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RESUMEN

El principal objetivo de esta investigacion fue el desarrollo de una planta piloto
para el Laboratorio de Combustibles, Biocombustibles y Aceites Lubricantes de
la Escuela Politécnica Nacional, que permita la produccion de biodiésel fabricado
a partir de aceite de palma refinado, para destilarlo y obtener los ésteres etilicos

etil palmitato y etil oleato.

Se propuso la recuperacion de estos componentes del biodiésel para que sean
caracterizados, investigados y se desarrollen nuevos productos que a futuro
permitan plantear proyectos relacionados con la Industria oleoquimica en el

Ecuador.

Para esto, se realiz6 el disefio de un tanque reactor agitado donde se producira
la reaccion de transesterificacion durante tres horas, obteniendo un porcentaje
de rendimiento del 92 % en peso con respecto al aceite refinado utilizado. Una
vez que se genera la reaccion, se separa por decantacion la glicerina que se
formé y parte del alcohol que no reacciond, para ser almacenados en un tanque

aparte.

El biodiésel producido se lleva a un proceso de evaporacion simple para
recuperar el etanol que no se elimind en la primera separacion. El alcohol
evaporado y condensado se va a reutilizar en proximas fabricaciones. El
biodiésel libre de alcohol se calienta en el primer tanque de calefaccion disefiado
hasta que alcance una temperatura de 191 °C y luego se ingresa a la primera
columna de destilacién durante una hora, para obtener aproximadamente 99 %
de etil palmitato contenido en el biodiésel. El residuo de la primera destilacion es
llevado al segundo tanque de calefaccidn para calentar la mezcla a 224 °C y se
ingresa a la segunda columna de este proyecto durante aproximadamente 1
hora, para obtener un 99 % de etil oleato. Este proyecto requiere de una
inversion aproximada de 53 799,50 USD (tomando en cuenta los reactivos y los
equipos), ademas de un costo de operacion de 564,96 USD por cada 40 L/dia
de biodiésel producido correspondiente a la capacidad de la planta desarrollada.
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1. JUSTIFICACION

La presente seccion detalla los antecedentes con los que se desarrollo el disefio
de la planta piloto de produccién y destilacion de biodiésel, ademas se describe
el problema presente en la actualidad del Ecuador respecto a la falta de
investigacién en el area de los biocombustibles y sus derivados, a pesar de
contar con las materias primas para su desarrollo y se describe la razon por la

cual se utilizé el aceite de palma como materia prima del proyecto.

1.1 ANTECEDENTES Y DESCRIPCION DEL PROBLEMA

El 28 de Febrero del afio 2018 el presidente ecuatoriano Lenin Moreno dio a
conocer la iniciativa del proyecto “Reverdecer Ecuador” que tiene como
propdésito, cambiar la matriz productiva petrolera para fortalecer la gestion
ambiental. Este proyecto presenta siete estrategias dentro de las cuales
encuentran la bioeconomia y las ciudades sostenibles que pretenden usar la
agricultura, los recursos naturales como el aceite de palma, entre otros para
proveer energia conservando los suelos y el ecosistema a fin de que a futuro
estas actividades aporten en un 20 % al Producto Interno Bruto (Ministerio del
Ambiente, 2018).

La Secretaria Nacional de Planificacién y Desarrollo (SENPLADES) elaboré el
plan de desarrollo 2017-2021 y en la seccion de planificacion a largo plazo,
menciona que el Estado ecuatoriano ha mantenido durante afios el patron
primario- exportador (explotacion de los recursos naturales, principalmente
petréleo) que por la dinamica del mercado exterior ha dafado lentamente la
sustentabilidad ambiental. Para reparar esto, el nuevo propdsito esta en la
bioeconomia y la diversificacién productiva (SENPLANES, 2017), lo cual da
apertura al inicio de nuevas tecnologias que permitan el uso de recursos
naturales como fuente de ingreso econémico que no sea sustentado unicamente

en el petrdleo y la petroquimica.
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El Ecuador depende econdmicamente del petrdleo, esto provoca que por la
continua explotacion, se generen problemas medio ambientales reflejados en
deforestacion, contaminacion del agua, erosion del suelo, dafos en areas
sensibles pertenecientes a la Amazonia e incluso contaminacion en Galapagos

por los desechos producidos por la industria petrolera (Bravo, 2007).

Esto ha llevado al Gobierno y a instituciones de educacién superior a buscar
formas de reemplazo de dicho recurso. Es asi como se dio paso a la creacion de
la gasolina Ecopais, donde se reemplaza el 5 % v/v de la gasolina por etanol
anhidro producido a partir de la cafia de azucar, con el fin de disminuir las
emisiones de gases SOx y NOx (El Universo, 2018). Por otro lado se ha dado
paso a la produccion de biodiésel, a través de investigaciones de los porcentajes
de sustituciones parciales al diésel que permita el buen funcionamiento del motor
y que también reduzca en alto porcentaje la contaminacion producida hacia la

atmosfera (Pantoja, 2018).

En las universidades Escuela Politécnica Nacional y la Pontifica Universidad
Catodlica del Ecuador se estan realizando investigaciones acerca de temas
referentes a la produccién de biodiésel, su caracterizacion, formas diferentes de
obtencidn, entre otros temas, con trabajos de investigacién como el de Alejandro
(2019) “Influencia del contenido de agua en el etanol para la reaccién de
transesterificacion supercritica”. Sin embargo hay evidencia de estudios para la
produccion de los derivados que se pueden obtener del biodiésel. Esto, es
consecuencia de la falta de investigacion y desarrollo de tecnologias enfocadas

a matrices energéticas diferentes al petroleo y sus derivados en el Ecuador.

Sin embargo las investigaciones se han limitado a la fabricacion de biodiésel. No
se han desarrollado mas proyectos que inciten a la creacion de nueva tecnologia
que permita investigar y producir derivados provenientes del biodiésel o de otros
biocombustibles. Actualmente en el Ecuador existen 319 000 ha con siembra de
palma africana, de las cuales se producen aproximadamente 577 000 toneladas
de aceite, un 39 % se utiliza para el consumo nacional y un 61 % se exporta
(ANCUPA, 2019).
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A pesar de que el Ecuador produce gran cantidad de aceite de palma y se esta
enfocando en el desarrollo de nuevas matrices productivas, la generacion de
“Energias Renovables” y Oleoquimica aun no estan implementadas como parte
de la economia nacional. Es por esto que de acuerdo al Registro Oficial
Suplemento 309 del 21 Agosto del 2018 articulo 9.1 se ha propuesto una
exoneraciéon de pago del Impuesto a la Renta para nuevas inversiones entre las
que se encuentra la Oleoquimica, con el fin de que aumente esta actividad
productiva y se comience a dar paso al proyecto Reverdecer Ecuador (Registro
Oficial Suplemento 309, 2018). Para comenzar una industria Oleoquimica donde
no solo exista enfoque a la produccion de biodiésel sino también de derivados
de este biocombustible, es necesario iniciar desde investigaciones de dichos
derivados, su caracterizacion y de como su interaccion con otras materias primas
puede dar paso a la formacién de productos utilizados en la industria y en la vida

cotidiana.

A esta iniciativa del Registro Oficial Suplemento 309 los representantes de la
Asociacion Nacional de Cultivadores de Palma (ANCUPA), propusieron en Abril
de este ano trabajar en la transformacion del aceite de palma en biodiésel
mediante el “Proyecto de Ley para el Fortalecimiento y Desarrollo de la
produccién, Comercializacion e Industrializacion de la Palma Aceitera y sus
Derivados”, para reducir la salida de divisas e impulsar la economia agricola
(ANCUPA, 2019).

A partir de estos proyectos, Registros Oficiales y de la cantidad de materia
prima, este trabajo busca proporcionar un modelo de planta para obtencién de
ésteres del biodiésel como un primer desarrollo de derivados de la Industria
Oleoquimica. Con este proyecto se espera plantear a futuro proyectos de
desarrollo econémico tomando como referencia los estudios e investigaciones
que se realizaran dentro de la planta piloto propuesta en este el presente

trabajo.
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1.2 MATERIA PRIMA

El Ecuador se encuentra en el segundo lugar de produccion de aceite de palma
de Latinoamérica y en el séptimo lugar a nivel mundial con mas de 300 000 ha
de cultivo del palma (Potter, 2013). Aproximadamente el 4,2 % de la produccién
agricola del pais se destina al aceite de palma y representa el 17 % de los
cultivos principales del pais, lo cual lo hace una materia prima de alta importancia
y con un volumen considerable para la creacion de una industria oleoquimica
pequefia (ANCUPA, 2019).

De acuerdo con los datos emitidos por el Comercio Exterior del Gobierno
Ecuatoriano en el ano 2017, existen aproximadamente 40 plantas de extraccion
de aceite, que representan aproximadamente el 4 % del PIB agropecuario
(Comercio Exterior, 2017). En la Figura 1.1 se observa la grafica porcentual de

productores de aceite de palma en el mundo.

Productores de aceite del Palma

= Malasia = Indonedia Nigeria = Tailandia = Colombia

Nueva Guinea = Costa de Mafil = Ecuador = Costa Rica = Congo

Figura 1.1 Principales productores de aceite de palma del mundo
(Food and Agriculture organization, 2016)

Los mayores productores del mundo son Indonesia y Malasia quienes proveen
aproximadamente el 85 % de la demanda mundial. En el séptimo lugar de
produccion mundial se encuentra Ecuador (Food and Agriculture Organization,
2016). Los primeros cultivos se registran en el afio 1 953 en Santo Domingo de

los Tsachilas y Quinindé, generando una expansion desde década de los 70 y
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80 donde se comenzé con la sobreproduccion tanto de aceite comestible como

de aceite crudo contribuyendo asi a la exportacion del mismo (Martinez, 2014).

Una de las materias primas mas utilizadas para la produccién de biocombustibles
es el aceite de palma. La cantidad de aceite producida desde los anos setenta,
permitid que por los afos 2006-2010, inicie en el Ecuador la produccion e
investigaciéon del biodiésel. Las iniciativas de obtencion del biocombustible
vinieron por parte de La Fabril y del Ministerio de Energia con la creacién de un
Programa Nacional de Biocombustibles, para fomentar el uso de este en la
poblacion (Lasso, 2018).

El biodiésel es un conjunto de ésteres de los acidos grasos que conforman al
aceite vegetal. Los acidos grasos son acidos organicos monocarboxilicos que
estan dentro de las grasas y esterifican a la glicerina, poseen un numero par de
atomos de carbono y generalmente tienen cadena lineal (Calvo,2004). Los
acidos grasos pertenecientes al aceite de palma conforman su perfil lipidico.
Estos se transforman en ésteres durante la reaccion de transesterificacién con

el etanol y un catalizador homogéneo (Martinez, Sanchez y Suarez, 2007).

Enla Tabla 1.1 se observa el perfil lipidico del aceite de palma:

Tabla 1.1 Perfil lipidico del aceite de palma

Numero de carbonos Acido graso Porcentaje en peso

[%o]

Cl6:0 Palmitico 44,70

Cl18:1 Oleico 37,57

Cl18:2 Linoleico 10,26

C18:0 Estearico 5,40

Cl14:0 Miristico 1,03

C18:3 Linolénico 0,61

C12:0 Laurico 0,22

(Fuente: Alejandro, 2019, p. 3)

Los ésteres que componen el biodiésel van a depender directamente del tipo de

alcohol con el que se realice la transesterificacion (en esta investigacion, se
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obtienen los ésteres etilicos ya que el catalizador utilizado es el etéxido de

potasio) y también del perfil lipidico del aceite.

De manera general, un etil éster es un compuesto quimico que posee un grupo
etilo unido por un lado con un atomo central de oxigeno y cualquier otro grupo
funcional como alquilo, arilo, amina etc, y se forma a partir de la
transesterificacion o la esterificacion del aceite. Son empleados como materia
prima de varias industrias como surfactantes, espesantes, pinturas, aditivos en

solventes, entre otros (Martinez et al., 2007).

En la Figura 1.2 se observa la férmula quimica general del etil éster.

0
G
R S gk

Figura 1.2 Formula general para un etil éster
(Martinez et al., 2007)
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2. INTRODUCCION

La planta piloto para la produccion de etil palmitato y etil oleato a partir biodiésel
producido de aceite de palma refinado se desarrolla a partir de la reaccién de
transesterificacion del aceite con etoxido de potasio para la formaciéon de
biodiésel y de la separacion para obtener los dos ésteres etilicos que se
encuentran en mayor proporcién dentro de este biocombustible a través de

destilacion con relleno al vacio.

Se emplean columnas de destilacién al vacio para bajar la temperatura de
ebullicién de los ésteres, evitando el rompimiento y dafo de las moléculas
sensibles a la alta temperatura. El relleno de las torres de destilacion genera
mayor superficie de contacto entre la fase gaseosa y liquida aumentando la
turbulencia, que a su vez mejora la eficacia de separacién de los etil ésteres. Asi
mismo el contacto constante entre los rellenos, disminuye la caida de presion

por lo que son utilizados frecuentemente en destilaciones al vacio (Navas, 2013,
pp. 4-5).

De acuerdo con el Servicio Nacional de Aduana del Ecuador SENAE (2018), en
afio el 2018 se importd, un promedio mensual de 1 362,42 kg de etil palmitato y
1 892,59 kg de etil oleato y otros ésteres, lo que representd una inversion
aproximada de 16 380,50 USD por mes. Esta cantidad de dinero refleja la
necesidad que hay en el pais de estos compuestos y es consecuencia de la falta
de inversion, investigacion y desarrollo de plantas de produccion de derivados
del biodiésel.

El principal interés para implementar esta planta piloto, es desarrollar la
investigacion del etil palmitato y del etil oleato que componen al biodiésel para
implementarlos como materias primas de productos utilizados en la vida
cotidiana. El etil palmitato es utilizado en la industria farmacéutica para la sintesis
organica de productos medicinales, como solvente en pinturas, base en
productos cosméticos y de cuidado personal gracias a que hidrata y lubrica la

superficie de la piel (Sigma Aldrich, 2019). Por otro lado el etil oleato es utilizado
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como metabolito vegetal, acaricida, agente saborizante, adyuvante en alimentos

y como liquido transportador de esteroides (Martinez et al., 2007).

Las bases del disefio fueron tomadas de diferentes investigaciones como el
trabajo desarrollado por Ricaurte (2016), quien explica las bases para la
construccion de un tanque agitado para la reaccion de transesterificacion

utilizando como base la norma API 650 “Tanques de almacenamiento”.

Otras de las referencias utilizadas fue el estudio de “La destilacion al vacio para
la obtencion de los ésteres del aceite de canola en la produccion de bioaditivos
para el jet fuel”, expuesta por Lakovlieva, Boichenko, Lejda, Vovk, Shkilniuk
(2017), quienes desarrollaron la curva de equilibrio de los metil y etil ésteres
obtenidos en la destilacion al vacio de aceite de colza refinado. Dentro de este
estudio se utilizd la ecuacion de Classius- Clapeyron para la determinacion del

calor de vapor necesaria dentro del desarrollo de la curva.

Asi mismo Matricarde, Akisawa, Meirelles, Krahenbul (2012), utilizaron una
adaptacién de la técnica de Differential Scanning Calorimetry, un método que
mide la temperatura de ebullicion de un compuesto con una presion de vacio
previamente establecida dentro de un ambiente calentado dinamicamente. Esta
técnica determina los diferentes valores de temperatura de ebullicion de ésteres

etilicos del aceite de palma dentro de presiones de vapor de 1 333 - 9 333 Pa.

Sinott y Towler (2011), Coker (2001), Smith (2007) y las normas API 650
“Tanques de almacenamiento”, ASTM D1160 “Método de prueba estandar para
la destilacion de productos derivados de petrdleo a presion reducida”, Codigo
ASME seccion VIII “Diserio y calculo de recipientes a presion”y Koch Glitsch
(2019), (parametros de disefio de las columnas de destilacidén), también fueron
utilizados para los criterios de disefio de los tanques de almacenamiento,
tanques de calentamiento, las torres de destilacion, tuberias y bombas de

transporte necesarias en el funcionamiento integral de la planta.

En este trabajo se presenta una propuesta que busca la produccion y destilacion
de biodiésel en escala piloto para la implementacion de la investigacion de la
industria Oleoquimica en el Ecuador a partir de la obtencion de derivados de este

biocombustible.
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3. DESCRIPCION DEL PROCESO

Esta seccion describe los criterios utilizados para determinar la capacidad de la
planta asi como los procesos que ocurren en cada operacion unitaria. Primero
esta la reaccién de transesterificacion donde se produce el biodiésel a partir de
dicha reaccion. Dentro del reactor también se produce la separacion vy retiro de
la glicerina y del alcohol que no reacciond. Una vez se encuentra el biodiésel
libre de subproducto, se lleva al proceso de evaporacion donde se eliminara el
alcohol que aun permanece dentro del biocombustible obtenido. Después al
biodiésel se lo lleva a un tanque de calentamiento donde se elevara su
temperatura para ingresarlo a la torre a la temperatura de ebullicion del etil
palmitato. Luego se destila el biodiésel para recuperar etil palmitato. El residuo
de la primera destilacion se lleva hasta un segundo tanque de calefaccion para
elevar la temperatura hasta la temperatura de ebullicién del etil oleato. Luego la
mezcla caliente se la lleva a la segunda destilacion donde se recupera el etil
oleato y finalmente el residuo final se lo lleva a un tanque de almacenamiento.
Los equipos utilizados para cada operacion unitaria seran el reactor agitado, un
evaporador de contracorriente, dos tanques de calefaccién y dos torres de

destilacion al vacio con relleno.

Adicionalmente se realizara una descripcion de las materias primas utilizadas y
de los servicios auxiliares necesarios para el funcionamiento de la planta piloto

para la obtencidn de los ésteres de biodiésel.

3.1 CAPACIDAD DE LA PLANTA

En el proceso de busqueda de los equipos apropiados para trabajar con este
proceso se determind que la Unica empresa que ofrece explicitamente torres de
destilacion para ésteres etilicos es KOCH GLISTCH. Ofrece bibliografia y un
método especifico para estos productos. El relleno sugerido para este tipo de

destilacion es BX y el diametro mas pequefio que hay es de 7 centimetros. El
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diametro de una torre depende del flujo de alimentacion, por esta razdn se ajusto
el disefio de la torre a las menores dimensiones de equipos disponibles en el

mercado para que la capacidad de la planta sea de 40 (+/-2) L/dia.

Con las dimensiones estimadas en el disefio se genera una cantidad suficiente
de productos de un mismo lIote que tienen las mismas propiedades

fisicoquimicas para facilitar la investigacion posterior de la Oleoquimica.

3.2 DESCRIPCION DE LAS MATERIAS PRIMAS, INSUMOS Y
SERVICIOS AUXILIARES PRESENTES DURANTE EL PROCESO.

Se describira el lugar de origen de la materia prima, también de los insumos que
participan durante el proceso y de los servicios auxiliares necesarios para que

los equipos funcionen correctamente.

3.2.1 MATERIA PRIMA

El aceite refinado de palma utilizado en esta investigacion es proveniente de la
empresa Danec. Esta empresa realiza un proceso conocido como tri-refinacion
donde al aceite se lo somete a varias operaciones para eliminar las impurezas,
extraer sélidos y sabores que no se desean a temperaturas menores de 200 °C,
mejorando las propiedades del aceite como lo es el enriquecimiento de los
antioxidantes que componen al aceite (Danec, 2019). De acuerdo con las
experimentaciones realizadas para el trabajo de investigacién “Evaluacion de los
factores de emision durante el ciclo europeo NEDC en un MCIA de encendido
por compresion utilizando mezclas de combustibles diesel Premium y Biodiésel,
producidos por transesterificacion basica y en condiciones supercriticas” de
Lincango et al. (2019), realizado en el Laboratorio de Biocombustibles,
Combustibles y Aceites Lubricantes (LACBAL) de la Escuela Politécnica
Nacional existe un mayor rendimiento en la reaccién de transesterificacion de

biodiésel producido de aceite refinado que de aceite crudo de palma. La cantidad
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a utilizar por cada lote es de 50 litros de aceite con el fin de obtener

aproximadamente 40 litros de biodiésel por lote de produccion.

3.2.2 INSUMOS

Los insumos utilizados para el disefio de la planta fueron el hidroxido de potasio
y etanol anhidro. Estos reaccionan entre si para la formacion de etéxido de
potasio, un catalizador que tiene como funcién transformar el aceite en biodiésel.
En la Figura 3.1 se observa el mecanismo general de la transesterificacion, el
catalizador hace referencia al compuesto que se forma al reaccionar ya sea

hidroxido de potasio (KOH) o hidroxido de sodio (NaOH), con el alcohol.

I
R- C- O- CH, CH_OH

C | catalizador ".3 |
R-C-O-CH + 3CHOH —» 3R COCH, + 1‘3“:‘3'”

? | CH-OH
R-C- G- CH, E

aceite alcohaol biodiesel Glicerina
{subproducto)

Figura 3.1 Reaccion de Transesterificacion
(Martinez et al., 2007)

Se utiliza alcohol anhidro con el fin de evitar la saponificacion y asegurar un
mayor rendimiento de la reaccion. De acuerdo a los datos experimentales
obtenidos en LACBAL para Lincango et al. (2019), se utiliza una proporcion de
1:4 en volumen de etanol asi como un 2 % en peso de hidroxido de potasio

(KOH) en referencia al aceite de palma utilizado.

3.2.3 SERVICIOS AUXILIARES

Se diseno la planta para el uso de tres servicios auxiliares. El primero es el vapor

que se obtendra de la caldera ubicada en el Laboratorio de Operaciones
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Unitarias, para alcanzar las temperaturas necesarias durante los procesos que
requieren calor como lo son la reaccion, la calefaccidén previa al ingreso de las
torres, las torres de destilacion y la evaporacion de circulacion forzada. El
segundo servicio auxiliar es el agua de refrigeracion que se utilizara en los
condensadores de las torres de destilacion al vacio y los tubos refrigerantes del
evaporador. Finalmente el tercer servicio auxiliar es la electricidad, esta sera
necesaria para los controles automaticos, el evaporador y las electrovalvulas de

los equipos que requieran control de flujo y temperatura.

3.3 DESCRIPCION DE LOS PROCESOS DE LOS EQUIPOS
PRINCIPALES

Esta seccion describe los resultados esperados en cada proceso, asi como los
materiales, equipos, condiciones necesarias para producir 40 L/dia de biodiesel
correspondiente a la capacidad de la planta para la produccion del etil palmitato
y el etil oleato. En la Figura 3.2 se observa el esquema general de la planta piloto

propuesta durante este proyecto.

CALENTAMIENTO DE AGUA
REACTORDE BB I 0
TRANSESTERIFICACION JE(JU_NIJf\ ESTILA

...

0]
CALENTAMENTO
DE BIODIESEL ESTILACION
EVARORACION ETL PALMITATO
i ; \}Z = BESTLACON
FLATE i — CALENTAMIENTO RESIDUO ETLOLEATO
DE PRIMERA DESTILACION
E /-_ -
& ALMACENAMIENTO
—ng)— ETIL PALMTATO E
/ L= i) ) AMATERAMENT]
VB ’ H RESIDUD FMNAL
PLMACENAMIENTO

DE GLICERINA

Figura 3.2 Esquema de la planta piloto para destilacion de biodiesel
(Lakovlieva et al., 2017)



28

3.3.1 REACCION DE TRANSESTERIFICACION

Este proceso permite la transformacion del aceite de palma en ésteres etilicos o
en biodiésel. Se realiz6 el disefio para un tanque agitado con base en la norma
APl 650 “Tanques de almacenamiento”, porque la reaccibn no necesita

condiciones extremas de presién o temperatura (Lincango et al., 2019).

La reaccion inicia con el ingreso de los 50 L de aceite de palma, seguido del
etanol en una proporcion de 1:4 v/v y una cantidad de hidroxido de potasio del 2
% en peso del aceite. Una vez juntos la materia prima y los insumos, se procede

a elevar la temperatura hasta 80 °C con una agitacion continua de 500 rpm.

La reaccion debe mantenerse por un tiempo de 3 horas para obtener un
rendimiento del 92 %. Una vez finalizada la reaccion, se cierra la valvula de
ingreso de vapor y se deja en reposo el biodiesel junto con la glicerina por

aproximadamente 1-2 horas.

Este tiempo es utilizado para que se propicie una separaciéon por diferencia de
densidad entre el biodiésel y la glicerina. Para esto, el tanque fue disefiado con

una elevacioén del suelo de 1,5 m.

En la parte inferior del tanque, se acopl6 un tubo de vidrio Pyrex (resistente al
calor) con una valvula manual, que permite remover la glicerina depositada en el
fondo del tanque, diferenciando el cambio de color entre las fases de glicerina
(transparente) y el biodiesel (café) para no tener pérdidas del biocombustible

durante la separacion.

Una vez que se remueve la glicerina, se realizara un lavado con agua destilada,
en este proceso se ingresa el agua destilada entre un 5-10 % del volumen, se
agita durante 3 a 5 minutos y se deja reposar otros 30 minutos con el fin de
extraer mas cantidad de glicerina que no se haya separado durante la primera
etapa. Finalmente el biodiésel se recolecta en un recipiente para que ingrese en
el proceso de evaporacion para recuperar el etanol contenido dentro del biodiésel

producido.
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3.3.2 EVAPORACION DE CIRCULACION FORZADA

El biodiésel producido es introducido dentro de un evaporador de circulacion
forzada al vacio para recuperar el etanol que se encuentra contenido dentro de
éste. Dentro del equipo mientras el biodiésel pasa por los tubos de abajo hacia
arriba, el vapor que pasa por el exterior de los tubos hara que el etanol se
evapore y sea recuperado en el tanque condensador del equipo. El tiempo de
operacion en este tipo de evaporador es bajo, siendo la mejor opcion para evitar
danos en los compuestos termosensibles por la alta temperatura, ademas es un

equipo utilizado para la evaporacion de sustancias altamente viscosas.

