla P.1

Cuadro Flujo de Fondos en ddlares.

TASA IMPOSITIVA

0,35

Puesta en marcha Ciclo de vida del proyecto
Afo -1 Afo O Afo 1 Afo 2 Afo 3 ARo 4
Ingresos
Ventas netas del producto 31.220.400| 31.220.400| 39.025.500( 39.025.500
Egresos
Costos fijos -4.148.912 -4.148.912 -4.148.912 -4.148.912
Costos variables -26.620.836| -26.620.836( -33.276.045| -33.276.045
Costos de produccion ¢/ depreciacion -30.769.748| -30.769.748| -37.424957| -37.424.957
BNAI 450.652 450.652 1.600.543 1.600.543
Impuestos a las ganancias 157.728 157.728 560.190 560.190
Beneficio Neto 292.924 292.924 1.040.353 1.040.353
Depreciacion 873.214 873.214 873.214 873.214
Egresos Iniciales
Inversion fija -19.404.764
Terreno -320.000
Capital de trabajo -6.434.966
Recuperacion del capital
Flujos de caja -26.159.730 1.166.138 1.166.138 1.913.567 1.913.567
Nota: de elaboracion propia
Tabla P.2
Cuadro Flujo de Fondos en ddlares.
TASA IMPOSITIVA 0,35
Ciclo de vida del proyecto
Afo 5 ARO 6 Afo 7 Afo 8 Afo 9 ARo 10
Ingresos
Ventas netas del producto 39.025.500( 39.025.500( 39.025.500( 39.025.500] 39.025.500| 39.025.500
Egresos
Costos fijos -4148.912 -4.148.912| -4.148912| -4.148.912| -4.148.912| -4.148.912
-33.276.04
Costos variables 5(-33.276.045(-33.276.045| -33.276.045(-33.276.045(-33.276.045
-37.424.95
Costos de produccién ¢/ depreciacién 7|-37.424.957(-37.424.957 | -37.424.957 |-37.424.957 | -37.424.957
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BNAI 1.600.543| 1.600.543| 1600.543| 1.600.543| 1600.543| 1.600.543
Impuestos a las ganancias 560.190 560.190 560.190 560.190 560.190 560.190
Beneficio Neto 1.040.353] 1.040.353| 1.040.353| 1.040.353| 1.040.353| 1.040.353
Depreciacion 873.214 873.214 873.214 873.214 873.214 873.214
Egresos Iniciales
Inversion fija
Terreno
Capital de trabajo
Recuperacién del capital
Flujos de caja 1.913.567 1.913.567 1.913.567 1.913.567 1.913.567 1.913.567
Nota: de elaboracion propia
Tabla P.3
Cuadro Flujo de Fondos en ddlares.
TASA IMPOSITIVA 0,35
Ciclo de vida del proyecto
Afo 11 AR0 12 AR0 13 Afo 14 Afo 15 Afo 16
Ingresos
Ventas netas del producto 39.025.500( 39.025.500] 39.025.500( 39.025.500( 39.025.500( 39.025.500
Egresos
Costos fijos -4148912 -4148912| -4148.912| -4.148912| -4148.912 -4.148912
-33.276.04| -33.276.04| -33.276.04| -33.276.04
Costos variables -33.276.045| -33.276.045 5 5 5 5
Costos de produccion ¢/ -37.424 95| -37.42495| -37.42495| -37.424.95
depreciacion -37.424957| -37.424.957 7 7 7 7
BNAI 1.600.543 1.600.543| 1.600.543| 1.600.543| 1.600.543] 1.600.543
Impuestos a las ganancias 560.190 560.190 560.190 560.190 560.190 560.190
Beneficio Neto 1.040.353 1.040.353] 1.040.353| 1.040.353| 1.040.353| 1.040.353
Depreciacion 873.214 873.214 873.214 873.214 873.214 873.214
Egresos Iniciales
Inversion fija
Terreno
Capital de trabajo
Recuperacioén del capital
Flujos de caja 1.913.567 1913567 1913567 1913567 1913567 1.913.567

Nota: de elaboracion propia
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Tabla P.4

Cuadro Flujo de Fondos en ddlares.