Este equipo permite la recuperacién del biodiésel sin etanol o mejor conocido
como “concentrado” y también del vapor del etanol con ayuda de un condensador
acoplado que dirige al alcohol hacia el tanque de almacenamiento para
reutilizarlo en la siguiente reaccién. Al ser un proceso continuo, se disefian dos
tanques, uno que contiene la mezcla previa a la evaporacion y otro tanque
después de este proceso, utilizado en la calefaccion de biodiésel previo a su
destilacion. En la Figura 3.3 se observa un esquema del evaporador de

circulacion forzada que sera utilizado durante el proceso.

Enlrada de agua » Salidade
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condensado
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/&i@

Bomba de
circulacion

Figura 3.3 Esquema de evaporacion de circulacion forzada
(Ortola, Fito y Castro, 2018)



30

Durante la evaporacién se espera recolectar del 10 - 20 % de etanol contenido
en la mezcla etanol-biodiésel. Este etanol puede ser reutilizado en la reaccion de

transesterificaciéon o en otros procesos del laboratorio.

3.3.3 PRIMERA CALEFACCION

Este proceso es utilizado para elevar la temperatura del biodiésel hasta un valor
cercano de 191 °C con el fin de que ingrese a la torre de destilacion a un valor
cercano o igual a la temperatura de ebullicion del etil palmitato a 10 mm Hg. El
tanque posee un serpentin por donde pasa vapor. Este se acciona el momento
en que todo el biodiésel se encuentra dentro del tanque.

Este proceso es utilizado también para almacenamiento del biodiésel hasta que
se culmine la evaporacién y hasta que la primera torre de destilacion alcance la
estabilidad de vacio. Cuando alcanza la temperatura deseada, se acciona la
bomba de engranajes, que permite la succidén del biodiésel caliente desde el

tanque calefactor, hasta el ingreso de la torre de destilacion primaria.

3.3.4 DESTILACION AL VACIO

Este es el proceso principal de la planta piloto. Son necesarias dos torres de
destilacién al vacio con relleno para la recuperacion de dos ésteres etilicos, en
este caso se trataran como mezclas multicomponente donde se seleccionan los
componentes ligero y pesado para realizar el disefio debido a que los ésteres
presentan diferentes temperaturas de ebullicion.

En este tipo de destilacion se utiliza relleno y se opera a presiones de vacio. El
propésito del relleno es la disminucién de la caida de presion, mejorando el
contacto entre la fase liquida y la fase sélida para tener un mayor porcentaje de
separacion. Las torres no poseen un reboiler porque el objetivo de este tipo de
destilacién, es la obtencion de un componente en especifico, asi que es
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necesario un calentamiento previo hasta la temperatura de ebullicion de cada etil

éster que se desee obtener (Didy, 2013).

Ingresa el biodiésel a una temperatura aproximada de 191 °C cerca del fondo de
la columna de destilacion flash multicomponente, y debido a que la torre se
encuentra en vacio de aproximadamente 10 mm Hg no se produce degradacion
de ningun componente de este. Una vez se encuentra la mezcla en la torre, el
etil palmitato se vaporiza a una temperatura de 191 °C de acuerdo con Sigma
Aldrich (2019), el vapor destilado por la torre hasta llegar al condensador en
donde regresara a su estado liquido y se dirigira a un tanque de almacenamiento

para futuras investigaciones.

Por otro lado, el residuo de ésteres que sale de la primera torre es ingresado
como alimentacion de la segunda columna de destilacién flash calentandolo
previamente en un tanque hasta una temperatura de 224 °C y el éster que se
vaporizara es el etil oleato a una temperatura de 224 °C, que al llegar al
condensador, debe mantenerse en una temperatura minima de 32 °C para evitar
que se solidifique. Es asi que el agua utilizada en la refrigeracion del

condensador debe ser calentada previamente hasta una temperatura de 35 °C.

Una de las caracteristicas principales de estas torres de operacion batch, es que
se debe esperar aproximadamente de 1 a 5 minutos para alcanzar la estabilidad
del vacio de operacion para guardar la integridad del equipo y de la sustancia a
destilar. Al no poseer reboiler, la alimentacion que ingresa a las columnas debe
ser baja para obtener una recuperacién cercana al 99 % del componente de
interés (Didy, 2013).

3.3.5 SEGUNDA CALEFACCION

Este proceso busca el calentamiento del residuo que se produce de la destilacion
primaria que se encuentra enriquecido de ésteres etilicos y de aceite de palma

gue no reacciono.
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La mezcla ingresa al tanque a una temperatura aproximada de 185 °C para ser
calentada hasta una temperatura de 224 °C a través del vapor que pasa a través
del serpentin que posee el tanque. Este valor de temperatura corresponde a la

ebullicidon del etil oleato en condiciones de vacio.

Cuando se alcanza esta temperatura, el control automatico accionara a la bomba
de engranaje para que transporte la mezcla de ésteres hasta la segunda torre de

destilacion.
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4. CRITERIOS DE DISENO DE UNA PLANTA PILOTO
PARA LA DESTILACION DE BIODIESEL CON EL
FIN DE OBTENER ESTERES ETILICOS.

Este capitulo describe las normas y criterios que fueron utilizados para el disefio
de la planta piloto para la obtencion de los ésteres etilicos tomando como

parametro principal la capacidad de la planta de 40 L/dia.

4.1 CRITERIOS DE DISENO PARA UN TANQUE AGITADO
UTILIZADO COMO REACTOR DE TRANSESTERIFICACION.

El tanque agitado para la reaccion de transesterificacion se disefid bajo el
criterio de las normas API 650 “Tanques de almacenamiento” (AP1 650, 2013).
En esta norma se describe los procedimientos para el disefio, fabricacién y
soldadura. Los dos principales criterios utilizados de esta norma fueron los

siguientes:

a. La presion con la que se disefa el tanque debe ser cercana a una presion
atmosférica de 14,7 psi y 2,6 psi (como maximo). al estar ubicado en la
ciudad de Quito, se opera a una presién de 10,5 psi; por lo que esta
dentro del rango permitido.

b. El tanque debe operar hasta una temperatura maxima de 93 °C. Para
fines de este estudio, el tanque opera a presidén atmosférica y adicional

su temperatura de trabajo es maximo de 80 °C.

4.1.1 SELECCION DE MATERIAL DE CONSTRUCCION

De acuerdo a la Seccion 4.4.4 de la norma API 650 (2013), se permite el uso de

planchas que se encuentren dentro de las siguientes especificaciones:

e Siun tanque requiere un espesor con un valor maximo de 40 mm (1,5 in),
se debe utilizar un material del tipo ASTM A 36M/ A36.
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e Para el caso de espesores de maximo 13 mm (0,5 in), se recomienda el
material del tipo ASTM A 131M/ A131 de grado A.

e Cuando se tienen espesores de valor 25 mm (1,0 in) se recomienda el
material ASTM A 131M/ A131 de grado B dado por la norma.

e Si se tienen valores menores de 25 mm (1,0 in) en espesor se utiliza el
material ASTM A 283M/ A283 grado C.

Estos aceros de tipo ASTM, se diferencian entre si en la composicién quimica
del carbono, y metales que mejoran la resistencia a la corrosion, asi mismo en
el espesor y la facilidad en la soldadura (API 650, 2013).

Segun Ricaurte (2016), los proveedores locales poseen dos tipos de planchas,
los aceros correspondientes a ASTM 36M/ A36 y al ASTM A 283M/ A283 de

grado C, las cuales presentan composicién quimica detallada en la Tabla 4.1:

Tabla 4.1 Composicion quimica de los tipos de plancha A36 y A283 grado C

Composicion quimica [%
p q

Material C Mn P S Si Cu
A36 0.25 0.0 0,040 0,05 0.4 02
A283g”d° 0,24 0.9 0,035 0,04 0,4 0.2

(ASTM A 36;ASTM A 283 Gr C, 2019;2013)

Para saber cual es la capacidad de soldadura de un tanque, se realiza el calculo
del carbono equivalente (CE) que indica el porcentaje de los metales que

conforman al acero y se observa en Ecuacién 4.1:

CE = C Si Mn Ni Cr Mo V [4.1]
St Rt e Tt Tt

Donde:

C. Carbdn [%]

Si:  Silicio [%]

Mn: Manganeso [%]
Ni: Niquel [%]
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Mo: Molibdeno [%]
V: Vanadio [%]

Con este valor, se realiza una comparacién entre los dos tipos de soldadura,
quien presente el valor de carbono equivalente mayor, presentara una mayor

resistencia a la soldadura (Salas, Paulette y Magdaledn, 2009).

Sin embargo, fue importante conocer las caracteristicas mecanicas que presenta
cada tipo de material para desarrollar una construccion mas sencilla con un
resultado oOptimo para el proceso. En la Tabla 4.2 se observan algunas

propiedades mecanicas de los dos tipos de plancha.

Tabla 4.2 Propiedades mecénicas de las planchas de norma ASTM 36M/ A36y la
ASTM A283M/ A283 de grado C

Fuerza de Fuerza de
Material rendimiento [Ksi] tension [ksi] Elongacion 8 [in] | Elongacion 2 [in]
[MPa] [MPa]
A36 (36) (250) (58-80) (400-550) 20 23
A 283 grado C (30) (205) (55-75) (380-515) 22 25

(ASTM A 36 ; ASTM A 283 Gr C, 2019;2013)

Estos dos metales son fabricados como acero al carbono y en su estructura
quimica resultan muy semejantes el uno del otro por lo que presentan resistencia
similar frente a la corrosion. Al observar la Tabla 4.2, el material A36 posee una

tension mayor que el A283.

4.1.2 ESTRUCTURA Y FORMA DEL TANQUE AGITADO PARA REACCION
DE TRANSESTERIFICACION.

De acuerdo a estudios realizados previamente y segun Coker (2001), los tanques
presentan una relacion o6ptima de diametro-altura cuando estan en una
proporcion de 1:1. Las planchas que se encuentran en Ecuador presentan dos

dimensiones, una de 2440 x 6 000 mm y otras de 2 440 x 12 000 mm. De acuerdo
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a los calculos desarrollados en la Seccion 5.6.2 se eligié el tamano de la plancha
que permita elaborar el tanque con el volumen necesario para la produccion

aproximada de 40 L/dia de biodiésel propuestos en esta investigacion.

7

Adicional a esto, de acuerdo a la Norma API 650 “Tanques de Almacenamiento
es importante que se sobredimensione la altura con el fin de evitar derrames.
Los valores que se utilizaron para evitar los derrames estan entre 15 al 30 %. El
porcentaje se selecciond de acuerdo a la funcionalidad del tanque, es decir, se
tomo en cuenta la agitacion y la importancia del proceso en la obtencion de los

esteres. En la Figura 4.1 se puede observar un esquema del tanque.

_

Tap of shell height

Crwerlill siol

g : ey Design liguid level
Overfill protection tevel reguirement:
T o mMbbly o mmi{ing)
................................................................ - — Normal fill level
Maximurm capacity: Net working capacity:
m (bhl) _ m?{bhi

=1+ Mlinimum fill level
Minimum operating volume remaining in the tank
_ mi¥pbl) or _ mm{in.)

1 Top af botlom plate at shell

Figura 4.1 Estructura de relacion volumen y altura del tanque
(American Petroleum Institute 650, 2013)

4.1.3 ESPESOR PARA LA PARED DEL TANQUE

Segun la norma API 650 (2013) en la Seccién 5.6.1.1, se seleccioné el espesor
que tuvo mayor valor al comparar entre el espesor de disefio y el espesor de

prueba hidrostatica.

Sin embargo una de las restricciones en esta seccidén y que se tuvo en cuenta

para esta investigacion es que para diametros con valor menor a 15 m pero con
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un valor mayor a 3,2 m; su espesor no puede ser mas bajo que 6 mm (API 650,
2013).

El calculo del espesor de prueba hidrostatica y disefio se desarrollé de acuerdo
a la norma API 650 a través de las Ecuaciones 4.2 y 4.3.

49D x (H—0,3) X G 4.2
. = H-03) xG . [4.2]
Sa
49D x (H—-10,3) [4.3]
tt =
St
Donde:

ta: Espesor de disefio [m]

D: Diametro de disefio del tanque [m]

H: Altura de disefio para el liquido [m]

G: Gravedad especifica de la sustancia contenida en el tanque
Sq: Esfuerzo permisible de disefio [MPa]

Ca: Valor referente a la tolerancia de corrosion [mm]

t. Espesor de prueba hidrostatica [m]

St: Espesor permisible en la prueba hidrostatica [MPa]

De acuerdo al Instituto Americano de Petréleo (API), las caracteristicas
mecanicas para las planchas A 36M en cuando a los esfuerzos de dicho material
estan descritos en la Tabla 4.3:

Tabla 4.3 Esfuerzos para el material de la norma ASTM A 36M

Esfuerzo de la
Material Limite elastico | Resistencia a la Esfuerzo de prueba
minimo [MPa)]. | traccion [MPa]. | diseiio [MPal]. hidrostatica
[MPal).
A 36M 250 400 160 171

( API 650, 2013)



38

Para la obtencion del valor de corrosién se empleé la Tabla 4.4 a partir de la

investigacién de Ricaurte (2016):

Tabla 4.4 Velocidad de corrosion en Aceros

Tipo de corrosion Acero
ST [pum] LT [pum]
1 <0,5 <0,1
2 0,5-2,0 0,1-1,5
3 2,0-10,0 1,5-6,0
4 10,0-35,0 6,0-20,0
5 >35,0 >20,0

(Ricaurte, 2016)

Los simbolos ST (short time) y LT (long time), hacen referencia a la corrosién
promedio que se puede presentar en los primeros 10 afos de trabajo del tanque
0 a largo plazo respectivamente. Debido a que no hay un estudio especifico
dentro de las instalaciones de la Escuela Politécnica Nacional acerca de la
corrosion del lugar, se asumio un nivel 1 porque el Laboratorio de Operaciones
Unitarias es un lugar cubierto, es decir que no esta expuesto a lluvia, sol ni a un

ambiente humedo.

De acuerdo a la Tabla 4.4, se puede determiné el tipo de corrosién que ocurrira
durante los primeros 10 afios y en los siguientes afnos de vida util que declare el
fabricante. Dentro de este valor se asumié que el tanque esta recubierto por

pintura anticorrosiva.

Para determinar la cantidad de corrosion de tipo 1 en micrémetros (um), se tomé
el valor de la velocidad de corrosion de la Tabla 4.4 en la columna del short time
(ST) y se multiplicé por 10 afos. Se espera que el tanque tenga un periodo de
vida util de minimo 40 afos, asi que los 30 afios sobrantes se multiplicaron por

el valor de la columna long time (LT) para una corrosién de tipo 1.

Se reemplazaron en la Ecuacion 4.2 los valores obtenidos anteriormente para
hallar el valor del espesor de disefio, se procedioé con la comparacién entre éste
y el espesor de presion hidrostatica obtenido con la Ecuacion 4.3 y asi se

determino el valor del espesor del tanque agitado.



39

4.1.4 FONDO O PARTE INFERIOR DEL TANQUE

Para el fondo del tanque se propuso una tapa del tipo ASME bridada o Domo
toriesférico acoplada con un tubo Pyrex y valvula manual que permita la
evacuacion del biodiésel asi como de la glicerina que se formd. El tubo de vidrio
se acoplé para que el momento la remocién del subproducto y producto, se

puedan observar las dos fases (café para biodiésel y transparente para glicerina).

En la Figura 4.2 se observa un ejemplo grafico de la tapa de domo toriesférico
descrito por el cdédigo ASME secciéon VIl divisidbn 1 “Disefio, construccion e

inspeccién de tanques y recipientes de presiéon” del afio 2013:

i
m
b Rad b
L [ L
= Di 1I |
i Nudillo de . % —
Tipo de tapa radio, rk h | Volumen Error Observaciones
Plato Aproximado Aproxmmado Aproxinadobi .
Estindar 3t Di 0.050 +10 hvariacont
) i - Di3+1.65tDi2
it g g 1k tiene que ser
T‘z‘?\f;‘;:‘“ 0.06L Di 0.0809 Di3 ;2'1 del largo entre
QI 0.06L y 3t
Toriesférica 3t Aproximado +0.1
0ASME. |° 0.513hDi2 +8
Elipsoidal <= aDi2h/6 0
Elipsoidal | — Di/4 Di3/24 0 Troporeimes
Estandar
Hemisférica | --- Di2 | Di/2 nDi3/12 0
Cono
Truncado
Conica -—- ITh(Di2+Dd+d2)/12 | O h=altura
d= didmetro en
la seccion final

Figura 4.2. Domo toriesférico
(ASME, 2013)

Esta tapa debe acoplarse a la estructura cilindrica del tanque es decir que su
diametro interno y externo, debe ser el mismo. El cédigo ASME seccién Vi
division 1 ha determinado una ecuacion para establecer si este tipo de tapa
podria resistir la presién interna de trabajo del tanque. En cuanto a las
dimensiones, fueron calculadas en funcién del volumen del tanque que se

diseno.

La Ecuacioén 4.4, se utiliz6 para determinar de la presion maxima debe resistir el

domo torriesférico.
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_ SXE Xt
0,885 x L+ (0,1 x t) [4.4]

P

Donde:

P: Presion maxima permitida durante el funcionamiento del tanque [psi]

S: Esfuerzo maximo permisible del material utilizado en la construccion [psi]
E: Eficiencia de la junta

t: Espesor de la pared del tanque y del domo [in]

L: Radio interior del domo [in]

La eficiencia de la junta es un valor relacionado al tipo de soldadura del tanque,

este valor se obtuvo en el Anexo llI.

4.1.5 TECHO DEL TANQUE

El propdsito de este tanque es permitir la agitacién continua para que se genere
la reaccion de transesterificacion, por esta razén el techo debe brindar soporte
al agitador que se disefid para el proceso. La opcidon mas factible fue un techo
conico que sea auto soportado. Este disefio, permitiod la formacion de un cono
recto y que no necesita soportes. En la Figura 4.3 se observa un ejemplo de este

tipo de techos.

%::7

Roof purlins I Roof sheet detail

Top curb
angle

Figura 4.3 Ejemplo de techo conico con soporte propio
(Ricaurte, 2016)
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4.1.6 SISTEMA DE AGITACION

En esta seccidon se observa el monograma que se utilizé para la seleccion del

tipo de agitador mas conveniente para generar la reaccion de transesterificacion.

4.1.6.1 Tipo de agitador

En la Figura 4.4 se observa el monograma de Ricaurte (2016), que relacioné el

volumen del tanque con la viscosidad de la sustancia que sera agitada.

\J’,m3
16" 0% 10! 102
] 1] T T
(6| __Extruder,Roll Miltete. | 3

Anchor, Helical Ribbon

a 10°F .
w
}‘ ad —
-:*.,: L Turbine E
o 2
o 2
> 103 '!OO
.
= Propeller Fropeller
5 102k (1750rpm), (420rpm), 16!
Turbine Twurbine
1 1 ] '2
18] 10
10! 102 10° 0* 100

Vessel Volume(V),gallons

Figura 4.4 Tipos de agitadores
(Ricaurte, 2016)

Con la informacién del valor de la viscosidad del aceite de palma que reaccioné
descrita en el Anexo | y tomando el valor del volumen calculado en el Capitulo 5,

se establecio el tipo de agitador para el disefo.
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4.1.7 PROPORCION GEOMETRICA PARA UN TANQUE CON AGITACION

En la Figura 4.5 se observan las dimensiones del tanque y del agitador, utilizadas

para el disefio y calculo de las ecuaciones dadas en la Tabla 4.5.

Figura 4.5 Dimensiones estandar para un tanque agitado
(Coker, 2001)

Donde:

H: Altura del liquido [m]

E: Altura desde el fondo del tanque hasta el rodete del agitador [m]
B: Ancho del deflector [m]

S: Separacién de agitadores (en caso de que exista mas de uno) [m]
W: Ancho de aspas del agitador turbina [m]

Dr: Altura del liquido que se va a agitar [m]

Da: Diametro del agitador [m]

En la Tabla 4.5, se observan las ecuaciones necesarias para el disefio de
tanques agitados. Las dimensiones descritas anteriormente se utilizaron para la

elaboracién de las ecuaciones que se encuentran a continuacion.



Tabla 4.5 Configuracién geométrica para tanques agitados
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D, 1 H_ B_1
Dy 4 Dy Dy 12
E _ w1 S

D D, 8 D,

(Coker, 2001).

4.1.8 POTENCIA DEL MOTOR DEL AGITADOR

La potencia del motor hace referencia a la fuerza que genera un motor para hacer

funcionar un equipo, maquina, entre otros (Carmi, 2009). Para la determinacion

del valor de la potencia del motor del agitador, fue necesario conocer los factores

que influyen sobre éste. En la Ecuacion 4.5 se observa que la potencia del motor

es funcidon de mas variables.

P =f(g,/,L,DA,DT,W,H,p,N)

Donde:

g: Aceleracion de la gravedad
M: Viscosidad

N: Velocidad de rotacion

H: Altura del tanque

W:

Ancho de aspas de agitador de turbina
: Diametro del agitador

: Diametro del tanque

Densidad

[4.5]

Las unidades varian en funcion del tipo de sistema que se utilice ya sea Sistema

Internacional o el Sistema Inglés.

Segun Carranza (2001), la Ecuacion 4.6 representa el valor del numero de

potencia del motor que es utilizado en la determinacion de la potencia requerida
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por el motor. Los valores de b, d, f, g y h dependen del tipo de agitador. Sin
embargo, el numero de Froude (representacion de los vortices), no tiene un valor
definido debido a que los tanques que poseen deflectores no presentan

formacion de vortices.

Np =K {Re‘bFr‘d (g—z)f (DKA)Q (%)h} [4.6]

Donde:

K: Constante del tipo de agitador
Np: Numero de potencia
Re: Numero de Reynolds

Fr: Numero de Froude

Una forma diferente de hallar el valor de la potencia del motor que contiene los
criterios mencionados anteriormente por Carmi (2009) y por Carranza (2001), es
el presentado por Ricaurte (2016), donde a partir del valor de Reynolds y del tipo
de aspas del agitador seleccionado en la Seccién 4.1.6.1 se obtiene un valor
conocido como numero de potencia. En la Figura 4.6 se observa la grafica

utilizada para el numero de potencia.
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Figura 4.6 Determinacion del nimero de potencia
(Walas, 1990)
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Para hallar el valor de Reynolds se utilizé la Ecuacion 4.7:

_DAZXNXp
u

Re

[4.7]

Donde:

Re: Numero de Reynolds

Da: Diametro interno de la tuberia

N: Velocidad de rotacion del agitador
p: Densidad de la sustancia por agitar

u: Viscosidad dinamica de la sustancia por agitar

El valor de Reynolds de agitacion fue hallado con el valor de las propiedades
promedio del aceite de palma obtenidas del Anexo |. Si se obtiene un valor menor
a 10, el sistema estara dentro del régimen laminar, entre 10 y 10 000 el régimen
sera transitorio y si es mayor a 10 000, se encontrara dentro de un régimen

turbulento (Uribe, Rivera, Aguilera y Murrieta, 2012).
Con este dato y eligiendo el agitador, se obtuvo el valor del numero de potencia
(Np), mismo que se utilizara dentro de la Ecuacion 4.8 para la determinacion de
la potencia del motor.

P=NpXDA5><N3Xp [4.8]

Donde:

P: Potencia del motor [W]

Np: Numero de potencia

Finalmente, luego de hallar la potencia del motor, se procedié a calcular la
potencia del motor eléctrico por medio de la Ecuacion 4.9 con una eficiencia de

funcionamiento de 0,8 (Ricaurte, 2016).
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p _P
M=

[4.9]

Donde:

Pwm: Potencia del motor eléctrico [W]
P: Potencia del motor [W]

n: Eficiencia de funcionamiento del motor

4.1.9 SISTEMA DE CALENTAMIENTO POR SERPENTIN

En esta secciodn se calculo el valor del area necesaria en el serpentin para el
calentamiento del tanque hasta una temperatura de 80 °C la cual es la requerida

para la reaccién de transesterificacion.

Las suposiciones que se realizaron para este calculo fueron:
a. Elfluido que se esta calentando tiene un volumen constante.
b. El coeficiente de transferencia de calor es constante.
c. La capacidad calérica de fluido es constante cuando se emplea una
temperatura promedio.

d. Se desprecian las pérdidas de calor al ambiente.

La Figura 4.7 muestra una representacion grafica realizada por Coker (2001), del

tanque agitado con serpentin:

Figura 4.7 Tanque con serpentin de calentamiento
(Coker, 2001)
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Primero se hall6 el valor del calor necesario para que se produzca la reaccién
realizada previamente por experimentacion. La temperatura a la que se debe
llegar y permanecer es 80 °C. A partir de la Ecuacion 4.10, se determind dicho

calor:

4.10
Q=m X Cp X AT [4.10]

Donde:

Q: Calor necesario para llevar la mezcla a temperatura de reaccion [kJ]

m: Cantidad del aceite de palma utilizado en la reaccion [kg]

Cp: Calor especifico del aceite de palma [k;‘:oc]

AT: Cambio de temperatura de ambiente a temperatura de reaccion [°C]

Luego de hallar el calor necesario para la reaccion, se determiné el area del
serpentin igualando este calor al valor del calor que entregara el serpentin de
acuerdo a la Ecuacion 4.11:

Q=U X Aserpentin x AT

[4.11]
Donde:
Q: Calor entregado por el serpentin [kJ]
u: Coeficiente global de transferencia de calor mffoc]
AT: Cambio de temperatura desde T saturacién hasta la temperatura de

reaccion [°C]

Aserentin: Area del serpentin de calentamiento [m?]

Con la Tabla 4.6 se determind el valor aproximado del coeficiente de

transferencia de calor global.
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Tabla 4.6 Valor promedio del coeficiente global de transferencia de calor (U) para
sustancias organicas

Viscosidad de sustancia Valor U ﬂ]
organica [cP] h pie2 °F
u<0,5 75-100
05<p<l1 50-125
u>1 575

(Coronel y Lombard, 2016).

4.2 CRITERIO DE DISENO PARA LA TORRE DE DESTILACION
AL VACIO PARA LA EXTRACCION DE ETIL PALMITATO

La primera torre de destilacién con relleno al vacio se diseid para la extraccion
del etil palmitato ya que es el éster mas volatil contenido dentro del biodiesel.
Los calculos se realizaron bajo la metodologia del proveedor Koch Glitsch
(2019), quien proveyd los calculos y las tablas necesarias para el disefio de la

torre de destilacion multicomponente al vacio.

Se empled el vacio para lograr una separacion sin que haya dafo en los
componentes ya que las sustancias organicas que componen el biodiésel son
termosensibles por lo cual es necesaria la disminucion de su temperatura de

ebullicion.

4.2.1 BALANCE DE MASA PARA LA PRIMERA TORRE DE DESTILACION

Luego del proceso realizado en la reaccion, separacién de glicerina, evaporacién
del alcohol y calentamiento previo, se procede con la alimentacion del biodiesel

a la primera torre de destilacion.

La destilacion Batch se puede disefiar manteniendo la concentracion de
destilado constante y de reflujo variable, o mantener el reflujo constante y variar

la concentracion, la seleccion dependio del porcentaje de recuperacion que se
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desed obtener del compuesto de interés, y también influyeron los costos de
disefio y de operacién (Didy, 2013). Con esto, el balance de masa general esta

presentado en la Ecuacion 4.12.

F=D+B [4.12]

Donde:

F: Es la alimentacién a la torre [kg]
D: Es la cantidad destilada [kg]

B: Cantidad que se obtiene en el residuo [kg]

Y para cada componente de la mezcla que ingresa a la torre se aplica la Ecuacion
4.13.

FXF =DXD+BXB [413]
Donde:

F: Cantidad que ingresa en la alimentacion [kg]

D: Cantidad que sale en el destilado [kg]

B: Cantidad que sale en el fondo de la columna [kg]

xr: Composicion porcentual de un compuesto en la alimentacion
xo: Composicion porcentual de un compuesto en el destilado

xs: Composicion porcentual de un compuesto en el destilado

Estos balances de masa fueron realizados para un tiempo establecido, es decir
para un tiempo finito, pero al realizar la Ecuacion 4.14 para un tiempo infinito,
teniendo en cuenta que la alimentacibn y su composicibn permanecen
constantes se tiene que:

dF =0=dD + dB [4.14]

Despejando la Ecuacion 4.14 se obtiene la Ecuacion 4.15.
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dD = —dB [4.15]

Al realizar el balance de masa para el componente mas volatil se obtuvo la

Ecuacion 4.16.

—d(Bxyp) = x,pdD [4.16]

En la Ecuacion 4.16 se observa que la disminucion del compuesto mas volatil en
el fondo (x8), es directamente proporcional a la ganancia que tiene el compuesto

de mayor volatilidad en el destilado xvp.
Al realizar el arreglo matematico de la Ecuacion 4.16 se obtuvo la Ecuacion 4.17:
—X,pdB = —Bdx,5 — x,5dB

Bdx,z = dB(dx,p — xX,5) [4.17]
Se realizd la integracién de la Ecuacion 4.17 entre lo que ingreso a la torre como
alimentacioén y lo que se generé como remanente en la torre con las respectivas

composiciones porcentuales del componente con mayor volatilidad y se expresa

en la Ecuacién 4.18.

BdB_J‘xB dxg

F B xF Xp — Xp
I B fxB de
n—=
F s XD — Xp [4.18]

En esta planta piloto, el disefio tuvo una alimentacién con un porcentaje de etil
palmitato del 44,7 % y se espera una extraccion del 99 %, donde el fondo posea
maximo un 5 % del etil palmitato, con lo cual se despejé el balance de masa en

la primera torre de acuerdo a la Ecuacion 4.19.
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[4.19]

4.2.2 DETERMINACION DE REFLUJO MINIMO

Para la determinacion de este parametro se utilizé la ecuacién desarrollada por
Underwood (Montoya, 2012). El desarrollo de esta ecuacion supone un numero
infinito de etapas de separacion dentro de la columna y tomando el valor de flujo
molar y la volatilidad relativa como constante dentro de la zona media de la torre

que se presenta en la Ecuacion 4.20.

L) 1 1Xpa XDB]
—
min

Rmin = (— = X1 X, Xop [4.20]

D =

Al reemplazar la Ecuacioén 4.20 en funcién del componente mas volatil se obtuvo

la Ecuacion 4.21:

L 1 [Xp, 1—Xpu
- ] [4.21]

Rmin = (—) = e
D/min X —11Xg, 1—Xpa
Donde:

Rmin: Reflujo minimo

(L/D): Cantidad minima de liquido que sale como producto del destilado

L: Fase liquida en la destilacion
D: Destilado
o Volatilidad relativa

Xpa: Fraccidon molar del componente mas volatil en el destilado
Xra: Fraccion molar del componente mas volatil en la alimentacién
Xpg: Fraccion molar del componente mas volatil en el fondo

Xpg: Fraccion molar del componente mas volatil en la alimentacién
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La volatilidad se obtuvo a partir de las presiones de vapor que presenté cada
componente en la parte superior de la columna, asi como la presion de vapor de

cada componente en el fondo de la torre y viene expresada por la Ecuacion 4.22

Ky _Pi"

Xyp= K_B = g [4.22]

Donde:

ass: Volatilidad

Ka: Constante de equilibrio del componente ligero

Ks: Constante de equilibrio del componente pesado
PaV: Presién de vapor del componente ligero [mm Hg]

PsV: Presion de vapor del componente pesado [mm Hg]

Las presiones parciales de componentes conocidos fueron calculadas a partir de
la ecuacion de Antoine. En este caso, teniendo en cuenta que el biodiésel esta
compuesto de varios ésteres etilicos que no poseen constantes conocidas para
emplear en dicha ecuacion, fue necesario utilizar la presiéon de vapor de cada

componente con estudios experimentales.

Para este proyecto se tomaron como referencia los estudios de “La destilacion
al vacio para la obtencion de los ésteres del aceite de canola en la produccion
de bioaditivos para el jet fuel” de Lakovlieva et al. (2017) y “Adaptacion de la
técnica de Differential Scanning Calorimetry” de Matricarde et al. (2012), quienes
determinaron la temperatura de ebullicion de los ésteres que componen al

biodiésel a distintas presiones de vapor de vacio.

En la Figura 4.8 se observa el diagrama obtenido por Lakovlieva et al. (2017),
quienes realizaron un ensayo de destilacion al vacio para la determinacion de
las diferentes presiones de vapor a distintas temperaturas de los metil y etil

ésteres provenientes del biodiesel del aceite de canola.
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En la Figura 4.8 (a) se encuentran las curvas de destilacién de los metil ésteres
del biodiesel y en la parte (b) la curva para los etil ésteres. Para obtener la
volatilidad relativa de la Ecuacion 4.22, se utiliz6 unicamente la grafica del lado

derecho.

Esta gréfica se utilizé teniendo en cuenta que las presiones en el interior de las
columnas varia de 2 mm Hg en el tope y 10 mm Hg en el fondo, cumpliendo con
el método de la norma ASTM D1160-12 “Método de prueba estandar para la
destilacion de productos derivados del petréleo a presion reducida” que también
aplica para el biodiésel (ASTM D1160-12, 2017).
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Fig, 2. The diagram of the liquid - vapor phase transition in the range 0.001 - 5 kPa for (2) methyl esters and (b) ethyl esters of acids:
| - palmitic, 2 - oleic, 3 - slearic, 4 - linolenic, 5 - linoleic, 6 - nonadecenic, 7 - eicosenoic, 8 - heneicosenic, 9 - erucic.

Figura 4.8 Graficos para la obtencion de las presiones de vapor de los componentes del

biodiesel a diferentes temperaturas, operando al vacio
(Lakovlieva et al., 2017)

En la Figura 4.9 se observaron los resultados obtenidos del estudio realizado por
Matricarde et al. (2012), donde desarrollaron una tabla con los datos de las

temperaturas obtenidas para cada uno de los acidos grasos que componen al
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aceite de palma a través del método “Differential Scanning Calorimetry”,
utilizando diferentes presiones de vapor dentro de una condicion de operacion al

vacio.

p(Pa) T(K)

Lauric Myristic Palmitic Stearic Oleic

acid acid acid acid acid
1333 4446 464.6 483.3 501.3 496.7
2666 458.9 480.8 498.6 519.1 5131
4000 468.5 489.5 509.0 528.9 524.7
5333 475.0 4972 517.3 5359 532.1
6666 479.6 503.1 523.4 543.7 538.8
7999 484.8 5082 527.9 548.7 5438
9333 490.5 5126 5334 553.2 547.4

Figura 4.9 Presion de vapor a diferentes temperaturas de acidos grasos del aceite de

palma
(Matricarde et al., 2012)

Este estudio a pesar de ser realizado a los acidos grasos, resulté util ya que de
acuerdo a lo que dice Martinez et al. (2007), los acidos grasos y etil ésteres del

mismo aceite vegetal, tienen presiones de vapor similares.

A fin de tener mayor certeza de los datos utilizados en este disefio, se realizd
una comparacion de cada estudio entre las temperaturas de los etil ésteres a
una presion de 10 mm Hg con respecto a los datos de Sigma Aldrich (2019)
demostrando que son semejantes entre si. De esta manera se concluy6 que los
dos estudios son utiles para determinar la temperatura del etil palmitato y etil
oleato a 2 mm Hg.

Una vez que se obtuvieron las volatilidades relativas de la zona de
enriquecimiento y de agotamiento con los valores de las presiones obtenidas de
la Figura 4.8 y Figura 4.9, se hall6 el valor promedio de la volatilidad de los
componentes que se separaron a lo largo de la columna como se describio en la

Ecuacion 4.23.

X enriquecimiento

- = /X enriguecimiento X X agotamiento
& agotamiento \/ q g [4.23]
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Donde:

a enriquecimiento: Volatilidad relativa en el tope de la columna
a agotamiento: Volatilidad relativa en el fondo de la columna

La destilacion con reflujo minimo constante utilizada en este disefio, implicé que
la composicidn en el destilado cambiara con el tiempo. Para hallar este valor, fue
necesario hallar dos reflujos minimos, uno al finalizar la destilacion y uno al inicio

de la destilacién (Montoya, 2012).

En la determinaciéon del valor de la volatilidad relativa para un sistema
multicomponente, se determin6 el componente clave pesado y el componente
clave ligero. En las Ecuaciones 4.24 y 4.25 se expreso la relacién entre la
composicion del componente clave ligero en vapor y liquido con respecto a la

composicién del clave pesado para el biodiésel.

Yg=1-ya [4.24]
xp =1—x, [4.25]
Donde:

ys: Composicién clave pesado en la fase de vapor
xs: Composicion clave pesado en la fase liquida
ya: Composicion clave ligero en la fase de vapor

xa: Composicion clave ligero en la fase liquida

Es asi que la volatilidad relativa para este sistema multicomponente del biodiésel

se expreso de acuerdo a la Ecuacién 4.26.

e Ko _yal—xa)
4B Kg  x,(1—y4) [4.26]
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Al considerar que la volatilidad fue una constante a medida que cambiaba la
temperatura dentro de la columna, es decir que los componentes poseen un
punto de ebullicion cercano (lo cual es funcional para este caso) se utilizé la
Ecuacion 4.27 Montoya (2012).

_ yp X Xy

Ya

Esta relacion reflejé la condicion de equilibrio entre el liquido y vapor. La
Ecuacién 4.27 esta expresada en funcion de la fraccion molar del componente
con mayor volatilidad tanto en su fase liquida como en su fase gaseosa y también
guarda relacion con la volatilidad relativa de la mezcla.

4.2.3 NUMERO DE ETAPAS DE DESTILACION (Nm)

Este parametro se obtuvo a partir de la ecuacion de Fenske. Su uso es exclusivo
para sistemas que poseen volatilidad constante durante la separacion.

La Ecuacion 4.28 (Fenske) esta en funcion de las concentraciones de los
componentes en el fondo (Xs) y en el destilado (Xp), donde se conoce al
componente con mayor volatilidad como el componente clave ligero (Cl) y al de

menor volatilidad como el componente clave pesado (Cp).

n(722) (2)
Xp,cp) \Xpci [4.28]

In «

Ny, =

Los componentes claves fueron elegidos a partir de lo que se esperaba recuperar
y en las cantidades que se buscaba recuperar. Se determiné la presion a la que
va a operar la columna tanto en el tope de la columna como en el fondo para el
calculo de la volatilidad relativa del componente mas volatil con respecto al

menos volatil.
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Dicha volatilidad estuvo sujeta a las normas ASTM D1160-12 “Método de prueba
estandar para la destilaciéon al vacio de productos derivados del petroleo” en
donde se incluy¢ al biodiésel con presiones comprendidas entre 1 y 50 mm Hg
(ASTM D1160, 2017).

4.2.4 DIAMETRO DE LA COLUMNA DE DESTILACION AL VACIO.

La determinacion de este parametro se hizo de acuerdo costo mas bajo que a
su vez cumpla con los parametros establecidos por el proveedor Koch Glitsch
(2019). El diametro depende de los rellenos estructurales que van a componer
la torre, que para la destilacion de ésteres de acidos grasos las dos opciones
disponibles por este proveedor fueron las de tipo CY y tipo BX. Las
caracteristicas de cada relleno van de la siguiente manera:

a. Relleno BX gause packing, son utilizadas en torres que contienen gran
cantidad de etapas tedricas, pero presentan o se requieren baja caida de
presion.

b. Relleno CY gause packing, este tipo de relleno es utilizado para columnas
de destilacion que poseen un diametro pequefio donde las separaciones

requieren un numero de etapas tedricas mayor al del relleno BX.

Para fines de estudio y resultados, fue necesario que durante la separacion
exista la menor caida de presion posible para lograr la mayor recuperacion o
extraccion del etil palmitato, es asi que se selecciond el relleno BX para el disefio.
A partir de la seleccion, el proveedor ofreci6 graficas y calculos especificos para

este tipo de relleno que fueron utilizados durante este diseno.

El primer término a definir es el factor de empaque o “Fs”, dicho factor es la
representacion del disefio y geometria del empaque. En la Ecuacion 4.29 se

observa la forma de hallar el Fs.

G
=W p”_36OOXp,,><AX‘/E [4.29]
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Donde:

Fs: Factor de empaque.

Vv: Velocidad del vapor [m/s]

G: Flujo masico del vapor [kg/h]

A: Area transversal del empaque [m?]

p.. Densidad del vapor [kg/m?3]

4.2.5 DETERMINACION DE LA DENSIDAD DEL VAPOR

La determinacién del factor de empaque implicé calcular la densidad del vapor,

que se obtuvo de la Ecuacion 4.30 de gases ideales.

PXv=nXRXT [4.30]

Donde:

P: Presion total del gas en el fondo de la columna [mm Hg]

R: Constante Universal de gases ideales [L X mm Hg/mol x K)]

T: Temperatura en el fondo de la columna [K]

n: Numero de moles del gas en el fondo de la columna [n= m/PM (mol)]

v: Volumen que ocupa el gas ideal [L]

La densidad se hallé con la Ecuacion 4.31.

masa

p= volumen [4.31]

Al reemplazar la Ecuacion 4.31 en |la 4.30 se obtiene la Ecuacion 4.32.

P X PM

P="T"xT [4.32]
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Donde:
PM: Peso molecular del gas del fondo de la columna [g/mol]

Al tratarse de una mezcla de varios componentes, se utilizé de la Ecuacién 4.33

para obtener el peso molecular de la mezcla.

PMyezcia = Xcp X PMcp + Xgp X PMgp [4.33]
Donde:
PMwezcia:  Peso molecular promedio de la mezcla [g/mol]

PMcs: Peso Molecular del componente que se encuentra en el fondo de la

torre [g/mol]

PMEep: Peso molecular del etil palmitato [g/mol]
XcB: Fraccion molar del componente del fondo de la torre [g/mol]
Xep: Fraccion molar del etil palmitato

Una vez obtenidos estos datos, se procedié a realizar la secuencia de calculos
propuestos por el proveedor Koch Glitsch con el fin de obtener el diametro de

operacion de la columna, de la siguiente manera:

e Primero se obtuvo el valor del factor de empaque de la Figura 4.10, luego
se eligid de las Tablas 5.8, 5.9, 5.10 de la Seccién 5.8 las diferentes
opciones de diametro para la columna.

e Después se realizo el calculo aproximado del area con los diametros que
ofrece Kotch Glitsch y con esto se hall6 el valor del flujo masico del gas
con la Ecuacién 4.29. El diametro que utiliz6 menor flujo masico, es decir,
que el diametro que necesitd menor cantidad de calor para generar la
misma separacion, fue el 6ptimo en el proceso de destilacion para reducir

los costos de operacion (Montoya, 2012).
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e En la Figura 4.10 se hall6 el valor del numero de platos tedricos, en la
Figura 4.11 se obtuvo el valor de (altura del relleno) HETP vy finalmente
con la Figura 4.12 se determiné la caida de la presion.

e Luego se calculd el valor del calor necesario para evaporar el flujo que
ingresa a la columna, para este fin se utilizo la Ecuacion 4.34.

Q=AH, x G [4.34]
Donde:
Q: Calor necesario para evaporar el clave ligero [J]
AH,: Calor de vaporizacion de cada éster al interior de la columna [J/kg]

G: Flujo masico del vapor [kg/h]

Para hallar el valor de AH,, se empled la formula de Clausius- Clapeyron que se

presenta en la Ecuacién 4.35.

P]_ AHU (Tz - T1> [4 35]

In-t =
"p, TR T, x T,

Donde:

AH,: Calor de vaporizacién de cada éster al interior de la columna [J/mol]
P1: Presion de vapor al tope de la columna [mm Hg]

P2:  Presién de vapor al fondo de la columna [mm Hg]

T2: Temperatura al fondo de la columna [K]

T1: Temperatura al tope de la columna [K]

A partir de estos calculos, se obtuvo el valor de cada parametro bajo el criterio

de los graficos propuestos por el proveedor.
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En la Figura 4.10 se hallé el numero de etapas tedricas en funcién del factor de
empaque, las lineas del medio son la presion media de la columna que se

determina con la presion del fondo y del tope.
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Figura 4.10 Numero de platos tedricos versus factor de empaque, teniendo en cuenta la
presion de la columna.

(Koch Glitsch, 2019)
En la Figura 4.11 desarrollada por Koch Glitsch se observé la relacion entre el
factor de empaque vy la altura del relleno que presentdé cada una de las etapas
de equilibrio calculadas a partir de la Figura 4.10. Esta figura detall6 los

resultados en unidades del Sistema Inglés y del Sistema internacional.
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Figura 4.11 Relacion entre el HETP y el factor de empaque de acuerdo a la presion que

se maneja en la columna
(Koch Glitsch, 2019)
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En la Figura 4.12 se observo la relacion entre el tipo de relleno y la caida de

presion que presentara la columna durante la separacion.
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Figura 4.12 Caida de presion dentro de la columna de destilacion versus el material de
empaque
(Koch Glitsch, 2019)

4.2.6 FACTOR DE EMPAQUE

Tanto el modelo matematico para calculo del factor de empaque, como las
graficas permitieron obtener un valor representativo de dicho parametro. A partir
de esto, en la Figura 4.10 se eligié un valor mayor al numero de etapas obtenido
con la Ecuacion 4.28 y se calculo el valor promedio de presion en la torre. Con

estos dos valores, se obtuvieron los valores de Fs de 1,2; 1,4 y 1,6 que tienen
como unidades [T x\/zil.
S m

Se calculé nuevamente el valor de la velocidad masica pero con unidades de

(m/s) con el uso de la Ecuacion 4.36:

Fs
m [4.36]

vy =
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Donde:

. m kg
Fs: Factor de empaque l? X \/;l
vv. Velocidad masica del vapor [%]

p.. Densidad del vapor [%]

Al hallar este valor, se buscoé en la Figura 4.10 el numero de etapas teoricas por
metro, con el valor promedio de presion dentro de la torre, es decir el valor

promedio entre 2 mm Hg del tope y 10 mm Hg del fondo.

Una vez que se determind la cantidad de etapas tedricas por metro, se procedio
a encontrar el valor de HETP “alfura del relleno de la etapa tedrica” en la Figura
4.11 y finalmente de la Figura 4.12, se obtuvo la caida de presion por metro a

partir del tipo de empaque y del valor de cada factor.

Los resultados de los pasos desarrollados anteriormente para cada factor de

empaque, se expresaron en las Tablas 5.8, 5.9 y 5.10.

Luego se procedi6 a hallar el valor de la altura de relleno con la Ecuacion 4.37:
hretieno = Ne X HETP [4.37]

Donde:

hrelleno: Altura del relleno [m]

Ne: Numero de etapas de equilibrio o numero de etapas tedricas

HETP: Altura equivalente de un plato tedrico [m]

La altura de la columna se obtuvo bajo la suposicion de que su valor es

aproximadamente el doble del valor de la altura de relleno (Montoya, 2012).

La eleccién del factor de empaque mas adecuado para la destilacién de etil
palmitato, se realizé6 mediante la comparacion de las caidas de presion presentes
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en cada corte de la columna. Los valores de presion establecidos para este
disefio fueron 2 y 10 mm Hg. Con esto, se determind cual factor de empaque
cumplié con los criterios de disefio de la presion. La Ecuacion 4.38 se utilizo para
calcular la caida de presion.

AP
—=0,1m X caidad Io
— m X caida de presion [4.38]

La caida de presion se hallé en la Figura 4.12, para cada factor de empaque.
Con esta informacion, se elabor¢ la Tabla 5.11 la cual detalla en su contenido,
cdmo varia la presidén mientras avanza la altura de la torre. El factor que permitio
obtener los valores de presion deseados tanto en el fondo de la torre como en el

tope, fue el seleccionado.

Luego de determinar el factor de empaque, se selecciond el diametro de
operacion, donde el punto critico fue el calor necesario para operar la columna
ya que este impacta en los costos de inversidén y de operacién. En la Tabla 5.9

se observa el valor del diametro mas conveniente.

4.2.7 DISENO DEL CONDENSADOR PARA LA TORRE DE DESTILACION DE
ETIL PALMITATO

El calor de la evaporacién (AHv) para la destilacion del etil palmitato se hall6é de
acuerdo a Lakovlieva et al. (2017), con la ecuacion de Clausius-Clapeyron. A
partir de esta expresion, se obtuvo el calor necesario (Q) para condensar al etil

palmitato, a partir del valor del flujo masico (G) calculado con la Ecuacién 4.39

Q=A4H, X G [4.39]

Esto a su vez, hizo referencia a la energia térmica que esta entregando el

condensador, para lo cual se emple6 la Ecuacién 4.40:
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Q=U X A; X ATyn [4.40]
Donde:
u: Coeficiente global de transferencia de calor [h r:i °c]
Ac: Area de transferencia de calor del condensador [m?]

ATum: Diferencia de la temperatura media logaritmica [°C]

4.2.7.1 Temperatura media logaritmica

Existe una gradiente de la temperatura a medida que los compuestos pasan a
través del equipo. Esta diferencia de temperaturas entre el fluido caliente y el
fluido frio, se puede representar a través de este término. Para el caso del
condensador, se utilizé un flujo en contracorriente como se observa en la Figura
413

X Fluido cahiente

Entrad: Sahda

Figura 4.13 Flujo en contracorriente para un intercambiador de calor
(Rojas, 2010)

Con la Ecuacion 4.41 se determind la temperatura media logaritmica (ATLw).

T (ATl) [4.41]
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Las diferencias en las temperaturas dependeran de cémo se encuentran los
flujos, es decir en paralelo o en contracorriente. El disefio de este condensador
fue en contra corriente para mejorar la transferencia de calor y se utilizaron las
Ecuaciones 4.42 y 4.43

AT, =T, - t, [4.42]
AT, =T, = t; [4.43]
Donde:

t1: Temperatura a la que ingresa el fluido frio (agua) [°C]

t2: Temperatura a la que sale el fluido frio (agua) [°C]

T+1: Temperatura a la que ingresa el fluido caliente (etil palmitato) [°C]
T2: Temperatura a la que sale el fluido caliente (etil palmitato) [°C]

Para obtener el valor del coeficiente global de transferencia de calor, se utilizé la
Tabla 3.6 empleada por Ricaurte (2016), donde de acuerdo a la viscosidad del

producto organico del destilado, se tiene un valor promedio de dicho valor.