TASA IMPOSITIVA

0,35

Ciclo de vida del proyecto

ARO 17 ARo 18 ARO 19 ARo 20

Ingresos
Ventas netas del producto 39.025.500 39.025.500 39.025.500 39.025.500

Egresos
Costos fijos -4.148.912 -4.148.912 -4.148.912 -4.148.912
Costos variables -33.276.045 -33.276.045 -33.276.045 -33.276.045
Costos de produccion ¢/ depreciacién -37.424 957 -37.424 957 -37.424 957 -37.424.957
BNAI 1.600.543 1.600.543 1.600.543 1.600.543
Impuestos a las ganancias 560.190 560.190 560.190 560.190
Beneficio Neto 1.040.353 1.040.353 1.040.353 1.040.353
Depreciacion 873214 873214 873214 873.214

Egresos Iniciales
Inversion fija
Terreno
Capital de trabajo

Recuperacioéon del capital 8.695.443
Flujos de caja 1.913.567 1.913.567 1.913.567 10.609.010

Nota: de elaboracion propia
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ANEXO Q: Analisis Ntog v relaciéon L/D

Para poder determinar el valor de NTOG y relacion L/D se analizd la
tendencia de distintas variables con estos valores.

Analisis para la determinacién del NTOG

Segun Mujumdar A. (2015) en su libro “Handbook of Industrial Drying”, el
valor 6ptimo de NTOG esta entre 1,5 y 3 por lo que se hace un analisis en
estos valores.

Figura Q1

Variacion de los caudales de Aire, Gas seco y Gas natural vs NTOG
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Se observa una tendencia de baja de las tres variables con respecto a un
aumento en el NTOG. Es mas conveniente trabajar en una zona de NTOG
alta.

Analisis para la determinacién de relacién L/D

Segun Mujumdar la relacion L/D puede variar entre 2 y 20, siendo mas
eficiente entre 5y 11. Se decide hacer un barrido entre 2 y 20.

Se observa que a menor relacién L/D es menor el largo (y por consiguiente
el diametro) y la potencia. Sin embargo se decide utilizar un valor de
relacion L/D=5 para estar dentro del rango éptimo de 5y 1.

Los valores utilizados son NTOG=3y L/D=5.
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Figura Q2

Variacion del largo con respecto al NTOG y a distintas relaciones
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Figura Q3
Variacion de la potencia con respecto al NTOG y a distintas relaciones
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ANEXO R: Factores de Chilton (1949)

Valor del Equipo Instalado de Proceso I
Factores experimentales como fraccion de Ig
Tuberias de Proceso 9
Proceso de solidos 0.07-0.10
Proceso mixto 0.10-0.30
Proceso de fluidos 0.30-0.60
Instrumentacion 2
Control poco automatizado 0.02-0.05
Control parcialmente automatizado 0.05-0.10
Control complejo, centralizado 0.10-0.15
Edificios de fabricacion 3
Construccion abierta 0.05-0.20
Construccion semiabierta 0.20-060
Construccion cerrada 0.60-1.00
Plantas de servicios f4
Escasa adicion a las existentes 0.00-0.05
Adicion considerable a las existentes 005-025
Plantas de servicios totalmente nuevas 025-1.00
Conexiones entre unidades f5
Entre las unidades de servicios 0.00-0.05
Entre unidades de proceso separadas 0.05-0.15
Entre unidades de proceso dispersas 0.15-025
Inversion directa Ig (1+ =fj)
Factores experimentales como fraccidn de la inversién
directa
Ingenieria y construccion fl1
Ingenieria Inmediata 0.20-0.35
Ingenieria compleja 0.35-050
Factores de tamario fl2
Unidad comercial grande 0.00-0.05
Unidad comercial pequefia 005-0.15
Unidad experimental 0.15-0.35
Contingencias fla
De la compafiia 0.10-0.20
Variaciones imprevistas 0.20-0.30
Frocesos exploratorios 0.30-0.50
Factor de inversidn indirecta fl =2flj+ 1
Inversion fija
IF = I (1+ Zfj) f|
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ANEXO S: Especificaciones bomba Roto Jet RO

Specifications RO High Speed Option
Maximum temperature 250°F 121°C 250°F 121°C
Maximum temperature (with Flush) | 550°F 288°C 550°F 288°C
Maximum suction pressure 400 PSI 28 BAR 300 PSI 21 BAR
Maximum head 2600 Ft 792m 5200 Ft 1585m
Maximum speed 4380 RPM 6321 RPM
Maximum flow 450 GPM 102 m3/hr | 600 GPM 136 m3/hr
Maximum horsepower 400 HP 300 KW 600 HP 447 KW
Weight 1200 Ibs 544 kg 1200 Ibs 544 kg
Materials of Construction
Rotor* Carbon steel 316 SS CAGNM CD4 MCu
Rotor cover Carbon steel 316 SS CA 6NM CD4 MCu
Manifold* Carbon steel 316 SS Carbon steel 316 SS
Endbell Carbon steel Carbon steel | Carbon steel Carbon steel
Pick-up tube** 17-4 PH 17-4 PH 17-4 PH 17-4 PH
Shaft AISI 4140 AISI 4140 AISI 4140 AISI 4140

* Also available in Ductile lron and Hastelloy C

** Also available in 718 Inconel
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