Con el coeficiente global de transferencia hallado, se despejo la Ecuacion 4.44,

obteniéndose asi el valor del area del condensador que se disefid.

Q
A= U xar [4.44]

Donde:

A: Area del serpentin de calentamiento del condensador [m?]
AT: Cambio de temperatura dentro del condensador [°C]
Q: Flujo de calor transferido dentro del condensador [kJ]

U: Coeficiente global de transferencia de calor [kJ/ h m2°C]
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4.2.8 CANTIDAD DE AGUA EMPLEADA EN EL CONDENSADOR

La cantidad de agua calculada para la condensacion del etil palmitato depende
directamente de la cantidad de calor determinado para que se genere este
fendmeno. Es asi que la Ecuacion 4.45 permitio el calculo del flujo masico de

agua transportada en el interior del condensador.

0

Donde:

m. Flujo de masa del agua del condensador [%‘7]
0: Flujo de calor necesario para condensar el etil palmitato[%]
Cp: Capacidad calorica del agua [gk—]C]

AT: Cambio de temperatura del agua que ingresa y sale del condensador [°C]

4.2.9 ESPESOR DE LA COLUMNA DE DESTILACION

Se asumio a la torre como un recipiente. El espesor fue el mismo tanto para la
parte cilindrica del cuerpo como para las cabezas del fondo y del tope de la
columna de destilacion. El primer criterio fue que el espesor posea pared
delgada, debido a que estos son capaces de soportar presiones extremas ya
sean internas o externas asi como esfuerzos tangenciales y longitudinales
(Sinnot y Towler 2011, pg 1004).

De acuerdo a Sinnot et al. (2011, p. 1004), existe una relacion entre el diametro

interno y el espesor del recipiente y se detallé en las Ecuaciones 4.46 y 4.47

. Di
De pared delgada: Tl > 10 [4.46]
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i Di
De pared gruesa: T < 10 [4.47]

Donde:

Di: Diametro interno [m]

t: Espesor [m]

Se determindé el valor del espesor que soporta el esfuerzo tangencial ejercido por

la presion interna a partir de la Ecuacion 4.48

 __PxR____PxR,
T SxXE—06P SxE+04P [4.48]

Donde:

t: Espesor min. requerido en la pared del recipiente [in]

P: Presion aplicada en el interior del recipiente [psi]

Ri: Radio interno del recipiente [in]

Ro: Radio externo del recipiente [in]

S: Resistencia de trabajo maxima que admite el material [psi]

E: Eficiencia de la soldadura

También se obtuvo el espesor del recipiente de acuerdo al esfuerzo longitudinal
que sufre la torre a lo largo del sistema por causa de la presidn interna. Se

desarrollé segun Sinnot et al. (2011) la Ecuacién 4.49.

t_ PxR; PxR,
T 2SXE+404P 2SxE 4+ 14P [4.49]

Donde:

t: Espesor minimo requerido en la pared del recipiente [in]

P: Presion aplicada en el interior del recipiente [psi]
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Ri: Radio interno del recipiente [in]
Ro: Radio externo del recipiente [in]
S: Resistencia de trabajo maxima que admite el material [psi]

E: Eficiencia de la soldadura

Para aumentar el tiempo de vida util de la torre, se recomendé aumentar 2 mm
de espesor para disminuir la corrosion que se puede presentar con el tiempo
(Sinnott et al., 2011, p. 394).

4.3 CRITERIOS DE DISENO PARA LA TORRE DE DESTILACION
DE ETIL OLEATO

En el disefio de esta torre, los criterios, formulas y pasos fueron similares a la
torre desarrollada para la destilacion al vacio del etil palmitato, se emplearon las

bases del mismo proveedor.

Los aspectos que cambiaron entre una y otra torre fue la cantidad de
alimentacion que ingresa a la columna, el compuesto a destilar y por ende la
temperatura de ingreso de la mezcla, lo que gener6 un perfil de temperaturas
diferente. En la Seccion 5.6 del presente trabajo se aprecian los calculos y tablas

obtenidos para el disefio de esta columna.

Se mantuvo la misma presion de operacion empleada en la primera columna a
fin de cumplir con la norma ASTM D1160-12 (2017), “Método de prueba estandar
para la destilacion de productos derivados del petrdleo a presion reducida”. El
componente ligero fue el etil oleato mientras que la mezcla de los ésteres con el

aceite que no reacciona, fueron el componente pesado.
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43.1 CALCULO DEL CALOR ENTREGADO POR LA RESISTENCIA
ELECTRICA DEL TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE AGUA DEL
SEGUNDO CONDENSADOR.

Como complemento al disefo de la torre secundaria, se desarrollo el disefio del
tanque calefactor de agua utilizada para condensar el etil oleato recuperado. De
acuerdo con Sigma Aldrich (2019), el etil oleato posee una temperatura de fusion
de 32 °C por esta razon se propuso el calentamiento del agua hasta
aproximadamente 35 °C, con el fin de evitar que el etil oleato se solidifique en el
proceso de condensacion, con la Ecuacién 4.50 se hall6 el calor necesario para

mantener la temperatura de operacion en el condensador.

Q= m x Cp X AT [3.50]

Donde:

Q: Flujo de calor para condensar el etil oleato[%]
m: Flujo masico del etil oleato [kTg]
Cp: Capacidad caldrica promedio del etil oleato[ng]C]

AT: Cambio de temperatura del agua que ingresa y sale del condensador [°C]

Este flujo caldrico es el calor que debe entregar la resistencia eléctrica al tanque

que almacenara el agua utilizada en el condensador de la segunda torre.

Para el disefio se calcul6 el diametro y altura como un tanque estandar abierto
de normativa APl 650 (2013), “Tanques de Almacenamiento”, en el cual se
acopl6 una tapa plana que cubra el agua de la contaminacion y su tamano fue

proporcional al tamafo del diametro del cuerpo del tanque.
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4.4 DIMENSIONAMIENTO DE TANQUES DE
ALMACENAMIENTO

Adicional a los equipos principales, estan los equipos secundarios, entre los
cuales se disefiaron dos tanques de almacenamiento para el etil palmitato y el
etil oleato recuperados en la destilacién, y dos tanques para el calentamiento
previo a las torres de destilacion

4.4.1 TANQUES PARA EL ALMACENAMIENTO DE DESTILADOS

4.4.1.1 Material de construccion

El material de construccion, al igual que en el tanque utilizado para la reaccion
de transesterificacion, fue del tipo el ASTM A 36 ya que su facilidad de soldadura
es mayor que otros tipos de aceros ASTM y su costo es menor (ASTM A 36M,
2019).

La soldadura de estos tanques se disefid bajo el cédigo ASME Seccién IX
“Soldadura”, que explica los tipos de juntas observados en el Anexo Il (CODIGO
ASME SECCION IX, 2013).

4.4.1.2 Forma de los tanques

Se empled el criterio de tanque de almacenamiento estandar es decir en una
relacion de 1:1 (D/L) de los tanques (Ricaurte, 2016). Los tanques para el
almacenamiento de los ésteres se disefiaron con un volumen igual para cada
uno, adicional a esto se tomd en cuenta la altura de proteccién de derrame con

un porcentaje menor al utilizado para el tanque de reaccion.

Se reemplaza la Ecuacion 4.52 para el disefio estandar de tanques de
almacenamiento API 650 (2013), en la Ecuacién 4.51 para el calculo del valor

del diametro.
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DZ
V=HX—Xmn [4.51]

D
Donde:

D: Diametro del tanque [m]
H: Altura del tanque [m]
. Valor pi

V: Volumen del tanque [m?3]

El valor de sobredimensionamiento para evitar un derrame se hall6 a través de

la Ecuacion 4.53 que luego de su despeje se obtuvo la Ecuacion 4.54.

Vaaicional = Veotar X 0,2 [4.53]

2

Vaaicional = Hadicionar X 4 x m x 0,2 [4.54]

4.4.1.3 Techo y fondo de los tanques

Los tanques de almacenamiento no necesitaron tapas geodésicas en el fondo
porque pueden reposar sobre el suelo. El empleo de un piso plano, permitié un
ensamble mas econdmico de los tanques. Este tipo de fondo permite una
resistencia a la presion de 3 000 psi (Inglesa, 2015). La presion que resisten los
fondos planos, en comparacion con la presion hidrostatica dentro del tanque es
altamente elevada, es decir que el disefio cumplié con esta regla, permitiendo la
instalacion de este tipo de fondo.

El fondo debe ser mayor que el del cilindro en al menos 2 in para facilitar la

soldadura y exista una mejor resistencia a la presion (Inglesa, 2015).
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El disefio de estos tanques contdé con un techo con el fin de evitar la
contaminacién del producto o que por la exposicion se generen volatiles dentro

del Laboratorio de Operaciones Unitarias.

Las tapas contaron con un disefio movible para que faciliten la remocion del
producto y la limpieza de los tanques. Es por esta razén que se propuso adquirir
tapas que permitan cubrir el producto, de un diametro un poco mayor al del

tanque y planas.

4.4.2 TANQUES PARA EL CALENTAMIENTO PREVIO A LAS TORRES DE
DESTILACION

En esta seccidon se tomaron en cuenta los criterios estandar para “Tanques de
almacenamiento” establecidos por el Anexo M de la norma API 650 que indicé
que para tanques que tienen temperaturas mayores a los 93 °C y menores a los
260 °C, el material de construccidon debe ser el A 283 grado C, ya que este tiene
mayor resistencia a la temperatura que el A 36M (API 650, Anexo M, 2012). Las
caracteristicas de este material se observaron en la Tabla 4.2.

La soldadura empleada fue mayor que en los tanques de almacenamiento de
bajas temperaturas con el fin de evitar rupturas por expansion del material. Se
hallé un valor mayor de soldadura que los tanques de material ASTM A 36M, a
partir del Anexo Ill del presente trabajo. Los criterios para el disefio del fondo,
didmetro y altura fueron los mismos de la Seccién 4.4.1 para tanques de

almacenamiento y los calculos se desarrollaron bajo las mismas premisas.

4.5 DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS

El tamanio de la tuberia se determind con base en el caudal de transporte dentro

de las mismas. Las tuberias requeridas fueron las que unieron al evaporador, los
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tanques de calefaccion, las torres de destilacion con las bombas de engranaje

que facilitan el transporte hacia cada operacion unitaria.

451 DIAMETRO PARA LA CONDUCCION DEL BIODIESEL Y SUS
DERIVADOS

Los factores a tomados en cuenta en el disefio de las tuberias fueron la velocidad
a la cual debe transportarse el fluido a través de estas sin que represente un
potencial dafio de la tuberia, el tamario del diametro de la tuberia que permitio el

transporte de caudal necesario para el funcionamiento de la planta.

Para fluidos incompresibles, la velocidad esta representada por el caudal que
lleva el liquido asi como por el diametro interno de la tuberia por la cual esta

siendo transportado.

En la Tabla 4.7 desarrollada por McCabe, Smith y Harriot (1991), se observaron
los valores de velocidad permitidos dentro de las tuberias de acero cuando se
tienen diferentes tipos de fluidos.

En este proyecto se emplearon para los calculos de la Seccién 5.8, las
velocidades medias de los rangos establecidos para fluidos viscosos con

unidades de m/s.

Tabla 4.7 Rango de velocidades permitidas dentro de una tuberia de acero

Velocidad
Fluido Tipo de Flujo

[ft/s] [m/s]

Flujo por gravedad | 0,5—-1,0 | 0,15-0,30

Liquidos poco viscosos | Entrada de bomba | 1,0—-3,0 | 0,3-0,9

Salida de bomba | 4,0—-10 | 1,2-3,0
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Tabla 4.7 Rango de velocidades permitidas dentro de una tuberia de acero
(continuacion...)

Linea de conducciéon | 4,0—-80| 1,2-24

Entrada de bomba | 0,2-0,5 | 0,06 -0,15
Liquidos viscosos

Salida de bomba 0,5-2,0 0,15-0,6

Vapor de agua 30-50 9,0—15

Aire o gas 30-100 | 9,0-30

(McCabe et al., 1991).

Es asi que para el caudal requerido en el proceso, y teniendo en cuenta la
velocidad promedio de la Tabla 4.7, se determiné el valor del diametro interno.

4.5.2 PERDIDAS DE CARGA EN LA TUBERIA.

La caida de presion que se presenta durante el transporte de un fluido en una
tuberia es provocada por el rozamiento del mismo con las paredes de la tuberia.
Determinar este valor evitd que se seleccione un diametro muy pequefio que
conlleve a una pérdida de carga con alto valor, afectando asi a la tuberia, a las

bombas y accesorios que se encuentran dentro de la linea (Smith, 2007).

Para bajos caudales con valores entre 1 y 60 m%h, se han desarrollado

aproximaciones de caidas de presion antes y después de las bombas.

a- Zona de succién de la bomba 0,39 bar (5,22 psi).
b- Zona de descarga de la bomba de 0,59 bar a 0,78 bar (8,56 a 11,31 psi).

Si con el valor de la velocidad promedio de circulacion y el caudal determinado
durante el proceso, los valores de pérdida de carga superan los valores
establecidos anteriormente, es necesario el aumento del diametro de la tuberia
para que disminuya la caida de presién. Para obtener el valor de las pérdidas de

carga en la tuberia se utilizé la Ecuacion 4.55.
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H = (%) x % [4.55]

Donde:

H: Pérdida de carga de tuberia [m]

f. Coeficiente de friccion

L: Longitud de la tuberia [m]

d: Didametro interno de la tuberia [m]

v: Velocidad del fluido [m/s]

g: Aceleracion de la gravedad [9,81 m/s?]

El coeficiente de friccion depende del tipo de flujo que corre a través de la tuberia,
puede ser este turbulento o laminar. Para el caso que se encuentre en régimen
laminar Re < 2 000, el coeficiente de Fanning se determina por medio de la
Ecuacion 4.56 (Mott, 2006).

16
f=z [4.56]

Si el fluido se encuentra en régimen transitorio o turbulento es decir 2 000< Re<
4 000 o Re= 4 000 respectivamente, se debe utilizar el diagrama de Moody
mostrado en la Figura 4.14 que permite determinar el factor de friccion con
respecto al numero de Reynolds y a la rugosidad relativa que depende del tipo

de material que se utiliza en la construccién de la tuberia.



77

0.1

N — Z0nE critica PeH Zorade | T ] T T TT T
0.09 ;51[.'. :Zglfﬂfﬂum = pansician | ] | |: jj |_] 4 ‘-{ﬂ_._l_ll ]:r_t—l— [1-I-|| H _: SE EE _:I ﬁ .
ﬂ-UﬂT-““_;" T e T S r i1 Flulo completamente hurbenio B i i __l:
._.EI_ Fiuje ||l LTT 1 L T T o T
0.07 ({4 faminar | &L = 5= T i e R mm : li_r = 0.05
1 E i T iy - e T Ll .04
0.0 HIl f B4 “T“-‘l-i = | I 0.03
0 "r;ﬁ TR P HTH —HHH — - T H
0054 e R Hiisans ' — i - 0.02
o\ o = I B 1 N W W B A
004 CRTES T | HH
VN e — oo
. B | ) i - | I I I o g
. ! e o
T sy mnitiliy S it msaiitad | | Sl
™ _ il II ] -l - + JI 1 i - ﬂmﬂ- E
HE i1 1 b o s, o 1T —1 { 2
0.025 H YR ] - ] T 3
|I I. ju et — | T 1 1 = 0.002
e SHied SN e BRSNS
002 - U =3 e A T
T = - - 0.001
T = INETT i - - : 0.0008
I LALLRLE | | 31 o "'-I__, = 1 1 =5 0.0006
aons ] oM elmm) HiHH \Q?Q:Z‘w:;:-—" WEEC AN ! 0.0004
Acera remachado -0.01 3 I __| NSRRI | Tl L TP Hi [[1]
Conerelo 0001001 033 [T "*-.."'--.;___*__l [T ! e
Maders ~0.001 03 | [ 111 ' eI T
Hierro colado 0.00085 0,28 | | [T | -L; [ EEEERTET I e
Higrro galvanizado  0.0005 Qs [T T T T T T = T P
O01|jy| Hemokredo 000015 0048 -| bt i__l_! 0000001 e ]
000811 Tubolsashlmdua uu:ms“ Tt H nmamml'_'[' ‘T-I ' i .nmu,ona_]_.
o008 LLLLL L ittt i . 0.000,01
T8 2 3455?9 2 345679 2 3456879 2 345679 2 345678
108 10t 1o 108 107 108
Nimero de Reynolds Re
Figura 4.14 Diagrama de Moody
(Mott, 2006)
El valor del numero de Reynolds se calcul6 a partir de la Ecuacién 4.57.
pXDXxv
Re= 22— 77 [4.57]
1
Donde:

Re: Numero de Reynolds
Viscosidad del fluido [Pa.s]

p: Densidad del fluido [kg/m?]
D: Diametro interno de la tuberia [m]
V: Velocidad a de circulacién del fluido [m/s]
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4.6 DIMENSIONAMIENTO DE BOMBAS

En esta seccion se describe el dimensionamiento de las bombas de engranajes

y el de las bombas de vacio.

4.6.1 BOMBAS UTILIZADAS EN LA TUBERIA PARA TRANSPORTE DE
FLUIDOS

Durante el proceso se utilizaron 6 bombas, una utilizada para el transporte del
biodiésel caliente hacia el evaporador, hacia los tanques de calentamiento, hacia
las dos columnas de destilacion y finalmente el residuo de ésteres con aceite
que no reaccion6 que se transporta hacia un recipiente final de desecho para

entregarlos a un gestor ambiental.

Las bombas que se emplearon son de engranajes porque permiten el transporte
de fluidos altamente viscosos con bajos caudales con valores maximos de 6
m?3/h, con lo cual resultaron ideales para movimiento del biodiésel y los residuos

de la destilacion (Dominguez, 2013).

Las Ecuaciones 4.58 y 4.59, describieron los factores y dimensionamientos

generales necesarios para una bomba (Sinnott et al., 2011).

gH Q D?np ¢
wzpz - P\op D [4.58]
p _ g Q D?np ¢
pn3D5 - ¥2 nD3’ ‘u_ ’D [4.59]
Donde:
gxH

x5  Coeficiente de cabeza o cabeza de la bomba [CH]
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Q . .
D5 Capacidad de la bomba [Cq]
P -
TXnx D Coeficiente de poder de la bomba [Cp]
D2x n x p.

Numero de Reynolds

%: Rugosidad relativa de la tuberia

Sin embargo, al momento de hablar de un sistema de bombeo, es decir, donde
la bomba hace parte de un sistema de tuberias, equipos principales y accesorios,
la cabeza de pérdida de ésta hace parte del sistema de pérdidas total de la
tuberia. A través de un balance de energia del sistema, la cabeza de pérdidas

de la bomba se calculé con la Ecuacién 4.60.

AP Ap? fLv?

Donde:

Hs: Cabeza de pérdidas [m]

AP: Cambio de presion [Pa]

Av: Cambio de velocidad [m/s]
Az: Cambio de nivel de altura [m]
f Factor de Faning

L:  Longitud de la tuberia [m]

g: Aceleracion de la gravedad [9,81 m/s?]
gc: Gravedad especifica

p: Densidad [kg/m3]

v:  Velocidad [m/s]

D: Diametro [m]

Hacc: Pérdida de carga por accesorios [m]

Donde se observan las pérdidas de caida de presion del sistema, de la energia
cinética, de la diferencia de altura y de las pérdidas mayores y menores
respectivamente.
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Para el calculo de las pérdidas por tuberias, se utilizé del diagrama de Moody de
la Figura 4.14, mismo que permite conocer el valor del factor de Fanning (f)

empleando el tipo de material de la tuberia y el numero de Reynolds.

Para el caso de los accesorios de la tuberia, se utilizé la Figura 4.15 desarrollada
por Pérez (2014).

Accasario Pérdida de carga madia
De depdsito a tuberia ¥
conexién a ras de la pared [’-S[Jz_ﬂ
1 [IUL
Tubaria antranta Ig
005 _—
e . 2g
Conexion abocinada
e
i
De tuberia a depésito B
Ensanchamianto brusco U%‘— I
28
Ensanchamiento gradual (K en tabla C.2) J\[L_,I—:I
2g
: ; [ 1 1%
Venturimetros, boguillas y orificios o b s
O )IE;_;
p_p Y
Contracciones bruscas (K en tabla C.2) K (% S I
2g
| Codos, accesorios, vilvulas®
Codo 457 ... -0.35a 045
Codo 90° .... 0.50 a 0.70
Codo 22° 30" 25a0.30
Ta, de paso directo ... . 0.60
Te, salida de lado ...... ... 1.30 ~
Te, =alida bilateral .............c...... 18az20 KL
Valvulas de compuerta (abierta).... aprox. Iz
0.25
Vélvulas de control (abierta)........ aprox.
3.00
Vélvula de globo abie
Valvula de pie ..........

WVilvula de retencion .
W1 = veloridad aguas arriba de I3 pieza
W2 = vehocidad aguas abajo de 13 pieza
* véanse manuales de hidraulica para mas detallas

Figura 4.15 Valores de K para pérdidas menores.
(Pérez, 2014)

Para determinar la cabeza de pérdida de la bomba, se empled la Ecuacion 4.61,
donde se tom¢ la presién de succidn y de descarga de la bomba debido a que la
caida de presidén generada, dio como resultado la carga o energia que entrega
la bomba al fluido para impulsarlo.

TDH = Presion de descarga — Presion de succion [4.61]

Donde:

TDH: Altura dinamica total de la bomba [psi]
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El valor de la presién de succion de las bombas se determind a partir de la
presién hidrostatica que posee el fluido previo al ingreso de la bomba de acuerdo

a la Ecuacion 4.62.

Ph=d x g X h [4.62]

Donde:

d: Densidad de la sustancia [kg/m3]
g: Aceleracion de la gravedad [9,8 m/s?]
h: Altura del liquido [m]

En el proceso de succion-descarga, el criterio mas importante fue que no exista
una caida de presién mayor a 13 %. Si sucede esto, la bomba podria presentar

averia (Dominguez, 2013).

Con el valor de la presidn hidrostatica y del diametro de la tuberia, se procedid a
seleccionar las bombas en el catalogo del Anexo IV, mismo que permitid

seleccionar para cada caso la bomba de engranajes GPH1 de tamafio 2.

4.6.2 BOMBAS DE VACIO PARA TORRES DE DESTILACION

Este factor depende de dos aspectos importantes, el primero es el volumen total
del equipo al cual se va a vaciar y segundo, del factor de pump down que hace
parte intrinseca de la bomba. La Ecuacion 4.63 permitié obtener el volumen total.
Donde:

VE: Volumen de vacio [m?3]

Va: Volumen del equipo al que se le va a aplicar vacio [m?]
Po: Factor de pump down
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4.6.2.1 Pump Down

Este valor se hallé a partir de la grafica de la Figura 4.16 con el cual se determiné
un valor para la presion del tope de la columna y otro valor para el valor de la

presion en el fondo.

W ah S ek A
N b o O
s \

29529 28272420 100
Vacuum in inches mercury
(30in barometer)

Pump-down factor (cubic feet to be pumped per cubic foot of system) [m¥/m®]

TETT) N W S TV Lo il ddd

O 100 p 1mm o 10 mm 100 mm Hg‘ 1000 mm

Absociute pressure oo

Figura 4.16 Grafica para hallar pump down a partir de presion absoluta.
(Montoya, 2012)

Una vez se obtuvieron estos valores, se determind el valor mas critico, en este
caso el de la presion mas baja debido a que si funciona bajo las peores

condiciones, funcionara para las demas condiciones.

Se realizo6 el calculo del volumen de la torre asemejando la columna a un cilindro,

como lo indica la Ecuacion 4.64

D? 4.64
VA =T[TX h [ ]

Donde:

Va: Volumen de la columna que se va a vaciar [m?]
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h: Altura de la torre de destilacién [m]

D: Diametro de la torre de destilacion [m]

Como las torres se encuentran dentro de un sistema de tuberias y equipos, el
volumen calculado con la Ecuacion 4.64 se multiplicé por un factor de valor 3,
que representa el volumen real al que se le va a aplicar el vacio a fin de

estabilizar la columna en el menor tiempo posible (Montoya, 2012).

Una vez que se calcul6 el volumen real, se multiplicod por el valor del factor de
pump down, con este valor obtenido y el de la presion media de la torre, se
selecciono en el catalogo de Vacuumbrand la bomba mas conveniente para cada

columna.

El tiempo necesario para llegar al vacio requerido en el proceso se calculd a

partir de la Ecuacion 4.65.

Va [4.65]

tpp =
Vb

Donde:

Vpp: Flujo de vacio de la bomba [m3/h]
Va: Volumen de la columna que se vaciara [m?]

trp: Tiempo de vaciado [h]

El tipo de bomba de vacio mas utilizada en las industrias son las rotativas ya que
tienen facilidad de accionamiento y amplias capacidades. Dentro de esta
categoria, las bombas rotativas con paletas permiten el movimiento del vapor o
aire que se aspira contenido dentro del equipo al que se desea generar vacio
desde el area mas grande del rotor hasta el area mas pequefia donde se da la
descarga. Este funcionamiento permite que genere una disminucion de presion
hasta 1,3 Pa (Montoya, 2012).
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5. DISENO DE LA PLANTA

Con una capacidad de la planta de 40 (+/-2) L/dia de biodiésel, se procede con
los calculos de balance de masa y de energia de la planta para la generacion de
los diagramas como lo son el BFD, el PFD, el P&ID, el Layout y sus respectivas

vistas.

5.1 BALANCE DE MASA

En este Capitulo se desarrollan calculos necesarios para la determinacién del
balance de masa de la planta tomando como alimentacion inicial 50 litros de
aceite de palma refinado Danec, consiguiendo bajo el estudio de Lincango et al.
(2019) “Evaluacion de los factores de emision durante el ciclo europeo NEDC en
un MCIA de encendido por compresion utilizando mezclas de combustibles
diesel Premium y Biodiesel, producidos por transesterificacion basica y en
condiciones supercriticas” un 92 % de eficiencia durante la reaccion para la

obtencién de etil palmitato y etil oleato.

5.1.1 REACTOR DE TRANSESTERIFICACION

Se alimenta el reactor con una cantidad de 50 litros de aceite. De acuerdo a las
experimentaciones realizadas para el proyecto de Lincango et al. (2019), en
LACBAL, el etanol posee una relacion molar de 1:4 y el hidréxido de potasio una

relacion del 2 % en peso con respecto al aceite, es asi que:
50 Lace X 4 =200 L Etanol

Para determinar la cantidad en masa que ingresa de aceite se utiliza la densidad,

dicho valor se toma del Anexo | del presente trabajo.
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3

1000L

kg
50 L ace X 898—3><
m

= 44,90 kg aceite

Asi mismo se determina la cantidad en masa del etanol que ingresa al reactor, a

partir del dato de densidad de etanol del Anexo I.

200 L x 0,789 I 5 1000mL kg
kg, L 1000 g

= 157,80 kg Etanol

La cantidad el hidréxido de potasio (KOH) necesaria, se calcula a partir de la
cantidad de masa de aceite que ingresa al reactor, los datos de densidad del

aceite se encuentran en el Anexo |.

3

1000 L

kg
50L x 898—= x
m

x 0,02 = 0,90 kg KOH

La reaccién presenta un rendimiento del 92 % en peso con respecto al aceite de

palma que ingresa al reactor (Lincango et al., 2019).

m3 1000 L

X = 47,40 L bi
872 kg bio 1m3 0

4490 kg ace x 0,92 = 41,31 kg de bio X

El 8 % del aceite restante, corresponde a lo que no reacciond, esta fraccion se
encuentra con el biodiésel y sale al final de la segunda destilacién como parte

del residuo.

44,90 kg aceite — 41,31 kg de Biodiesel = 3,59 kg de aceite que no reacciona

En cuanto a la mezcla de la glicerina formada y parte del alcohol que no
reacciona durante este proceso, se almacenara en un tanque aparte, para que
se desarrollen futuras investigaciones que permitan reciclar o aprovechar este
subproducto o en su defecto, para que sean entregadas a un gestor que se

encargue de su desecho.
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Para determinar el valor de glicerina mas etanol que se produce dentro del
proceso, se suma la cantidad total de materias primas e insumos que ingresan a
la reaccion.

44,90 kg aceite + 157,80 kg alcohol + 0,9 kg KOH = 203,60 kg ingresan

Luego al valor total que ingresa a la reaccion (203,60 kg), se le resta la cantidad

de aceite que no reacciona y el biodiesel que se forma.

203,60 kg ingresan — 41,31 kg biodiésel — 3,59 kg aceite no reacciona
= 157,80 kg glicerina + etanol no rx

El balance de masa para la reaccion se encuentra resumido en la Tabla 5.1.

Tabla 5.1 Cantidades que se ingresan y se obtienen en la reaccion

Sustancia que

Cantidad [kg]

Total biodiésel

Aceite que no

Glicerina y
alcohol que no

ingresa producido [kg] | reacciona [kg] reacciona [kg]
Aceite de palma 44,90
Ete}no’l gnhldro 157,80 4131 3.59 157,80
Hidroxido de
. 0,90
potasio

5.1.2 EVAPORACION

Durante la evaporaciéon se espera recuperar el etanol que permanece ligado al
biodiésel producido durante la reaccién. La cantidad de alcohol para recuperar

varia entre un 10 y un 20 % v/v con respecto al biocombustible producido.

Se calcula la cantidad de biodiesel que se obtiene si se evapora un 10 % del
etanol, para esto se utiliza el calculo realizado anteriormente para tener la
cantidad de volumen de biodiésel producido que son 47,4 L, el valor de la

densidad del biodiésel se toma del Anexo I:
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] 0,788 kg et
47,40 L bio X 0,1 = 4,74 L etanol X — = 3,74 kg etanol recuperado

Es decir que a la cantidad de mezcla inicial que ingresé a la evaporacion, se le
restan los 3,74 kg de etanol que se removerian si en la evaporacién solo se

recuperd un 10 % de etanol asi:
41,31 kg bio + et — 3,76 kg et recuperado = 37,57 kg biodiésel

El mismo proceso se realiza si se obtuviera una recuperacion del 20 % de etanol

durante la evaporacion:
47,4 L bio x 0,2 =9,48 L et

kg et
9,48 L et X 0,789 gT = 7,48 kg etanol recuperado

La mezcla que ingreso de biodiésel mas etanol, se le resta la cantidad de etanol
que se recupera durante la evaporacion si se recuperara un 20 % del mismo,
teniendo una cantidad de biodiésel de:

41,31 kg bio + et — 7,48 kg etanol recuperado = 33,83 kg biodiésel

En la Tabla 5.2 se observa el resumen del balance de masa para el proceso de

evaporacion.

Tabla 5.2 Cantidades obtenidas durante la recuperacion de etanol

Cantidad de biodiésel con etanol que 41,31
ingresa [kg]
Cantidad de biodiésel sin etanol que Sale 33,83 - 37,57
[kel

Cantidad de etanol recuperado [kg] 3,74-7.48




88

Para comprobar la capacidad de la planta propuesta en la Seccién 3.1, se hace
un promedio entre la cantidad de biodiésel que se obtiene cuando se remueve

un 10 % de etanol y cuando se remueve el 20 % del alcohol.

Cuando se remueve un 10 % del etanol en una produccion de un dia de ésteres

se toma de la Tabla 5.2 la mayor cantidad de biodiésel producido:

3757 K9 piodiesel x —T_ LO000L _ o 0g L
7 dia TN X 87 kg bio T 1mE 7 dia

Cuando existe una recuperacioén del 20 % en la evaporaciéon, de acuerdo con la

Tabla 5.2 se tiene que:

33,83 X9 piodiesel x T x 2000 _ 3990 L

" dia 872kg 1m3 " dia
Como existe una variacion en la recuperacion de etanol entre los valores
descritos anteriormente, se toma un promedio de estos para obtener el valor de
la capacidad de la planta, siendo este un valor aproximado de 40 L/dia con un
desvio de 2 L/dia.

5.1.3 PRIMERA COLUMNA DE DESTILACION.

La primera columna de destilacion esta destinada para recuperar el 99 % de etil
palmitato que ingresa. Este compuesto se encuentra dentro del biodiésel en una
proporcion del 44,70 % segun Alejandro (2019) y la eficiencia de produccién del
biodiésel fue del 92 % (Lincango et al., 2019).

El balance de masa de la primera columna se realizara considerando la situacion
mas critica del balance de masa que de acuerdo a la Tabla 5.2 son 33,83 kg de
biodiesel producido correspondiente al menor valor obtenido. El aceite que no
reacciona se lo adiciona al final del residuo de ésteres para saber la cantidad

real que sale en la destilacion primaria.
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33,83 kg Biodiésel x 0,447 = 15,12 kg E.palmitato
Cuando se obtiene la cantidad de etil palmitato contenido dentro del biodiesel,
se determina el valor de recuperacion del compuesto que para esta investigacion
es el 99 %.

15,12 kg E.palmitato x 0,99 = 15,00 kg de etil palmitato destilado.

El residuo de la destilacion primaria esta compuesta de los demas ésteres que

componen al biodiésel y del aceite de palma refinado que no reacciono.
Primero se determina la cantidad de ésteres que seran removidos del fondo de
la torre como residuo. Para esto se resta al biodiésel el etil palmitato que se
recupera:

33,83 kg ingresaron — 15,00 kg Etil palmitato destilado = 18,83 kg residuo.
Al residuo de ésteres de le adiciona la cantidad de aceite que no reaccioné:

18,83 kg ésteres + 3,59 kg de aceite que no Reacciona = 22,42 kg residuo

En la Tabla 5.3 se observan las cantidades que ingresan y que se obtienen

durante esta operacién unitaria.

Tabla 5.3 Cantidades obtenidas durante la destilacion al vacio para obtencion de etil

palmitato
Cantidad de biodiésel que ingresa [kg] 33,83
Etil palmitato dentro del biodiesel [kg] 15,12
Etil palmitato destilado en un 99 % [kg] 15,00
Residuo de destilacién primaria [kg] 22,42
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5.1.4 DESTILACION DE ETIL OLEATO

La destilacion secundaria, tiene como alimentacion el residuo obtenido en la
destilacion primaria y el propdsito es obtener el etil oleato que de acuerdo con
Alejandro (2019), se encuentra en una proporcion del 38 % dentro del aceite de
palma, es decir que para la cantidad de biodiesel que se obtuvo existe una

cantidad de oleato de:

33,83 kg acei x 0,38 = 12,85 kg etil oleato

Al remover el etil palmitato, el oleato pasa a formar un mayor porcentaje dentro
de la mezcla de ésteres. Se determina el nuevo porcentaje que ocupa el oleato
dentro de la mezcla de ésteres, a partir de la cantidad de residuo de ésteres

obtenidos en destilacion primaria:

100
X = %E. 6
12,85 kg 18,83 kg ésteres 68,27 % E.oleato dentro de los ésteres

El valor que se espera recuperar, es un 99 % de la cantidad total de etil oleato
que ingresa a la columna de destilacidn secundaria, como se observa a

continuacion:

12,85 kg x 0,99 = 12,72 kg de E.oleato recuperado

Al retirar el oleato de la mezcla de ésteres, al residuo de la destilacién secundaria

se le adiciona la cantidad de aceite que no reacciond.

Residuo = 18,83 kg ésteres + 3,59 kg aceite no rx — 12,72 kg e. oleato
=9,7 kg de residuo

El residuo final se almacena en un tanque pequefno de almacenamiento para que
se realicen investigaciones con éste, caso contrario se tratara el residuo con un

gestor ambiental.
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En la Tabla 5.4 se observan los resultados obtenidos del balance de masa

durante esta operacion unitaria.

Tabla 5.4 Resultado final para el balance de masa en la destilacion secundaria

Etil oleato destilado [kg] 12,72
Residuo obtenido al final del proceso [kg] 9,70
5.2 BALANCE DE ENERGIA

Dentro de esta seccion se desarrolla el balance de energia para aquellos
procesos que requieren del uso de vapor o energia eléctrica para su
funcionamiento. Los datos de capacidades caldricas y calores especificos de los
compuestos y/o sustancias que intervienen en el balance de energia se
encuentran en el Anexo |. La base de los calculos esta realizados para el tiempo

de operacion de cada equipo.
5.2.1 REACTOR DE TRANSESTERIFICACION

Este proceso elevara la temperatura de los componentes de la reaccion desde
15 °C hasta una temperatura de 80 °C (AT), se utilizara vapor de la caldera del
Laboratorio de Operaciones Unitarias teniendo un vapor saturado a 150 °C de
acuerdo al Anexo VI. El célculo del calor (Q) necesario para llegar a esta
temperatura se realiza a partir de la Ecuacion 5.1

Q=m x Cp x AT [5.1]

Donde:

Q: Calor necesario en la reaccion de transesterificacion [J]

m: Masa total de la mezcla que ingresa al reactor [kg]



92

Cp: Capacidad caldrica de la mezcla etanol-aceite ﬁ

AT: Aumento de temperatura desde temperatura ambiente hasta temperatura de

reaccion [°C]

La capacidad calorica de la mezcla etanol y aceite que ingresa al reactor (Cp) se

halla a partir de la Ecuacion 5.2
Cp = (xetanol x Cp etanol) + (xaceite X Cp aceite) [5.2]

Al reemplazar los datos en la Ecuacion 5.2 se tiene que:

J
kg °C

J
kg °C

@ o)+
=10,7 2469,74 —— 2 242
Cp (O, 5 x 69, kg °C +10,25 X 8,00

) = 2459,31
El reemplazo de la Ecuacion 5.1 se realiza a partir de la masa total que ingresa
al reactor que de acuerdo a la Seccién 5.1 del balance de masa tiene un valor
de 203,6 kg, el Cp de la mezcla se reemplaza y la temperatura a la que se va a

desarrollar la reaccion:

J o 1kJ
kg °C X (80 —15)°C ><1000]

Q = 203,60 kg x 2459,31 = 32546,51kJ

La reaccion se produce en un tiempo de 3 horas, el valor de flujo de calor por

hora de funcionamiento es:

32546,51k] 10848 87 kJ
3h - " h

La cantidad de masa necesaria para el calentamiento de la reaccion, viene
expresado en la Ecuacién 5.3, el dato del calor de vaporizacion se encuentra en

el Anexo |.
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0=mx2A [5.3]
Donde:

Q: Flujo de calor del vapor de agua [kJ/h]
m: Flujo masico del vapor de agua [kJ/h]

A: Calor de vaporizacién del vapor de agua saturado a 150 °C

| _1084887kj/h  1kal
"™ = 5053 kcal/kg . 4186 kJ

=513 kg/h

5.2.2 TANQUE DE CALENTAMIENTO PREVIO A INGRESO A TORRE DE
DESTILACION PRIMARIA

En este proceso se consigue elevar la temperatura del biodiésel y del aceite que
no reacciona hasta 191 °C, temperatura a la cual debe ingresar la sustancia para
que se destile el etil palmitato a 10 mm Hg. El calor sensible para elevar la mezcla
hasta la temperatura deseada se calcula a partir de la Ecuacién 5.1 y para el
calculo del calor especifico medio de la mezcla de biodiesel-aceite que no
reacciona se utiliza la Ecuacion 5.2, los datos de propiedades de las sustancias

son tomados del Anexo |.

] ] ~ J
kg °C x (0,92) + 2428 kg °C X (0,08) = 2 034,24 kg °C

Cp = 2000

Luego se reemplaza en la Ecuacién 5.1 el valor de Cp medio calculado
anteriormente y la masa corresponde a la suma del biodiésel y aceite que no

reacciona obtenido del balance de masa de la Seccion 5.1 del presente trabajo.

J x (191 — 60) °C x 1KJ
kg °C 1000/

Q = 37,42 kg mezcla x 2 034,24 =9971,89 kJ
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El flujo de calor ocurre durante una hora de funcionamiento del equipo, es decir

que el valor es 9 971,89 kJ/h de operacioén del tanque de calefaccion.

Por lo tanto la masa de vapor utilizada para este calentamiento de acuerdo a la

Ecuacioén 5.3 es:

__997189K/h  1Lkcal
"™ = 5053 keal/kg - 4,186 kJ

= 4,71kg/h

5.2.3 TANQUE DE CALENTAMIENTO PREVIO A INGRESO A TORRE DE
DESTILACION SECUNDARIA

El calentamiento del residuo de la primera destilacion alcanza un valor de 224°C,
temperatura a la cual se destila el etil oleato a una presién de 10 mm Hg (Sigma
Aldrich, 2019). El calor sensible necesario se obtiene a partir de la Ecuacion 5.1
y calor especifico que se reemplaza, es el calculado para el tanque de
calefaccion primario debido a falta de datos de las capacidades caldricas de los

ésteres.

La masa total corresponde a la suma de la masa de los ésteres que no se

destilaron en la primera columna y del aceite que no reacciono.

/o (224 — 189) °C x 1K
kg °C 1000

Q =2242kg x 2034,24 =1596,26 kJ

Al tener un tiempo de operacion de una hora, el flujo calérico es de 1 596,26 kJ/h.

Por lo tanto la masa de vapor utilizada para este calentamiento es de acuerdo a

la Ecuacion 5.3 es:

_ 1 596,26 k] y 1 kcal
505,30 kcal/kg = 4,186 k]

mm = 0,75 kg /h
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5.2.4 ENERGIA ELECTRICA NECESARIA PARA EL FUNCIONAMIENTO
DEL EVAPORADOR

De acuerdo a los datos brindados por el proveedor del evaporador Zang (2019),
el evaporador de contracorriente tiene un consumo de energia eléctrica de 1 000
kW por cada hora de funcionamiento.

5.2.5 TANQUE DE CALEFACCION DEL AGUA UTILIZADA EN EL
CONDENSADOR DE LA SEGUNDA TORRE DE DESTILACION

Para el tanque destinado a la calefaccion del agua utilizada en la condensacién
del etil oleato, desde una temperatura de 15 °C hasta aproximadamente 35 °C
por hora de funcionamiento, se calcula el calor sensible a partir de la Ecuacion
51.

La masa corresponde a la cantidad de agua que se espera utilizar durante el
proceso que en este caso seria aproximadamente 20,00 kg/h para que no exista
falta de agua de refrigeracion y se recircule una vez que haya sido utilizada, el

dato de capacidad caldrica del agua esta en el Anexo I.

) = 20,00 %9« 4186 ——x (35— 15)°C x —
¢=20, h kg °C 1000/

=1674,40kJ/h

Es decir, la cantidad total de vapor de agua necesaria para esta operacion se

determina a partir de la Ecuacion 5.3:

__167440k/h  1keal
"™ = 5053 keal/kg - 4,186 kJ

=0,79 kg/h
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5.2.6 ENERGIA EN CONDENSADORES DE TORRES DE DESTILACION

La energia necesaria para que se condensen el etil palmitato y el etil oleato se
calcula a partir de los datos de capacidad calérica a la cual los ésteres se
encuentran en estado liquido. Dicha informacion se encuentra descrita en el

Anexo |.

5.2.6.1 Condensador de etil palmitato

A partir de la cantidad de etil palmitato destilado (15,00 kg/h) se obtiene un flujo
caldrico calculado a partir de la Ecuacion 5.1. El dato de capacidad caldrica del

éster se toma del Anexo | del presente trabajo.

. kg ] . 1kJ kj
Q—lS,OOT X 2,42 kg—OCX (145—20) C X 1000]—

5.2.6.2 Condensador de etil oleato

Con la cantidad de etil oleato obtenido en la Seccion 5.1 (12,72 kg/h), se calcula
el valor del flujo caldrico a partir de la Ecuacion 5.1. La capacidad caldrica del

oleato, se encuentra en el Anexo |.

. kg Ji ) 1k k]
Q=1272 7 x 248 £ oz X (160 —35) € XTo007 = 3% 7

5.3 PLANIFICACION DE LA PRODUCCION

Al ser una planta piloto batch o por lotes destinada a la investigacion de ésteres

etilicos, la planificacion dependera directamente de la necesidad del
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investigador. La planta puede ser utilizada para la destilacion de los ésteres de

interés pero también para la produccion de biodiésel. La planificacién de la

produccion en la planta piloto se hara de acuerdo a los tiempos de la Tabla 5.5,

donde cada proceso tiene su tiempo de operacion y limpieza.

Tabla 5.5 Esquema de tiempos de produccion para un lote de produccion

Hora

Actividades

Reaccidn de
transesterificacion

Separacion de la
Glicerina y etanol

7:00

8:00 | 9:00

10:00

11:00

12:00

13:00

14:00

15:00

16:00

17:00

18:00

19:00

Lavado y separacion
final

Descarga biodiesel

Evaporacion

Calentamiento del
biodiesel

Destilacion primaria

Calentamiento
residuo

Destilacion
secundaria

Limpieza de equipos

Almacenamiento

De acuerdo a la Tabla 5.5 el proceso critico en la produccién de los ésteres esta

en el reactor de transesterificacion en donde se produce la reaccion, la

separacién del subproducto y el lavado del biodiésel tomando 5 horas de

operacion. Como procesos principales se tienen los, asi como las destilaciones

donde se obtienen el etil palmitato y el etil oleato.
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5.4 DIAGRAMA DE BLOQUES DE LA PLANTA PILOTO

En la Figura 5.1 se observa el diagrama de bloques de la planta piloto. La
reaccion es un proceso batch por esta razén la alimentacién no tiene flujo, las
siguientes operaciones son semicontinuas por esto aparecen los valores de

flujos masicos.

4490 kg Aceite de Palma

157,80 kg Etanol Anhidro
0,90 kg Hidroxido de Potasio

157,80 kg Glicerina y etanol que

Reaccion de transesterificacion .,
—» no reacciond

41,31 kg biodiesel mas etanol
anhidro

3,59 kg aceite que no reacciona

Evaporacion
7.47 kg/h Etanol Anhidro
33,83 kg/h biodiésel

3,59 kg/h aceite no reacciona

Primer calentamiento a 191 °C

33,83 kg/h biodiésel a 191°C

3,59 kg/h aceite no reacciona a 191°C

Destilacion de etil palmitato

—
15,00 kg/h etil palmitato
18,83 kg/h etil ésteres

3,59 kg/h aceite no reacciona
Segundo Calentamiento a 224°C

18,83 kg/h Etil ésteres a 224 °C

3,59 kg/h aceite no reacciona a 224°C

Destilacion de etil oleato
12,72 kg/h Etil oleato

6,11 kg Residuo ésteres

3,59 kg/h aceite no reacciona

Figura 5.1 Diagrama de bloques de la planta piloto

En las Figuras 5.2, 5.3, 5.4, 5.5y 5.6 se observan los planos PDF, P&ID, Layout,

vista lateral y plano 3 D respectivamente de la planta piloto.



5.5 DIAGRAMA PFD DE LA PLANTA

1 | 2 | 3 | 4 5 | 6 | 7 | 8 | 9 | 10 | 11 | 12
A TK - 001 TK - 002 TK - 003 R - 001 E - 001 C - 001 P - 001/002/003
TANQUE ALMACENAMIENTO TANQUE ALMACENAMIENTO TANQUE ALMACENAMIENTO REACTOR EVAPORADOR TANQUE BOMBA DE ENGRANAJE
BIODIESEL + ETANOL GLICERINA + ETANOL ETANOL H=0,90m H=0,84m CALENTAMIENTO Q=60 L/
. H=0,40 m H=0,64m H=0,23m D=0,70m D=0,43m H=0,44m
D=0,40m D=0,64m D=0,23m Q= 10 848,87 kJ/h Q=1000kJ/h D=0,37Tm
V=0,039 m"3
Q=9971,89 kJ/h
B
Acelte de paima refnado Vapor de calentamiento @
—— ©
¢ S
] o/ &
o = =
Etanol anhidro Biodiésel
ol e &
- C-001
@ TK - 001 P - 001
D Vapor de calentamiento
>
TK-002 TK- 003
Corriente No. 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 23 24 25 26 29 30
E Flujo (kg/h) 44,90 157,80 0,898 44,90 157,80 44,90 44,90 7,47 37,42 37,42 37,42 37,42 5,13 5,13 4,71 4,71 5,1300 5,1300
Temperatura operacién (°C) 20,00 20,00 20,00 80,00 80,00 40,00 40,00 60,00 | 60,00 60,00 191,00 191,00 92,00 92,00 92,00 92,00 80,00 60,00
Presion operacién (Pa) 72 650,71 |72 650,71 [ 72 650,71 | 72 650,71 72650,71 | 415,46 | 5952,01 | 415,46 | 415,46 | 5952,01 415,46 5952,01 72 650,71 | 72 650,71 | 72 650,71 | 72 650,71 | 72 650,71 | 72 650,71
| Aceite de palma refinado (kg/h) 44,90 - -
Etanol Anhidro (kg/h) 157,80 -
KOH (kg/h) 0,898 - -
F Biodiésel + Etanol (kg/h) 41,31 41,31 41,31 - -
Glicerina + Etanol (kg/h) 157,80
Etanol (kg/h) 7,47 - -
— Biodiésel (kg/h) 33,83 33,83 33,83 33,83 -
Vapor de calentamiento (kg/h) 5,13 5,13 4,71 4,71 5,13 5,13
Etil palmitato (kg/h) -
G Etil oleato (kg/h) N N
Aceite que no reacciona (kg/h) 3,59 3,59 3,59 3,59 3,59 3,59 3,59 -
OBSERVATIONS REVISIONS EYCIERRIG [oeBoN [Son _[owre PROJECT:
| Disefio de una planta piloto para la
% . . . ex REV.| DESCRIPTION | RATE EPN produccion de etil palmitato y etil oleato a
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5.6 P&ID DE LA PLANTA PILOTO
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5.7 LAYOUT Y VISTAS DE LA PLANTA PILOTO
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Figura 5.4 Layout de la planta piloto
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Figura 5.5 Vista lateral de la planta piloto
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5.8 DIMENSIONAMIENTO Y ESPECIFICACIONES DE LOS
EQUIPOS PROPUESTOS

En esta seccion se desarrollan los calculos del dimensionamiento de los equipos
utilizados en el funcionamiento de la planta de produccion y destilacion de biodiesel.
Los equipos principales son las torres de destilacion al vacio y el reactor de
transesterificacion. Los equipos complementarios son el evaporador, los tanques de

calentamiento, bombas, valvulas, tuberias y tanques de almacenamiento.

5.8.1 TANQUE AGITADO PARA LA REACCION DE TRANSESTERIFICACION.

5.8.1.1 Capacidad de soldadura:

Se determina el valor de carbono equivalente para el acero de tipo ASTM A 36

reemplazando los valores de la Tabla 4.1 en la Ecuacién 4.1 de la Seccion 4.1.1

CE = 0,24 + 0'4—026
o 24

Para el acero del tipo ASTM A 283 utilizado en los tanques de calefaccion de acuerdo
al anexo M del estandar APl 650 “Tanques de almacenamiento”, se reemplaza en la

Ecuacién 4.1, los datos de la Tabla 4.1 del presente trabajo.

CE =0,24 + O'—4+%= 0,41
24 6
Se observa que el material A 283 tiene un valor de carbono equivalente con mayor
valor, esto ocasiona que dicho material presente una mayor resistencia a la soldadura,
generando un aumento en el costo del equipo (Sinnott et al., 2011). Se elige el material
que facilite la soldadura, es decir el A 36M. De acuerdo a la Seccidon 4.1.1, en la Tabla
4.2 se observa que el acero elegido (A 36M), tiene un menor espesor en comparacion
al acero A 283 lo cual permite que haya mayor resistencia a la tensién en el acero

elegido. Por esta razén es conveniente para el disefo de la forma del tanque el A 36M.
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5.8.1.2 Estructura y forma del tanque

De acuerdo con la normativa APl 650 “Tanques de almacenamiento”, los tanques
presentan una relacion optima de diametro-altura cuando estan en una proporcion 1:1

como se observa en la Ecuacion 4.52 de la Seccion 4.4.1.

Al reemplazar la Ecuacién 4.52 en la Ecuacion 4.51 se halla el valor del diametro del
tanque con forma cilindrica tomando el volumen de produccion de la reaccién de
aproximadamente 250 L (0,25 m?) de acuerdo con la experimentacion realizada para
Lincango (2019) en LACBAL.

D2
0,25m3=Tx T X D

3(0,25m3 X 4
D= T=0,68m

Con el valor del diametro y de acuerdo a la Ecuacion 4.52 de la Seccién 4.4.1, el valor
de la altura seria de 0,68 m, Sin embargo, conforme con la norma API 650 debe existir
un sobredimensionamiento de la altura para evitar el derrame de la reaccién. Por esto,

se reemplaza en la Ecuacion 4.53 un valor del 30 % de sobredimensionamiento.
Lagicionar = 0,68 m X 0,3 =0,20m

Es decir que la altura total del tanque resulta al sumar el sobredimensionamiento

calculado anteriormente, como se observa a continuacion:
Liotqs = 0,68m +0,20m = 0,88 m

Para determinar el numero de planchas de 2 240 x 6 000 mm (2,4 m x 6 m) que se
necesitan, se procede a determinar el perimetro del tanque mediante la Ecuacion 5.4:
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D 5.4
Ptanqu=2XT[X§ [ ]

Donde:

Piangu: Perimetro del tanque [m]

D: Diametro interno del tanque [m]

; Pi

Al reemplazar el valor del diametro obtenido en la Ecuacién 5.4 se obtiene el valor del
perimetro para determinar la cantidad de planchas necesarias.

0,68m
Ptanqu =2Xm XT= 2,14m

Como el tanque necesita un perimetro de 2,14 m y una altura de 0,88 m sus
dimensiones estan dentro del tamafio de esta plancha por lo que seria necesaria una

para la construccion del cuerpo del tanque.

5.8.1.3 Espesor del tanque:

El espesor de disefio del tanque se calcula a partir de la Ecuacion 4.2 (prueba
hidrostatica) de la Seccion 4.1.3, el dato del esfuerzo de disefio es tomado de la Tabla
4.3, la gravedad especifica del Anexo |. El diametro y la altura de los valores

calculados anteriormente.

4,9 x 0,68m x(0,88—10,30) m x 0,90

ta 160 MPa + 7x1073mm = 0,018 m 6 18 mm

Una vez que se obtiene el valor del espesor de disefo se halla en valor del espesor a

partir de la Ecuacion 4.3 de la Seccién 4.1.3, el valor del esfuerzo permisible de prueba
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hidrostatica se obtiene de la Tabla 4.3, el didmetro y la altura son los calculados en la
Seccion 5.8.1.2.

. 4,9 x 0,68m x (0,88m — 0,30)
h = 171 MPa

=0,011mdoé11lmm

Al comparar entre los dos espesores, se determina que el espesor de mayor valor es

el de disefo por lo que es el seleccionado como espesor del tanque agitado.

Para determinar el valor de la corrosion se utiliza la Tabla 4.4 de la Seccion 4.1.3
donde se obtiene el valor de la corrosion al corto plazo (ST) y se suma el valor de la
corrosion a largo plazo (LT) como se observa en la Ecuacion 5.5

corrosion ST o LT . » [5.5]
CA; = e X anos de duracion

Para el corto tiempo, se considera un tiempo de funcionamiento de 10 afios (Ricaurte,

2016). Al reemplazar en la Ecuacion 5.5 los valores de la Tabla 4.4 se tiene:

0,4 um

CAsr = X 10 afios = 4 um

Para el largo plazo se toma un valor de 30 afios de funcionamiento, al reemplazar en

la Ecuacion 5.5 los valores de la Tabla 4.4 se tiene que:

ca = 20T H 20 afios = 2.7
LT — afio anos = 4,/um

Finalmente se suman los valores del corto y largo plazo teniendo un valor de corrosion

en 40 anos de funcionamiento del tanque de 6,7 pm.
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5.8.1.4 Calculo de la presion interna para el fondo del tanque:

Para determinar la dimensién del domo torriesférico que posee el tanque en el fondo,
es necesario determinar la presion maxima que resistiria el fondo como lo indica la
Ecuacion 4.4 de la Seccién 4.1.4, los datos del esfuerzo permisible de disefio se toman
de la Tabla 4.3, la eficiencia de la junta en el Anexo lll, el espesor y el radio, de los

valores calculados en la Seccién 5.8.1.2.

Es necesario el cambio de unidades para el reemplazo en la Ecuacién 4.4 por lo que

su reemplazo se observa a continuacion:

14,7 psi

_ 7 _
Sa=16x107Pa X T

= 2 321,24 psi

lin .
Espesor = 0,018 m X 00254m 0,71in

Al reemplazar la Ecuacion 4.4 con las unidades correspondientes se tiene:

o 2 321,24 psi x 0,70 x 0,71 in
"~ 0,885x34,64in+0,1 x 0,71 in

= 37,54 psi

Para determinar el radio interior del domo, se hizo una comparacion con el disefio de
un tanque estandar que posee un diametro de 3,82 m. Los tanques de este tamarnio,
tienen un valor de radio interior de domo de 4,00 m (Ricaurte, 2016). Con la Ecuacion

5.6, se realiza la aproximacion:

_ Ddiseﬁo X Rins [5.6]

R interno —

D stan

Donde:

Rinterno: Radio interno del domo toriesférico que se esta disefiando [m]

Dudiserio: Didmetro calculado para el tanque agitado [m]
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Rins:  Radio interno de tanques estandar [m]

Dstan: Diametro de tanques estandar interno [m]

Al reemplazar la Ecuacion 4.6 por los datos descritos anteriormente se tiene:

0,68m x 4,00m lin ]
Rinterno = 382m =0,71m x m = 28,03 in

El material para la fabricacion del fondo es el acero al carbono A 36M utilizado para el
cuerpo del tanque el cual va a tener insertado un visor de vidrio Pyrex que permitira
observar la separacién entre el biodiésel y la glicerina antes y después del lavado con
agua destilada. Este tubo tiene un tamano de aproximadamente 5-10 cm y una valvula
manual que facilitara al usuario la separacién del producto y subproducto.

Para determinar si la presion que resiste el fondo es suficiente, se calcula la presién

(P) total del liquido dentro del tanque mediante la Ecuacion 5.7

_ Fuerza que ejerce la mezcla que ingresa al reactor [5.7]

area del reactor

Primero se calcula la fuerza que ejerce la mezcla que ingresa al reactor multiplicando

la masa por la aceleracion de la gravedad.

)

., . YL 9,81m
Presion hidrostatica = 203,6 kg X 72 =1997,32N

Luego se determina el valor del area del reactor multiplicando el perimetro por la altura

calculados anteriormente:

0,68 m
x 0,88 m = 1,88 m?

Area cilindro =2 x w X

Se reemplaza en la Ecuacion 5.7 los valores obtenidos de fuerza y de area:
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1997,32N

P ., . -d l l =
resion ejercida por la mezcla 1,88 m?2

=1062,40 Pa 6 0,15 psi

La presion total que se ejerce sobre el fondo del tanque resulta de la suma de la
presion hidrostatica con la presién atmosférica en la ciudad de Quito que tiene un valor
de 10,44 psi.

Presién total = 10,44 psi + 0,15 psi = 10,59 psi

Con esta presion se determina si el fondo esta disefiado para resistir la presion que el
liquido ejerce sobre la superficie del mismo. Al realizar la comparacion entre la presion
del liquido y la presién que resiste el tanque, se observa que el tanque tiene una
resistencia de 37,54 psi mientras que el liquido ejerce una presién de 10,59 psi, lo cual

indica que el tanque resiste la presion ejercida por la mezcla.

La elevacién del tanque a 1,50 m se realizara con unas bases soldadas a los lados
para sostenerlo, y faciliten la extraccion de la glicerina y del biodiésel producido,

cuidando la ergonomia del usuario mientras se produce el proceso de separacion.

5.8.1.5 Techo del tanque

El valor del didametro del tanque (0,68 m) obtenido anteriormente con la Ecuacién 4.52,
es el criterio utilizado en la construccion del diametro del techo conico a fin de que
coincidan en el ensamble. El material y soporte de la tapa deben ser del mismo
material al carbono A 36 M para guardar uniformidad en el espesor de lamina (0,018
m) y espesor de corrosion (6,7 um) calculados en las Secciones 5.8.1.3 y 5.8.1.4. En
la parte superior del techo se insertara el agitador como lo describe la Figura 4.3 y la

Figura 4.5 con el fin de facilitar la remocion del mismo antes y después de la reaccion.
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5.8.1.6 Calculos para la forma del agitador

En la Figura 4.4 se selecciona el agitador de turbina con aspas ya que de acuerdo con
la viscosidad de la sustancia y el volumen de reaccién, este agitador es el que mejor
respuesta brinda durante la transesterificacion. De acuerdo a Coker (2001), las
ecuaciones contenidas en la Tabla 4.5 de la Seccion 4.1.7 permiten determinar la

forma del agitador:

0,68m
D, = =0,17m
4
0,17 m
E = =0,17m
1
0,17m
H = =0,17m
1
0,17m
W = =0,02m

5.8.1.7 Potencia que requiere el agitador:

Para determinar el valor de la potencia que requiere el motor, se halla el valor de
Reynolds con la Ecuacion 4.7 de la Seccion 4.1.8, los valores reemplazados son

tomados de Anexo | y de los célculos realizados anteriormente.

2 rev 1min 3
(0,17m)= x (500 i < 80 seg) X 898 kg/m

Re = 0,04 kg = 5406,70

m S

De la Figura 4.6, se selecciona la curva 4 que corresponde a la cuchilla vertical que
tiene una forma similar al del agitador utilizado en experimentacion por Lincango et al.

(2019). Al ubicar sobre la curva el valor de Reynolds se obtiene un valor de numero
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de potencia (Np) de 2,5 con lo que el valor de la potencia reemplazado en la Ecuacién

4.8, el valor de la agitacion corresponde al utilizado en la experimentacion es:

rev 1min 898 kg
P =25 x (0,17 m)5 x (500 -~ )x = 2,65W
min  60s m3

5.8.1.8 Potencia del motor eléctrico
Este valor permite determinar el resultado de la potencia del motor eléctrico con una

eficiencia del motor de aproximadamente 0,8 (Ricaurte, 2016). Se reemplaza en la

Ecuacién 4.9 el valor de potencia obtenido anteriormente:

—2'65W—332W
m — 0,8 — J,
Es decir:
_ J 3600s 1k] B kJ
Pm—3,323>< 5 ><1000]—11,95h

5.8.1.9 Sistema de calefaccion del tanque de agitacion

En la Secciéon 5.2 el calor necesario para mantener a la reaccion a una temperatura
de 80 °C durante 3 h fue de 32 546, 61 kJ. Al reemplazar dicho valor en la Ecuacion
4.11 de la Seccién 4.1.9, el area del serpentin que permitira esta transferencia de calor

es de:

10 848,87 kJ /h
A= J/ = 0,20 m?

kj 0
818,04 m X (80 - 15) C
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En cuanto a la forma y al material del serpentin, se recomienda un serpentin helicoidal
sumergido de acero inoxidable del tipo ASTM A53 cédula 40. Los didmetros mas

recomendados son 1- 2 (Ricaurte, 2016).

5.8.2 CALCULOS PARA LA TORRE DE EXTRACCION DE ETIL PALMITATO

El reflujo de las dos torres se mantendra constante para que la composicion del
destilado sea variable para obtener una recuperacion del 99 % del componente de
interés. Para lograr esto, el sistema de destilacion posee solo zona de
enriquecimiento, para conseguir mayor cantidad de etil éster a un menor precio (Didy,
2013).

Para conocer la composicion maxima que existird del residuo en el fondo de la

columna, se reemplaza la Ecuacién 4.19 de la Seccion 4.2.1:

0,76 kg 0,99 — Xresiduo
n( ) = ln(

15,12 kg 0,99 — 0,447 ) residuo = 0,96

5.8.2.1 Calculo de volatilidades relativas

Al no existir datos exactos de las presiones de vapor de los componentes del biodiesel,
los estudios de “Destilacion de los etil ésteres para produccion de jetfuel” de
Lakovlieva et al. (2017), “Datos de presion de vapor para acidos grasos usando la
adaptacion de la técnica DSC” de Matricarde et al. (2012), y los datos de Sigma
Aldrich (2019), seran utilizados para obtener una aproximacion de las presiones de
vapor de los compuestos y asi determinar el valor de las volatilidades relativas dentro

de la columna.

Las temperaturas deseadas dentro de la torre son en la parte inferior, 191 °C a una

presion de 10 mm Hg, en la parte superior una temperatura de 145 °C y una presién
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de 2 mm Hg, valores correspondiente a las presiones de vapor del etil palmitato
mientras que el clave pesado tiene 5,32 mm Hg en el tope y 32,8 mm Hg en el fondo

aproximadamente.

La volatilidad relativa en la zona de enriquecimiento de acuerdo con la Ecuacién 4.22
es:

La volatilidad en el fondo de la torre de acuerdo con la Ecuacion 4.22 es:

e 32,8 mmHg — 398
487 10,00 mmHg ~

Es asi que la volatilidad relativa total al reemplazar en la Ecuacion 4.23 es:

x=,/2,66 X 3,28 = 2,95

5.8.2.1 Reflujo minimo

Se halla el valor de reflujo minimo al inicio de la destilacién y cuando falta un 10% por
destilar. Esto porque al ser un proceso batch, presenta distintos valores de reflujo al

inicio y al final de la destilacién del componente (Mujtaba, 2004).

Se determina el valor del compuesto mas volatil en el liquido con la Ecuacién 4.27 y
luego se reemplaza en la Ecuacion 4.21 obteniendo un reflujo minimo al inicio de la

destilacion.

2,95 X X4

0,447 = -
1+(295—1) x X,

X, =0,22
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B 1 ><0,99 2951—0,99_147
~295—-1710,34 777 1-0,341" 7

Rm

Al final de la destilacion se calcula la composicion del etil palmitato en el liquido con

la Ecuacion 4.27 y se reemplaza este valor en la Ecuacion 4.21:

01 = 295 X X4 = X, = 0,036
TT1+(Q95-1DxX, AT
1 0,99 1—10,99

= 295-1 %0036 > 1T—0038) = 1%

Rm
El promedio del reflujo minimo durante la primera destilacion es de:

1.47 + 14,09
Rm = — =779

5.8.2.3 Numero de etapas

Para determinar el numero de etapas de destilacidn, se emplea los valores que se
esperan obtener como resultado de la destilacion en este proyecto.

e Etil palmitato
Destilado: 0,99
Fondo: 0,05 (como valor maximo)

e Fraccion pesada (etil ésteres no destilados y aceite que no reacciond)
Destilado: 0,01 (como valor maximo)

Fondo: 0,95
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Al reemplazar estos valores en la Ecuacién 4.28 se obtiene el numero de etapas de

destilacion:

n|(557) * (o:53)]
Nm = In(2,95) === 697

5.8.2.4 Tipo de relleno

De acuerdo al Anexo lll, se utiliza el relleno de tipo BX debido a que se utiliza para
numero de etapas tedricas altas con caidas de presion bajas, ademas se utiliza para
la separacion de acidos grasos de aceites (Koch Glitsch, 2019). Se procede al calculo
del factor de empaque que es el valor que representa las caracteristicas geométricas
del empaque asi como de su disefio. Para esto, se calcula el valor del peso molecular
de la mezcla con la Ecuacién 4.33 de la Seccion 4.2.5, donde el peso del etil palmitato
es de 284,48 g/mol y el peso de los demas ésteres del biodiesel es de 308 g/mol

aproximadamente (Sigma Aldrich, 2019).

PMmezcla = 0,447 x (284,48 g/mol) + 0,553 x (308,00 g/mol) = 297,49 g/mol

Se calcula la densidad de vapor de la mezcla con la Ecuacion 4.32:

10mmHg X 297,49 g/mol
pv = g - 9/ - 0,102% 50,102 kg /m3
62,364 mmHg X — 5 X 466,15 K
mol K

El calor promedio de la mezcla alrededor de la torre se calcula con la Ecuacion 4.35

( 2mmHg ) AHv y <466,15 - 418,15) . AHp = 54.34 kJ
n 8,314  \466,15 x 418,15/ €Honces v =%

10mmHg mol
mol K
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Se utiliza el valor del peso molecular de la mezcla para obtener el calor de

vaporizacion en kJ/kg

k] o mol ><100091
mol 297,49 g 1kg

AHv = 54,34 = 182,66 k] /kg

5.8.2.5 Presion media de la torre

Se determina el valor medio de operacion de la torre entre la presion del tope de la

columna (2 mm Hg) y la presién del fondo de la columna (10 mm Hg).

(24+10)mmHg 1013 mbar
m=

X =
2 760 mm Hg S mbar

Al obtener el valor de la presion media de la torre asi como el valor de las etapas
tedricas mayor a 7 de acuerdo con la Seccién 5.8.2.3, se halla en la Figura 4.10 los

posibles factores de empaque teniendo los valores de Fs de 1,2; 1,4; 1,6.

Al reemplazar el primer factor hallado en la Figura 4.10, en la Ecuacion 4.36 de la

Seccion 4.2.6 se tiene:

fk
1,2m/s m_g3

/0,102 kg /m3

Velocidad del vapor = = 3,76 m/s

Las etapas tedricas para una presion media de 8 mbar y un factor de empaque de 1,2;
son de aproximadamente 7,85 proyectando la linea del factor hasta la presion de la
Figura 4.10.

En la Figura 4.11 se proyecta el valor del factor hasta el valor de la presion media de
la torre en mm Hg y se obtiene un valor de HETP de aproximadamente 135 mm. La
Figura 4.12 se obtiene una caida de presién de 0,3 mm Hg/m al proyectar el valor del
factor de empaque hasta la curva del tipo de relleno tipo BX.
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La velocidad del vapor para el factor de empaque 1,4 es reemplazado en la Ecuacién
4.36 asi:

k
1,4m/s m—g3

40,102 kg /m3

Velocidad del vapor = =4,38m/s

De Figura 4.10 se obtiene un numero de etapas tedricas de 7,5 al proyectar el factor
1,4 hasta la presion media en mbar. La HETP con la Figura 4.11 es de 140 mm a partir
del factor 1,4 proyectado sobre la presion medida en mm Hg y la caida de presion es
de 0,45 mm Hg/m cuando en la Figura 4.12 se dirige el valor del Fs hasta el relleno
del tipo BX.

La velocidad del vapor para un factor de 1,6 al ser reemplazada en la Ecuacién 4.36

es!

k
1,6 m/s m_g3

40,102 kg/m3

Velocidad del vapor = =5,00m/s

El numero de etapas tedricas por metro son de aproximadamente 7,5 de acuerdo a la
Figura 4.10, la altura de cada etapa o HETP es de 150 mm en la Figura 4.11 y de la
Figura 4.12 se obtiene una caida de presién de 0,8 mm Hg/m estos valores para un

factor de empaque de 1,6.

5.8.2.6 Altura del relleno

El valor de la altura del relleno se calcula a partir de la Ecuacion 5.8.

Altura de relleno = N° Etapas equilibrio X HETP [5.8]
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Para cada factor reemplazando en la Ecuacion 5.8 el nimero de etapas de equilibrio

obtenido en la Seccién 5.8.2.3 y el valor de la altura HETP de la Figura 4.11 se tiene:
Altura 1.2 =6,97 x 0,135m =0,94m
Altura 1.4 =6,97 x0,14m = 0,98 m
Altura 1.6 = 6,97 x 0,15m =1,05m
Con estos resultados, se obtiene la Tabla 5.6 donde se describe la altura del relleno y
la altura de la columna, aplicando la suposicion de Koch-Glitsch (2019), que la altura

de la columna es aproximadamente el doble de la altura del relleno.

Tabla 5.6 Altura de la columna y de su respectivo relleno por cada factor de empaque

Altura de relleno [m]

Altura de la columna [m]

Factor de empaque [? x /%
1,2

0,94 2,00
1,4 0,98 2,00
1,6 1,05 2,00

De acuerdo a la Tabla 5.6, para cada factor la altura de la torre es aproximadamente

2 metros.

La caida de presion total de la columna se presenta desde la presién de 2 mm Hg del
tope y se le ira sumando la caida de presion por 0,1 m hallada en la Figura 4.12 para

cada factor de empaque. Para el factor de 1.2 se tiene:

Caida de presiéon Fs 1,2 = (2,00mm Hg + 0,3 mm Hg) = 2,3 mmHg

A partir de este calculo se repite la suma cada 0,1 m hasta completar 2,00 metros de
altura de la torre para cada uno de los factores de empaque, el factor que tenga al
final un valor cercano a 10 mm Hg, es el que cumple con los criterios de disefio de la

Secciodn 4.2. Los resultados se observan en la Tabla 5.7.
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Tabla 5.7 Caida de presion de cada tipo de factor de empaque

Factor de empaque 1,2 14 1,6
Altura de la torre [m] 2,0 2,0 2,0
0,1 23 24 2,8
0,2 2,6 2,9 3,6
0,3 2,9 33 4,4
0,4 3,2 3,7 52
0,5 3,5 4,2 6,0
0,6 3.8 4,6 6,8
0,7 4,1 5,0 7,6
0,8 4,4 5,4 8,4
0,9 4,7 59 9,2
1,0 5,0 6,3 10,0
1,1 5,3 6,7 10,8
1,2 5,6 7,2 11,6
1,3 5.9 7,6 12,4
1,4 6,2 8,0 13,2
1,5 6,5 8,4 14
1,6 6,8 8,9 14,8
1,7 7,1 9,3 15,6
1,8 7.4 9,7 16,4
1,9 7,7 10,2 17,2
2,0 8,0 10,6 18,0

Asi mismo el diametro se selecciona de acuerdo al factor econdmico, mismo que esta
ligado a la cantidad de energia necesaria para que se produzca la destilacion en la
columna (Montoya, 2012). Para obtener la cantidad de calor necesaria con un Factor

1,2 se reemplaza la Ecuacion 4.29 y Ecuacion 4.39:

0,3 m?

Area de la columna = x = 0,071 m?

G 0,102 kg
1,2 = X ,entonces G = 9795 kg/h

3
3600 x 212K 5 0,071 m? m
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k k
Calor necesario = 97,95 Tg X 182,66é =17891,55kJ/h

Con el calculo realizado anteriormente para los diferentes tamanos de diametro dados
por Koch Glitsch (2019), y para cada factor de empaque, se obtienen los valores de
las Tablas 5.8, 5.9 y 5.10. Se seleccionara el diametro de menor tamafio porque
generara una destilacion con menor consumo de energia es decir a menor costo
(Montoya, 2012).

En la Tabla 5.8 se observan los resultados de velocidad masica del vapor y del calor
necesario para los diferentes tamanos de diametro en destilaciones al vacio con

relleno para un factor de empaque de 1,2.

Tabla 5.8 Informacion de la columna de destilacion para un factor de empaque de 1,2.

Didametro de Diametro de Area de Flujo masico Flujo de calor
columna [mm] columna [m] columna [m?] vapor [G] [Q] [kJ/h]
[kg/h]

300 0,30 0,07 97,53 17 813,97
250 0,25 0,05 67,73 12 370,81
200 0,20 0,03 43,34 7917,32
150 0,15 0,02 24,38 4 453,49
100 0,10 0,01 10,84 1 979,33
90 0,09 0,01 8,78 1 603,26
70 0,07 0,00 5,31 969,87

En la Tabla 5.9 se observan los resultados de flujo de vapor y de calor para el factor

de empaque 1,4.

Tabla 5.9 Informacion de columna de destilacion para un factor de empaque de 1,4

Diametro de Diametro de Area de Flujo masico Flujo de calor
columna [mm] columna [m] columna [m?] vapor [G] [Q] [kJ/h]
[kg/h]
300 0,30 0,07 113,78 20 782,96
250 0,25 0,05 79,01 14 432,61
200 0,20 0,03 50,57 9 236,87




Tabla 5.9 Informacion de columna de destilacion para un factor de empaque de 1,4

(continuacion...)
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150 0,15 0,02 28,44 5195,74
100 0,10 0,01 12,64 2309,22
90 0,09 0,01 10,24 1 870,47
70 0,07 0,00 6,19 1131,52

En la Tabla 5.10, se observan los valores de flujo de vapor y de calor para el factor de

empaque 1,6.

Tabla 5.10 Informacion de columna de destilacion para un factor de empaque de 1,6

Didametro de Diametro de Area de Flujo masico Flujo de calor
columna [mm] columna [m] columna [m?] vapor [G] [Q] [kJ/h]
[kg/h]

300 0,30 0,07 130,03 23 751,96
250 0,25 0,05 90,30 16 494,42
200 0,20 0,03 57,79 10 556,43
150 0,15 0,02 32,51 5937,99
100 0,10 0,01 14,45 2639,11
90 0,09 0,01 11,70 2 137,68
70 0,07 0,00 7,08 1293,16

Al realizar una comparacion con los resultados obtenidos para cada tipo de empaque

en la Tabla 5.7 se elige el Factor 1,4 porque cumple con una caida de presiéon desde

2 mm Hg hasta 10 mm Hg que son la condiciones de operacion dentro de la columna

y de acuerdo a la Tabla 5.9 se selecciona un diametro de 7 cm para trabajar con un
calor de 1 131,52 kJ/h.

5.8.2.7 Espesor de la torre de destilacion:

El espesor de la torre se realizara con el criterio de pared delgada ya que este espesor

es utilizado para obtener mayor resistencia a presiones extremas y esfuerzos tanto

longitudinales como transversales. De acuerdo con las Ecuaciones 3.26 y 3.47 se
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toma el valor mas alto para determinar el espesor, o el valor critico (Diaz del Castillo,
2018).

0,07m
9 =
t

t=0,0077mo67,78 mm

5.8.2.8 Diseiio del condensador:
Se determina la temperatura media logaritmica con la Ecuacion 4.41:

(115 — 10) °C
ATLM = =43°C

in(T5)

El promedio del coeficiente global de transferencia de calor de acuerdo a la Tabla 4.6

es 40 BTU/ pie? °C h, cambiando de unidades de acuerdo al Anexo VIl es:

BTU 252,16 cal 4,186] 1kJ 1 pie? 1,8°F kj

4 — 818,04 ——2
O e sC X TTBIU  Teal *T0007 X (03048m)2 < 1oc o8V Taee

El area del condensador es de acuerdo con la Ecuacién 4.44:

k]
1131524

X 43°C

A condensador 818,04 kJ
“h m?°C

A condensador — 0,032 m?



128

5.8.3 CALCULOS PARA LA TORRE DE EXTRACCION DE ETIL OLEATO

Para saber la composicion del clave pesado que queda en el residuo se emplea la

Ecuacion 4.19 descrita en la Seccion 4.2.1:

(11,4kg> (0,99—XB
nlo—=————]=1In

22,42 kg m) = Xgop = 0,83

5.8.3.1 Calculo de volatilidades relativas:

Se realiza el calculo de volatilidades para hallar las presiones de vapor, en funcién de
los estudios realizados por Lakovlieva et al. (2017) y Matricarde et al. (2012) asi como
los datos de Sigma Aldrich (2019).

Las temperaturas a las que opera la columna de destilacion son 160 °C en la cabeza
a una presion de vapor de 2 mm Hg y 224 °C en el fondo con una presion de vapor de
10 mm Hg. El etil oleato es el componente clave ligero con una presion de vapor de 2
mm Hg en la parte superior de la torre y en el fondo una presién de vapor de 10 mm
Hg. El clave pesado a estas temperaturas presenta una presién de vapor de 8,6 mm

Hg en la zona de enriquecimiento y 12 mm Hg en el fondo (Lakovlieva et al., 2017).

De acuerdo con la Ecuacion 4.22 la volatilidad relativa en la zona de enriquecimiento

es!

86mmHg

Xyp 4,30

- 20mmHg
La volatilidad relativa en el fondo de la torre, se obtiene a partir la Ecuacidn 4.22 asi:

12mmHg

=—-2=12
Xas 10mmHg
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Es asi que la volatilidad relativa total al reemplazar en la Ecuacién 4.23 es:

x=,/4,30 x 1,2 = 2,27

5.8.3.2 Reflujo minimo

Esta destilacion también es un proceso discontinuo, por lo que se hace necesario
hallar el valor de reflujo minimo al inicio de la destilacién y cuando queda un remanente
del 10 % del componente es asi. Al inicio de la destilacién se halla el valor de la
composicion del etil oleato en el liquido con la Ecuacién 4.27 y se reemplaza en la

Ecuacién 4.21 para encontrar el reflujo minimo:

0,658 = 2,27 X X4 t X, = 0,46
O T T (227 — ) x x, SHOnees A=
1 0,99 1-0,99
Rm = 1,67

= 227-1 %046 >*" 1046

La volatilidad relativa al final de la destilacion se obtiene hallando el valor de la
composicion del etil palmitato en la fase liquida (Xa) con la Ecuacion 4.27 y

reemplazando este valor en la Ecuacion 4.21 de la Seccioén 4.2.2:

0,1= 2,27 % X4 t X, = 0,047
ST F (227 — D) x x, CHOnees Aa =N
1 0,99 1—10,99
Rm = 16,57

- 2,27 -1 % 0,047 227 1-0,047

Con los valores obtenidos anteriormente, se obtiene un valor de reflujo minimo

promedio de:
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_ 167+1657

Rm > =911

5.8.3.3 Numero de etapas
El numero de etapas de equilibrio se halla a partir de los valores que se desean
obtener durante el proceso de destilacion secundaria y son:
e Etil oleato
Destilado: 0,99
Fondo: 0,05 (como valor maximo)
e Fraccion pesada o ésteres no destilados
Destilado: 0,01 (como valor maximo)

Fondo: 0,95

En la Ecuacion 4.28 se reemplazan estos valores obteniéndose el numero de etapas

de equilibrio.

in|(G57) * (5:32)]

Nom = n(2,27)

=9,2

5.8.3.4 Tipo de relleno

Al igual que en la torre de etil palmitato, se utilizara el relleno tipo BX para disminuir la
caida de presion. Se determinara el factor de empaque que permitira obtener el etil

oleato.
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Primero, se calcula el valor del peso molecular de la mezcla. El peso del etil oleato es
de 310,51 g/mol y el peso de los ésteres no destilados es de 263,10 g/mol (Sigma
Aldrich, 2019). Dicho valor se obtiene con la Ecuacion 4.33:

PMmezcla = 0,658 x (310,51 g/mol) + 0,342 x (263,10 g/mol) = 294,30 g/mol

Después se calcula la densidad de vapor de la mezcla suponiendo que se trata de un

gas ideal (Montoya, 2012). Se obtiene este valor a partir de la Ecuacion 4.32:

g
10mmHg X 294,30 = k
pv = —mol____ 0,095%6 0,095m—g3
62,364 mm Hg X ol K X 496,7 K

Luego con la Ecuacion 4.35 se obtiene el valor del calor de vaporizacién dentro de la

torre de destilacion de etil oleato:

( 2 mm Hg ) __ Ay (496,70 - 433,15> t Aty — 45309
"\10mmHg) = T 8314] *\433,15 x 496,7/) 0TS ANV = Al
mol K

Se cambian las unidades del calor de vaporizacion con el peso molecular de la mezcla

asi:

AHv = 45,30-L x - 20, 10009
VS el T 294309 " 1kg

= 153,92 kJ /kg

5.8.3.4 Presion media de la torre

Se determina el valor de la presién media de la columna de destilacion a partir de las

condiciones de operacion:

(24+10)mmHg 1013 mbar
m =

2 X e0mmHg o mbar
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En la Figura 4.10 se toma la curva de la presion calculada (8 mbar). Para dicha presion

los factores de empaque son 1,2; 1,4; 1,6.

Al determinar los factores de empaque funcionales para una presion de 8 mbar, se

halla el valor de la velocidad del vapor de la mezcla de acuerdo con la Ecuacion 4.36:

1,2m/s f%
= 3,89 m/s

4/0,095kg /m3

Velocidad del vapor =

En la Figura 4.10 también se obtiene el valor de las etapas teodricas, que al proyectar
el factor 1,2 sobre la curva de presién media de operacion, se obtiene un numero

aproximado de 7,8 etapas/m.

En la Figura 4.11, se tiene un valor aproximado de HETP 135 mm proyectando el
factor 1,2 en la curva de presiones de operacién y en la Figura 4.12 se observa una
caida de presion cercana a un valor de 0,3 mm Hg/m entre el Fs 1,2 y la curva de

relleno tipo BX.

Luego de hallar los valores para el factor de empaque 1,2; se procede a hallar la

velocidad de vapor para el factor de empaque 1,4 a partir de la Ecuacion 4.36:

fk
1,4m/s m_g3

/0,095 kg /m3

Velocidad del vapor = =4,54m/s

Las etapas tedricas observadas de acuerdo a la Figura 4.10 son de 7.5 etapas/m
cuando se proyecta el factor 1,4 en la curva de presion de operacion media, la HETP
obtenida en la Figura 4.11 tiene un valor cercano a 140 mm y la caida de presién es
de 0,45 mm Hg/m cuando se proyecta el Fs en la curva de relleno tipo BX en la Figura
4.12.

Para el factor 1,6 se tiene una velocidad de vapor de acuerdo con la Ecuacion 4.36:
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fk
1,6 m/s m—gg

/0,095 kg /m3

Velocidad del vapor =

=5,19m/s

En el factor 1,6 las etapas tedricas por metro son de 7,5 etapas/m, su HETP es de 150
mm y la caida de presién de 0,8 mm Hg/m cuando se proyecta al factor de empaque
1,6 sobre las curvas de las Figuras 4.10, 4.11 y 4.12.

5.8.3.5 Altura del relleno

La altura del relleno corresponde al producto entre el numero de etapas de equilibrio
y la altura de cada una de estas etapas.

El valor del numero de etapas de equilibrio se obtuvo en la Seccion 5.8.3.3 y se
reemplaza en la Ecuacion 5.8 para cada tipo de Fs:

Altura 1,2 =9,2 x 0,13m =1,24m
Altura 1,4 =9,2 X 0,14m =1,29m
Altura1,6 =9,2 x 0,15m = 1,38m

En la Tabla 5.11 se observan los resultados de la altura del relleno, asi como la altura

de la columna que corresponde aproximadamente al doble de la cantidad de relleno
(Koch Glitsch, 2019).

Tabla 5.11 Altura de la columna secundaria y de su respectivo relleno por cada factor de

empaque
Factor de empaque [? X ’%] Altura de relleno [m] Altura de la columna [m]
1,20 1,26 2,40
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Tabla 5.11 Altura de la columna secundaria y de su respectivo relleno por cada factor de
empaque (continuacion...)

1,40 1,29 2,50
1,60 1,38 2,80

La altura oscila entre 2 - 3 m, se hace el uso de la torre de 2 m de altura (Montoya,
2012).

La caida de presion ocurre desde el tope hasta el fondo de la columna, donde
conforme al valor obtenido de en la Figura 4.12, a los 2 mm Hg se le va a adicionando
cada 0,1 m dicho valor hasta que se completen los 2,00 m de altura de la torre como

lo describe el siguiente calculo:
Caida de presion Fs 1,2 = (2,00mmHg + 0,3mm Hg) = 2,3mmHg
Este proceso se repite para los tres tipos de relleno y en la Tabla 5.7, se observan los

valores de caida de presidon que se aplican para las dos columnas.

El diametro de la columna se elige de acuerdo con la cantidad de energia utilizada
para la destilacion del etil oleato. Primero se calcula el area de la columna con los
diametros empleados en la destilacién de relleno al vacio Koch- Glitsch (2019), luego

el flujo de vapor de la mezcla y finalmente el calor empleado en la destilacion.

De acuerdo con la Ecuacion 4.39 para un factor de empaque 1.2 de diametro 0,3 m

se tiene un area de:

(0,3 m)?
4

1,2 ¢ x /0’095 K9 entonces G = 94,12 kg /h
2 = ——, entonces G = 94,12 kg
3600 x o,();;n# x 0,071 m? m

Area de la columna = x = 0,071 m?
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k k
Calor necesario = 94,12 Tg x 152,92 é =14 392,83 kJ/h

Con los calculos realizados anteriormente y para cada tamafio de diametro d la
destilacion con relleno se obtienen los valores de area de la columna, velocidad

masica del gas y el flujo de calor necesario para el proceso reflejados en las Tablas
5.12,5.13 y 5.14.

Tabla 5.12 Factor de empaque Fs 1,2 para columna de etil palmitato

Diametro de Diametro de Area de Velocidad Flujo de calor
columna [mm] columna [m] columna [m?] masica gas (G) Q)

[kg/h] [kJ/h]

300 0,30 0,07 94,12 14 392,73

250 0,25 0,05 65,36 9 994,95

200 0,20 0,03 41,83 6 396,77

150 0,15 0,02 23,53 3 598,18

100 0,10 0,01 10,46 1 599,19

90 0,09 0,01 8,47 1 295,35

70 0,07 0,00 5,12 783,60

Tabla 5.13 Factor de empaque Fs 1,4 para columna de etil oleato

Didametro de Diametro de Area de Velocidad Flujo de calor
columna [mm] columna [m] columna [m?] masica gas (G) Q)

[kg/h] [kJ/h]

300 0,30 0,07 109,81 16 791,52

250 0,25 0,05 76,25 11 660,78

200 0,20 0,03 48,80 7 462,90

150 0,15 0,02 27,45 4197,88

100 0,10 0,01 12,20 1 865,72

90 0,09 0,01 9,88 1511,24

70 0,07 0,00 5,98 914,21
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Tabla 5.14 Factor de empaque Fs 1,6 para columna de etil oleato

Diametro de Diametro de Area de Velocidad Flujo de calor
columna [mm] columna [m] columna [m?] masica gas (G) Q)
[kg/h] [kJ/h]
300 0,30 0,07 125,49 19 190,31
250 0,25 0,05 87,15 13 326,60
200 0,20 0,03 55,77 8 529,03
150 0,15 0,02 31,37 4797,58
100 0,10 0,01 13,94 2 132,26
90 0,09 0,01 11,29 1727,13
70 0,07 0,00 6,83 1 044,81

5.8.3.6 Espesor de la torre de destilacion

El uso de pared delgada para el espesor de un equipo con presiones bajas, permite
una mejor resistencia a los esfuerzos longitudinales y transversales ocasionados por
las condiciones extremas de presidon de acuerdo a lo descrito en la Seccion 4.2.9. Al
reemplazar la Ecuacién 4.46 se tiene un espesor de:

0,07m
9 =
t

t=0,0077m 67,78 mm

5.8.3.7 Diseiio del condensador

Primero se calcula la temperatura media logaritmica mediante la Ecuacion 4.41

tomando en cuenta que el producto no puede bajar de 32 °C (Sigma Aldrich, 2019),
para que no solidifique.
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(75 — 65) °C
in(g3)

De acuerdo a la Tabla 4.6 el coeficiente de transferencia global para sustancias con

ATLM = = 69,88 OC

viscosidades mayores 1 cP es 40 BTU/ pie?°C h. En el siguiente célculo se realizara
el cambio de unidades del coeficiente de transferencia global al Sistema Internacional:

,_BTU  25216cal 4186 1k 1pie? CLBF o )
hr pie °C_ 1BTU Tcal ~ 10007 (0,3048)2" 1°C ' hm?°C

El area del condensador con el tiempo de destilaciéon de 1 hora de acuerdo con la
Ecuacion 4.44 tomando el calor de la Tabla 5.13 para un diametro de 0,07 m (7 cm)
es:

914,21 kJ/h "
A condensador = 818,04 1) ,entonces A condensador = 0,02 m

W X 69,88 °C

5.8.4 DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS

En la Tabla 5.8 de la seccion 4.5.1 se observan que los valores de velocidad para un
fluido viscoso (aplica a las 6 lineas de tuberia), esta en los valores de 0,06 m/s a 0,15
m/s en la entrada de la bomba y de 0,15 m/s a 0,60 m/s para la salida. El valor de
diametro de las tuberias va a ser determinado a partir del modo de operacion de las
bombas de engranaje las cuales envian flujo constante. El valor del bajo caudal de la
planta es de 0,0014 m3min 6 0,06 m3/h debido a que la destilacion de relleno al vacio

necesita de estos valores para su funcionamiento.
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La Ecuacion 5.9 se utiliza para obtener el valor del area de la tuberia. Se emplea la

Tabla 4.7 para obtener el valor promedio de velocidad para un fluido viscoso.

Caudal = v X Atyperia [5.9]
Donde:
Vv: Velocidad del fluido a través de la tuberia [m/s]

Atberia: Area transversal de la tuberia [m?]

0.06™ = 0.105™  3600s
Y p s 1h
A =0,0002 m?

Con el area de la tuberia hallada anteriormente, se obtiene el valor del diametro interno

de acuerdo con la Ecuacion 5.10 que describe el area transversal de la tuberia.

D? [6.10]
Atuberia = TT[

Donde:

D: Diametro interno de la tuberia [m]

Avuperiq - Area de la tuberia [m?]

Al reemplazar la Ecuacion 5.10 se tiene:

DZ
0,0002 m? = = entonces D = 0,02m 6 0,63 in
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La tuberia se aproxima a una tuberia de 3/4 in ya que es el valor mas cercano al
obtenido. Se emplea la normativa ASTM 53 con cédula 40, para emplear la
especificacion estandar de los requisitos generales en aceros al carbono (Sangay,
2013). Con este valor se procede a calcular las pérdidas menores para observar que

su caida de presion esta dentro de un rango aceptable.

Se obtiene el valor de Reynolds a partir de la Ecuacion 4.57 para el biodiésel, los datos
de densidad y viscosidad se toman del Anexo I:

87259 « 0,02m x 0,105m/s
m
Re = = 45,78

kg
0,04 —&

Al emplear velocidades bajas, el sistema se encuentra en régimen laminar con un
Reynolds menor a 2 000, es decir el factor de Fanning se calcula de acuerdo a la

Ecuacion 4.56:

16

f= 4578

= 0,35

Es asi que calculando la cabeza o pérdida de carga de la primera tuberia con una

longitud de 1,5 m con la Ecuacién 4.60 se tiene que:

0,105 m\?
035 x 15m ( S ) 0015
- T o002m 981m _ - > ™
2 X——
S
kg

m
0,015m x 9,81? X 872 3= 128,31 Pa 6 0,001 bar

A partir de la Ecuacion 4.60 se determina el valor de las pérdidas menores, en la
tuberia previa al ingreso de las bombas habra una valvula bola y en la tuberia de
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descarga de la bomba una valvula check. Los valores de las constantes de las valvulas

se determinan con la Figura 4.15 de la Seccion 4.6.1.

(0,105 m)2
Hyccesorios = (1,75) x W =0,0001m
2 X 2

m kg
0,0001 m x 9,81? X 872 i 8,42 Pa 60,0001 bar

Al sumar estos dos valores se tiene una caida de presion de 0,0011 bar, valor que se
encuentra dentro de la pérdida de carga indicada en la Seccion 4.5.2 para la succién
de la bomba cuando hay transporte de bajos caudales, es decir que el valor de

diametro de 3/4 in es valido para la tuberia de succion.

4.8.4.1 Descarga de la primera bomba

Con la Ecuacion 5.9 se determina el valor del area transversal de la tuberia de

descarga.

El valor de la velocidad se toma de la Tabla 4.7 como promedio de los valores para

salida de la bomba en fluidos viscosos, con esto se determina el area:

0.06™ = 0375 ™ 36008,
TR s 1h
A = 00004 m?

Por lo tanto el diametro interno de acuerdo a la Ecuaciéon 5.10 es:

DZ
0,0004 m? = R
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D =0,022m609 in

De acuerdo a los valores estandares de tuberia, se utiliza para la descarga un
diametro de 1“ cédula 40 que cumple debido a que la pérdida de presiéon es menor

que la descrita la Seccién 4.5.2

El valor de Reynolds para la descarga de acuerdo con la Ecuacion 4.57 se reemplazan
los valores de velocidad media para fluidos viscosos de la Tabla 4.7 y las propiedades

de la sustancia del Anexo |.

0,0254 m x@x 872X

— m- _
Re = 0,04 kg = 207,65

ms

Al estar en régimen laminar se determina el factor de Fanning con la Ecuacion 4.56.

_ 16
"~ 207,65

f =0,08

Es asi que la cabeza de pérdida para la tuberia de descarga esta dada por la Ecuacion
4.55 para una longitud de 1,5 m, la velocidad se toma como promedio de los valores
de la Tabla 4.7:

0,375m\>
_0,08x 15m ( S ) — 0034
- T00254m ., , 98Im m
52

m kg ,
0,034 m x 9,81? X 872 3 = 290,84 Pa 6 0,003 bar

Con la Ecuacion 4.60 se determina el valor de pérdidas de accesorios que para la
descarga se tendran una valvula check cuyo valor de constante se obtiene de la Figura
4.15.
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(0,1955 m)2

2 28I

Hypccesorios = 2,75 X =0,0015m

m kg )
0,0015m X 9,81? X 872$ = 13,22 Pa 60,0001 bar

Al sumar las pérdidas menores y las pérdidas mayores se tiene un valor de 0,00031
bar, que es un valor de pérdida de carga menor al descrito en la Seccion 4.5.2, por lo

que el diametro de 1” es valido en la descarga de las bombas.

Al ser una planta con transporte de bajo caudal, todas las tuberias presentan régimen
laminar. Los diametros descritos anteriormente seran los mismos en las seis lineas de
tuberia, es decir %" para la succién y 1” para la descarga porque el fluido a transportar
no presenta mayor variacion en sus propiedades de densidad y de viscosidad, ademas
es necesario que el ingreso a las torres de destilacion se hara con bajos caudales para
que se produzca la destilacién bajo los criterios de operaciéon establecido por el

fabricante de las columnas.

5.8.5 DIMENSIONAMIENTO Y SELECCION DE LAS BOMBAS DE ENGRANAJES

El criterio principal de dimensionamiento de estas de bombas, es que el caudal que
transportan, permanece constante durante su funcionamiento. Es decir el movimiento
de los engranajes se produce de tal modo que permiten un caudal constante durante
el paso del liquido a través de esta. Por otro lado, este tipo de bombas pueden
presentar caidas de presion por lo que son fabricadas para mantener una caida de
caudal entre el 7 y el 13 % del caudal nominal (Dominguez, 2013).

Al trabajar con un fluido oleoso, se considera como un maximo de pérdida de un 10 %
(Dominguez, 2013).

La presion de descarga se calcula a partir de la Ecuacion 4.61 los valores se toman
de la Seccion 5.8.4, la presidn de succion hace referencia al valor de la presion

hidrostatica que hay dentro del reactor:
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0,05 psi = 0,64 psi — P descarga
Pdescarga = 0,59 psi

De acuerdo al bajo caudal que se debe transportar en la planta, se selecciona la
bomba GPH1 que transporta caudales menores de 1,4 L/min 6 0,084 m%h de la

empresa MarzoccHFPOMPE del catalogo del Anexo VI.

5.8.6 DIMENSIONAMIENTO DE BOMBAS DE VACIO

Primero se determina el volumen de las columnas cilindricas, que en este caso al tener
el mismo diametro y la misma altura, poseen el mismo volumen, se les multiplica por
un factor de 3 (Montoya, 2012). Este valor representa a las tuberias, bombas

condensadores y demas equipos. Para hallar este valor se utiliza la Ecuacion 4.64.

T X (0,07)2
y =T x 007)7

Z X 2m=0,0077 m3

0,0077 m3 x 3 = 0,023 m?

Una vez que se obtiene el valor del volumen de la torre, se procede a determinar en
la Figura 4.16 el valor del factor de pump down donde se emplea la presién mas critica
es decir el de 2 mm Hg por tener el valor mas bajo. El factor tiene valor de 6,8
(aproximadamente), se multiplica por el volumen de acuerdo a la Ecuacion 4.63 para

determinar el volumen de vacio que debe producir la columna.

Vv =0,023m3 x 6,8 =0,16 m3
Con este valory la presion que debe tener la columna, se obtiene a través del catalogo
de Vacuumbrand la bomba de modelo PC 3012 VARIO que permite un flujo de vacio

de 14,3 m3h a una presién minima de 2 mbar del Anexo VI.
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Adicional a esto, se calcula el valor de tiempo de vacio o el tiempo que le toma a la
bomba generar el vacio total de la columna. Se utiliza la Ecuacion 4.65 para

determinar dicho valor:

. 0023 m3
pd =T 3
14,3 7

=0,0016 h66s

5.8.7 DIMENSIONAMIENTO DE TANQUES DE CALENTAMIENTO Y
ALMACENAMIENTO.

Para el calentamiento del biodiésel previo al ingreso de la torre de destilacion primaria,
se aplica el criterio de disefio estandar para un tanque de almacenamiento donde D=L
(API 650, 2013) y con la Ecuacion 4.52 se halla el valor del diametro a partir del

volumen que ocupa el biodiésel producido, el valor de densidad se toma del Anexo I:

3

m
[ _ = 3
33,83 kg bio X 872 kg bio 0,039 m

2
0,039 m3 = - X m X D,entonces D = 0,37 m 6 14,60 in

Para un sobredimensionamiento del 20 % API 650 (2013) de la altura real del tanque
seria de acuerdo con la Ecuacion 4.53 es:

0,37m x 0,2 =0,07mentonces L =0,37m+0,07m = 0,44 m
El fondo y el techo deben tener dos pulgadas mas del valor del diametro (Inglesa,
2015) es asi que el tamafo de los mismos es la suma del diametro obtenido

anteriormente y las dos pulgadas.

Dt =146in+20in =166 n60,42m
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Con el calor necesario para la calefaccion del biodiésel calculado en la Seccidon 5.2.2,
el valor del coeficiente de transferencia global de la Tabla 4.6 y con la Ecuacion 4.44

se determina el valor del area del serpentin:

9971,89 kj /h

A=
818,04 kJ
Tmec X (191-60)

= 0,09 m?

5.8.7.1 Tanque de calentamiento previo a destilacion secundaria, se asume densidad del

mayor componente (etil oleato)

Con la Ecuacién 4.51 se determina el valor del diametro del tanque que al aplicar el
criterio de D/L=1 descrito en la Seccidon 4.4.1.2 se obtiene la altura del tanque. La

densidad del etil oleato es:

3

0,015 m?
870kg 0™

12,85 kg etil o X

DZ
0,015 m3 = - x m X D entonces D = 0,26 m 610,52 in

Se determina el valor real de la altura aplicando el sobredimensionamiento de 20 %
(AP1 650, 2013), con la Ecuacion 4.51:

0,26 m x 0,2=0,05m
Este tanque tiene el criterio de dimensionamiento estandar, es decir la relacion D/H=1
de la Seccién 4.4.1.2. Con la Ecuacion 4.53 se suma el sobredimensionamiento

obtenido anteriormente, teniendo un valor de altura de:

L=0,26m+0,05m=0,31m
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A los diametros de techo y fondo se le adiciona el valor de 2” (Inglesa, 2015) como se

observa a continuacion:
10,52in+2in=1252in60,31m

El area del serpentin se calcula con la Ecuacién 4.44 obteniendo el calor de
calentamiento de la Seccion 5.2.3 y el coeficiente de transferencia de calor global de
la Tabla 4.6:

1596,26 kJ /h

~ 818,04 kJ
W X (224 — 185)

A = 0,05 m?

5.8.7.2 Para el almacenamiento de etil palmitato:

Se determina el volumen de etil palmitato que se desea obtener con los datos
obtenidos en la Seccion 5.1 del balance de masa y con la densidad de 860 kg/m3 de
Sigma Aldrich (2019).

3

15 kg etil P X 860 kg

= 0,017 m?

2

D
0,017m?3 = a X 1w X D,entonces D =0,28m 611,02 in

Al criterio del tanque estandar de la Seccion 4.4.2.1 de D/L=1 se le aplica el 20 % de

sobredimensionamiento y luego se le suma el valor al diametro para tener la longitud

real del tanque aplicando la Ecuacion 4.53.
0,28m x 0,2=0,06m

Este sobredimensionamiento calculado se le suma al valor de la longitud estandar

para obtener el valor real de la longitud.
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L=028m+0,06m=0,34m

Se suma al diametro 2” que menciona Inglesa (2015), y se obtiene el valor del diametro

de la tapa plana.

11,02 in+ 2,00in = 13,02in 6 0,33 m

5.8.7.3 Para el almacenamiento de etil oleato

Se determina el valor del volumen producido a partir de los datos obtenidos en el
balance de masa de la Seccioén 5.1 y con el valor de la densidad de Sigma Aldrich
(2019).

3

] m
12,85 kg etil O X 870 kg

=0,015m3

Con la Ecuaciéon 4.51 se determina el valor del diametro del tanque, este tanque

también fue disefiado como tanque estandar descrito en la Seccion 4.4.1.2

2
0,015m3 = - X m X D,entonces D = 0,27 m 610,63 in

Al tanque estandar se le aplica el 20 % de sobredimensionamiento APl 650 (2013), y
luego se le suma el valor a la altura para tener la longitud real del tanque aplicando
con la Ecuacion 4.53.

0,27m x 0,2=0,05m

Este sobredimensionamiento calculado se le suma al valor de la longitud estandar

para obtener el valor real de la longitud.
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L=027m+005m=0,32m

Al sumar al diametro las 2” que menciona Inglesa (2015), se obtiene el valor del

diametro de la tapa y del piso plano.

10,63 in+2,00in =12,63in 60,32 m

5.8.7.4 Tanque de calefaccion de agua para condensador de torre de destilacion

secundaria:

El tanque que contiene el agua utilizada para el condensador se disefia al igual que

los anteriores tanques, con un criterio de sobredimensionamiento de 20 %.

Se utiliza el valor de 20 kg de agua para la condensacion del etil oleato.

3

m
— 3
20 kg agua X 1000 kg 0,02m

2
0,02m3 = - X 1w X D,entonces D =0,29m 611,60 in

Con la Ecuacion 4.53 se determina el valor del sobredimensionamiento que va a ser

aplicado a la longitud del tanque.
0,29m x 0,2=0,06m
L=029m+006m=0,35m

Se afaden a los diametros del fondo y la tapa las 2” descritas por Inglesa (2015).
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11,60 in + 2,00 in = 13,60in 6 0,35m

5.9 SELECCION DE EQUIPOS

A pesar de que las bombas y las torres se seleccionaran en catalogo, para éstas fue
necesario realizar un dimensionamiento. En esta seccion estan los equipos que se
seleccionaran directamente en catalogo. La evaporacion por circulacion forzada va a
permitir que el alcohol que no reaccioné durante la transesterificacion se recupere.
Este proceso es semicontinuo, por lo que el uso de tanques de almacenamiento antes
y después del proceso es indispensable. La seleccidn de un evaporador de este tipo
es con el fin de recuperar el alcohol sin dafiar los componentes termosensibles del
biodiésel. En la Tabla 5.20 se observa una imagen del evaporador utilizado. El criterio

de seleccion se basa en la velocidad de la alimentacién de la sustancia por evaporar.

Los controles automaticos seran utilizados en el control de temperatura de los tanques
de calefaccién para cerrar o abrir el suministro de vapor que ingresa a los serpentines
de calentamiento a fin de mantener la temperatura de operaciéon de los equipos.
También se colocara una valvula de control en el flujo de ingreso de las torres para

evitar el ingreso de alto caudal dentro de las torres y esto se evidencia en el P&ID.

Las valvulas que se colocaran en las lineas después de las bombas. Estas son
seleccionadas también por catalogo donde el criterio de seleccion es el diametro de
la tuberia para que coincida con el diametro de las valvulas. Se utilizaran valvulas
check que eviten el regreso del fluido para proteger la integridad de las bombas de
engranajes, y valvulas de bola previo al ingreso de las bombas. Las pérdidas por este
accesorio se calcularon en la Seccién 5.8.4.
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5.10 HOJA DE ESPECIFICACION DE EQUIPOS PRINCIPALES.

En esta seccion se observan las hojas de especificacion que contienen las
caracteristicas principales, y el resumen del dimensionamiento de los equipos
principales en el funcionamiento de la planta piloto para la produccién de etil palmitato
y etil oleato. Dentro de su contenido se describen los fabricantes seleccionados para
este proyecto. En las Tablas 5.15, 5.16, 5.17, 5.18, 5.19 y 5.20 se observan las hojas

de especificacion de los equipos principales.
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Tabla 5.15 Hoja de especificacion para el reactor de transesterificacion

HOJA DE ESPECIFICACION N°1

Equipo: Reactor para transesterificacion.

Norma aplicada al disefio: Norma API 650 Material de disefio: Acero Inoxidable A 36M
o Numero en
Nombre del fabricante: MyVMixing Modelo: N/A
planta: 1
Dimensiones del equipo: Parametros de disefio:
Altura del
880 mm Presion Interna: 0,72 atm
tanque:
Diametro del
680 mm Presion externa: 0,72 atm
tanque:
Volumen del
0,64 m’ Eficiencia de Juntas: 0,70
tanque:
Altura de la )
1 500 mm Estrés de traccion: 2 321 psi
base:
Tipo de techo: Coénico fijo con autosoporte Temperatura maxima: 90 °C

Torriesférico con tubo de
Tipo de fondo: o ) Temperatura de operacion: 80 °C
vidrio y vélvula insertada

Tipo de ) Velocidad de corrosion los primeros
Turbina 4um/ano
agitador: 10 afios de funcionamiento:
Velocidad de
500 rpm
Agitador:
Didmetro del
100 mm
agitador:
Longitud de
100 mm
agitador:
Area de
0,20 m?
serpentin :
Principio de funcionamiento: Se ingresa el aceite refinado de palma, el alcohol anhidro y
el hidréxido de potasio, se permite el ingreso del vapor al serpentin de calentamiento del
Modo de tanque y se enciende el agitador a una velocidad de 500 rpm, durante tres horas se controla
operacion: mediante una electrovalvula la cantidad de vapor que ingresa con el fin de mantener la
Discontinuo o mezcla del tanque a 80°C. Luego se sacan la glicerina y el biodiesel producido en la

batch. reaccion.
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Tabla 5.16 Hoja de especificacion para el tanque de calefaccion de destilacion primaria

HOJA DE ESPECIFICACION N°2

Equipo: Tanque de calentamiento previo a ingreso a torre de destilacion de etil palmitato.

Norma aplicada al disefio: Norma )
Material de diseio: Acero Inoxidable A 36 M
API 650
Nombre del fabricante: Koch Glitsch Modelo: N/A Numero en planta: 3
Dimensiones del equipo: Parametros de diseiio:
Altura del
440 mm Presion Interna: 0,72 atm
tanque:
Diametro del
370 mm Presion externa: 0,72 atm
tanque:
Volumen del
0,039 m® Eficiencia de Juntas: 0,85
tanque:
Tipo de fondo: Plano Estrés de traccion: 2 321 psi
Tipo de Techo: Plano fijo Temperatura maxima: 260 °C
Tipo de Temperatura de
EF-25A. Temperatura ambiente.
soldadura: Almacenamiento:
, Velocidad de corrosion
Area del
0.09 m? los primeros 10 afios de 4 um/afo
serpentin: ’
funcionamiento:

Principio de funcionamiento: Se hace el ingreso del vapor al

. ) ] serpentin de calentamiento para elevar la temperatura del
Modo de operacion: Discontinuo o

batch biodiesel hasta 191 °C. Al llegar al valor deseado, la bomba
atch.

succiona el biodiesel y lo ingresa a la torre de destilacion

primaria.




Tabla 5.17 Hoja de especificacion para la destilacion primaria

HOJA DE ESPECIFICACION N°3

Equipo: Torre de destilacion de Etil Palmitato

Norma aplicada al disefio: Cédigo ASME

VIIL

Material de disefio: Acero Inoxidable 306L

Nombre del fabricante: Kotch Glitsch

Modelo: N/A Numero en planta: 4

Dimensiones del equipo:

Parametros de diseno:

Altura del tanque: 2 000 mm Presion interna: 2- 10 mm Hg
Diametro del
70 mm Presion externa: 0,72 atm
tanque:
Volumen del Eficiencia de
7,7L 0,85
tanque: Juntas:
) ) ) Esfuerzo de
Tipo de techo: Torriesférico fijo. 530 — 680 N/mm?
traccion:
) ) ) Temperatura
Tipo de fondo: Torriesférico fijo. 300 °C
maxima:
Metal gauze packing Temperatura de
Tipo de relleno: 145-193 °C
BX. operacion:
Material del Velocidad de
EF-25A. 4 pum/afio
relleno: corrosion:
Altura del relleno: 975 mm

Constante con

Tipo de reflujo: variacion de
concentracion.
Eficiencia de
99 %
destilacion:
Factor de 14 [ﬂ [K_g]
empaque: T Am?

18
18
lc
I
|3
¥
|
A
¥
18
3
>
|2
I3
>
1S
d
I3
-

Modo de operacién: Discontinuo o batch.

Principio de funcionamiento: Se enciende la bomba de
vacio y se espera unos segundos hasta que alcance una
presion de 10 mm Hg, luego se hace el ingreso del
biodiesel caliente. El ingreso de este biodiesel se hace en
caudales bajos tomando un tiempo de destilacion
aproximado entre 30- 60 minutos, se produce un reflujo
constante que permitira la variacion de la concentracion

del etil palmitato hasta alcanzar un 99 %.

153



154

Tabla 5.18 Hoja de especificacion para tanque de calefaccion de destilacion secundaria

HOJA DE ESPECIFICACION N°4

Equipo: Tanque de calentamiento previo a torre de destilacion de etil oleato.

Norma aplicada al disefio: Norma API
650 Material de disefio: Acero Inoxidable A 36M
Nombre del fabricante: MYV Mixing Modelo: N/A Numero en planta: 5
Dimensiones del equipo: Parametros de disefio:
Altura del tanque: 260 mm Presion Interna: 0,72 atm
Diametro del
310 mm Presion externa: 0,72 atm
tanque:
Volumen del
0,015 m? Eficiencia de Juntas: 0,70
tanque:
Tipo de fondo: Plano fijo Esfuerzo de traccion: 2 321 psi
Tipo de Techo: Plano Temperatura maxima: 93 °C
Temperatura de
Tipo de soldadura: EF-25A Temperatura ambiente
almacenamiento:
i Velocidad de
Area del serpentin: 0,05 m? 4 nm/afio
corrosion:

Principio de funcionamiento: Se hace el ingreso del vapor

] ) al serpentin de calentamiento para elevar la temperatura de
Modo de operacioén: Discontinuo o

batch los ésteres hasta 224 °C. Al llegar al valor deseado, la bomba
atch.

succiona el biodiésel y lo ingresa a la torre de destilacion

secundaria en bajos caudales.




Tabla 5.19 Hoja de especificacion para la destilacion secundaria

HOJA DE ESPECIFICACION N°5

Equipo: Torre de destilacion de etil oleato.

Norma aplicada al disefio: Cédigo ASME
VIIIL

Material de disefio: Acero Inoxidable 306L

Nombre del fabricante: Kotch Glitsch Modelo: N/A

Numero en planta: 6

Dimensiones del equipo:

Parametros de diseno:

Altura del
2 000 mm Presion Interna: 2- 10 mm Hg
tanque:
Diametro del
70 mm Presion externa: 0,72 atm
tanque:
Volumen del Eficiencia de
7,7L 0,85
tanque: Juntas:
) ) ] Esfuerzo de
Tipo de techo: Torriesférico fijo 530 — 680 N/mm?
traccion:
) ] ) Temperatura
Tipo de fondo: Torriesférico fijo . 300 °C
maxima:
Metal gauze packing Temperatura de
Tipo de relleno: 160-224 °C
BX operacion:
Material del Velocidad de
EF-25A 4 pm/afio
relleno: corrosion
Altura del
975 mm
relleno:

Tipo de reflujo:

Constante con

variacion de

concentracion.
Eficiencia de
99 %
destilacion:
Factor de [
empaque: sNm

Modo de operacién: Discontinuo o batch.

Principio de funcionamiento: Se enciende la bomba de
vacio y se espera unos segundos hasta que alcance una
presion de 10 mm Hg, luego se hace el ingreso del
biodiésel caliente a 224 °C. El ingreso de este biodiesel
se hace en caudales bajos tomando un tiempo de

destilacion aproximado entre 30- 60 minutos.
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Tabla 5.20 Hoja de especificacion para la evaporacion

HOJA DE ESPECIFICACION N°6

Equipo: Evaporador de Circulacion Forzada.

156

Norma aplicada al disefio: Codigo ASME
Material de disefio: Acero Inoxidable 306L
VIII.
Nombre del fabricante: Huangshi Haike
) . Modelo: Hk-0822 Numero en planta: 2
Machinery Equipment Co. LTD.
Dimensiones del equipo: Parametros de diseiio:
Altura del
838 mm Presion interna: 0,07 Mpa
Evaporador:
Diametro del
558 mm Presion externa: 0,72 atm
Evaporador:
Volumen del Eficiencia de
1 m 0,85
evaporador: Juntas:
Esfuerzo de
Energia: 1 000 W 530 — 680 N/mm?
traccion:
Temperatura
Grado de vacio: 0,05-0,08 Mpa . 120 °C
maxima:
Concentracion
Temperatura de
de alcohol 80-85 % 50-80 °C
operacion:
recuperado:
Consumo de Velocidad de
520 kg/h 4 pm/afio
Gas: corrosion:
Principio de funcionamiento: El liquido ingresa a altas
velocidades con el fin de disminuir el tiempo de contacto.
Este sube a través de las paredes de los tubos mientras el
Modo de operaciéon: Semicontinuo. vapor calienta al liquido por el exterior de los tubos. El

vapor que se forma es dirigido hacia la parte superior del
equipo para que se condense y asi recuperar el alcohol,

mientras el biodiésel sale por el fondo.
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6. INVERSION DEL PROYECTO

Este proyecto solo requiere la inversion de los equipos y materias primas debido a que
es una planta de investigacion de los derivados que se pueden obtener a partir del
biodiésel. En la Tabla 6.1 se observan los precios aproximados de los equipos
necesarios para que la planta funcione, estos son tomados de los proveedores que

seleccionados para esta investigacion.

Tabla 6.1 Precios de equipos utilizados en la planta piloto

. Precio por . Precio total
Nombre del equipo unidad [USD] Cantidad [USD]
Tanque con agitador
(reactor) “MYV Mixing”. 4 000,00 ! 4 000,00
Evaporador “Zhang” 1 299,50 1 1 299,50
Tanques con serpentin
“MYV Mixing” 1 000,00 2 2 000,00
Tanque de almacenamiento
“MYV Mixing”. 400,00 5 2 000,00
Torres de relleno al vacio
“Kocth glitch”. 20 500,00 2 41 000,00
Bomba generadora de vacio
Marca “Vaccumbrand”. 250,00 2 500,00
Bomba de engranajes para
bajo flujo 500,00 6 3 000,00
“MarzoccHFPOMPE”
TOTAL USD 53 799,50

En la Tabla 6.2 se presenta la inversion que se debe realizar para la produccion de un
lote de biodiésel de 40 L por dia asi como de las materias primas e insumos para la

produccion de etil palmitato y etil oleato.
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Tabla 6.2 Materia prima necesaria para la produccion de aproximadamente 40 L por lote de

biodiesel
Nombre del producto Precio por L o kg Cantidad Precio total [USD]
[USD]
Aceite de palma 1,00 50L 50,00
“Danec”
Alcohol etilico anhidro 2,00 200 L 400,00
“Sello Azul”
Hidroxido de potasio 127,73 0,90 kg 114,96
“Sigma Aldrich”

TOTAL USD 564,96

En la Tabla 6.3 se observa la inversidn que se requerira para el funcionamiento de la
planta, tomando en cuenta la energia que esta emplea en la produccién de un lote, el
costo del vapor es por hora de gasto de diésel con respecto al Anexo V, y el costo de
la Energia eléctrica de 0,043 (USD/Kw-h) de acuerdo con la Regulacion eléctrica de
Ecuador (ARCONEL, 2019). Las bombas tienen un consumo de 2,46 Kw-h y el

evaporador de 1 000 Kw-h. El costo aproximado del agua utilizada es 0,62 UDS por

lote.
Tabla 6.3 Costo de funcionamiento de la planta
Proceso :I(;ll::sd((l’; Costo de energia Total costo por
P h] por hora [USD] lote [USD]
Calentamiento en reaccion. 3 0,26 0,78
Calegtaml?nto prev_lo a 1 0,26 0,26
destilacidon primaria.

Cale'ntar.n’lento previo a 1 0.26 0.26

destilacion secundaria.
Calentamiento de agua para | 0.26 0.26

condensador.

Energia en evaporador 1 0,043 43,00
Bombas de engranaje 6 0,043 0,64
TOTAL USD 45,2
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ANEXO I

DATOS UTILIZADOS PARA LOS CALCULOS

Al no existir registros de las densidades a diferentes temperaturas se trabaja con

un valor promedio encontrado en la bibliografia como se observa en la Tabla

AlA

Tabla A.I.1 Propiedades fisicas del aceite de palma, biodiésel y agua.

Aceite de palma Biodiésel de aceite Agua Referencia
de palma bibliografica
Unipalma,
Densidad: 898 kg/m? Densidad:872 Densidad: (2018)/Knothe
entre 25y 80 °C kg/m?a 15,56°C 1 000 kg/m*a 25°C (2005)/ Perry,
(2001).
Unipalma,
Viscosidad:13,6 cP a Viscosidad:4,55 Viscosidad: 1 cP a (2018)/Murillo
70 °C mm?/s de 40°C 25°C (2003)/ Perry,
(2001).
Calor especifico: Unipalma,
Calor especifico: Calor especifico: 4,186 kJ/ °C kg a (2018)/Knothe
2 428 J/kg °C a 25°C 2 000 J/kg °C ’ o (2005)/ Perry,
25°C (2001).

De acuerdo al estudio realizado por Pauly, Kouakou, Habrioux, Le Mapihan
(2014), se tiene una aproximacion de la capacidad calérica de los ésteres a una
temperatura media de 177 °C. En la Tabla A.l.2 se observan las capacidades

caloricas de los ésteres obtenidos en este proyecto.

Tabla A.1.2 Capacidad calorica de etil ésteres

Etil éster Capacidad calérica [J/mol K]
Etil palmitato 623,55
Etil oleato 689,60

En la Tabla A.1.3 se observan los datos del calor del vapor saturado a 150 °C del

Laboratorio de Operaciones Unitarias.



Tabla A.L.3 Calor de vapor saturado de etil palmitato a 150 °C
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Temperatura del vapor 150 °C

Calor del vapor saturado [kcal/kg]

Etil Palmitato

505,3

(Universidad tecnolégica Nacional Rosario, 2004, pg.3)
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ANEXO 11

CATALOGO KOCH GLITSCH DEL RELLENO
UTILIZADO EN LA TORRE

En la Figura A.ll.1 se observa el tipo de relleno utilizado para la destilacion del

etil palmitato y etil oleato.

Wire Gauze Structured Packing

Unsurpassed high efficiency and low pressure drop characterisfics.

Koch-Glitsch wire gauze packing is the preferred packing in distillation service for deep vacuum and low liquid rate
applications. The characteristic of lowest pressure drop per theoretical stage makes wire gauze packing the preferred
device for processing specialty chemicals, pharmaceuticals and temperature-sensitive materials.

AX wire gavze packing.

Wire gauze packing is generally used in small to medium diameter columns to achieve the maximum number of
theoretical stages in the minimum column height. Because of the capillary effect, the wire gauze material provides
an extremely wettable surface resulting in excellent mass transfer effidency particularly at very low liquid rates.

The new high-performance AX wire gauze structured packing provides improved performance over the original BX
wire gauze packing, With lower pressure drop and similar efficiency, AX wire gauze packing minimizes pressure
drop per theoretical stage. This is especially important where a large number of theoretical stages are required in
deep vacuum service.

Wire gauze packing is also available in BX, CY, DX and EX sizes.
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Figura A.IL.1 Informacion y curvas referentes al relleno utilizado en las destilaciones

de los etil ésteres
(Koch- Glitsch, 2019)
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BX HC® wire gauze packing
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Figura A.IL.2 Informacion y curvas referentes al relleno utilizado en las destilaciones

de los etil ésteres
(Koch- Glitsch, 2019)
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ANEXO III

TIPOS DE SOLDADURA Y SU RESPECTIVA
EFICIENCIA

En la Figura A.lll.1 se observan los tipos de juntas para las diferentes soldaduras

uilizadas en la construccion de los tanques y las columnas de destilacion.
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Figura A.III.1 Descripcion y valor de juntas utilizadas en soldadura de tanques
(Ricaurte, 2016, pg 102)
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ANEXO 1V
CATALOGO DE BOMBAS DE ENGRANAJES

A continuacion en la Figura A.IV.1 se observa el catalogo utilizado para la

seleccién de bombas de engranaje.
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SERRER AR
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Figura A.IV.1 Catédlogo para seleccion de bombas de engranaje
(Marzocchipompe, 2019)
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ANEXOV

DATOS DEL CALDERO PRODUCTOR DE VAPOR PARA
LA PLANTA

En la Figura A.V.1 se observan los datos referentes al funcionamiento del
caldero del Laboratorio de Operaciones Unitarias de la Escuela Politécnica

Nacional.

Figura A.V.1 Datos de funcionamiento del caldero del Laboratorio de Operaciones
Unitarias de la Escuela Politécnica Nacional EPN
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ANEXO VI

CATALOGO DE VACUUBRAND PARA BOMBAS DE
VACIO

En la Figura A.VI.1 se observan las caracteristicas que ofrece el catalogo de las

bombas utilizadas para generar vacio en las columnas de destilacion.

Datos tecnicos E Convertidor de unidades

Datos técnicos Unidad PC 3012 NT VARIO
Conlrolador de vacio CVC 3000
Nimero de ciindros / etapas 813
May. Capacidad de aspiracion m3m 143
Ma: Capacidad de aspiracion ofm 84
Vacio final (abs.) mbarftarr 13011
Vacia final (abs.) con gas ballast mbarftorr 3122
Rango de temperatura ambiente (en funcionamiento) C 10-40
Rango de temperatura ambienle zona almacenaje 'C -10-80
Mz Confrapresion {abs.) bar 11
Conexin lado de aspiracion Brida KF DN 25/ oliva DN 15 mm
Conexidn lado de presion Cliva DN 8-10 rmm
Conexion agua de refrigeracion 2 oliva DN 6-8 mm
Capacidad del motor kW 0.53
Rango velocidad motor min-1 30-2400
Tipo de profeccion P40
Dimensiones (Lonaitud x Ancho x Altura) mm B16% 387 x 420

Figura A.VI.1 Catdlogo Vacuubrand para bombas de vacio de torres de destilacion
(Vacuubrand, 2019)



