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RESUMEN

Este proyecto trata la problematica que representa para la sociedad el consumo excesivo
de grasas hidrogenadas y sus consecuencias sobre la salud. EI consumo de grasas
hidrogenadas esta presente en la bolleria industrial, en las patatas fritas, margarinas, etc.
Al hidrogenar las grasas suceden reacciones secundarias no deseadas que dan lugar a
productos perjudiciales para el consumo humano, es este punto el que se ha estudiado:

el proceso de obtencion de margarinas.

Se proponen alternativas al proceso convencional usando tecnologia supercritica que
disminuyen considerablemente los productos no deseados. Para estos nuevos procesos
es necesario disefiar su diagrama de flujo, hacer los balances de energia y de materia
para calcular el coste de los servicios y de los equipos, de la inversion, etc. y demostrar
que el proceso propuesto es viable técnica y econdmicamente. A continuacion también
se comprueba que el proceso es seguro industrialmente y que el efecto de la alta presion

no ha de ser un inconveniente.

Por lo tanto el proyecto tiene dos partes diferenciadas. En la primera parte se usa el
simulador ASPEN TECH que resolvera los balances de materia y de energia. Y una
segunda parte en la cual se trataran todos los datos dados por el simulador para hacer un

analisis economico y de seguridad.

Una vez analizados los resultados obtenidos se llega a la conclusion que el proceso de
hidrogenacion supercritico presenta mas ventajas sobre el proceso discontinuo actual: el
fluido supercritico se reutiliza, es un proceso mas rentable a largo plazo, es menos

contaminante y el porcentaje de productos no deseados es menor.
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1- INTRODUCCION

1.1 - Presentacion y motivacion del proyecto

¢Por qué este proyecto y no otro? Yo buscaba un tema atractivo, actual y en el cual
pudiera usar la mayoria de materias estudiadas en la carrera, como una sintesis de cinco
afios de estudios que tenian que converger en un punto. Cuando el profesor F. Recasens

propuso el tema, me atrajo, me lo explico y nos pusimos a trabajar en seguida.

1.2 - Objetivos del proyecto

Los objetivos de este proyecto son demostrar que el proceso propuesto con tecnologia
supercritica es viable en todos los sentidos: economicamente, técnicamente, etc. Se dara
una solucion a la reaccion de hidrogenacion que sera con la que se obtendrd menor
contenido de producto no deseado. Se hara un andlisis econdémico y de seguridad para

los casos estudiados, y finalmente se decidird qué proceso es el mas conveniente.

El objetivo principal del proyecto es comprobar que al introducir una mezcla de CO,
con cosolvente el proceso es mas seguro y mas economico que usando el cosolvente

soélo.

1.3 - Abasto del proyecto

El disefio de una planta quimica es algo muy laborioso, que necesita tiempo y, muy
importante, un equipo de personas que abarque diferentes especialidades. El nivel de
certeza de los datos dependera de estos factores entre otros. En este proyecto se realiza
una primera aproximacién que servira como punto de partida a un estudio mucho mas
exhaustivo. Y aunque los resultados sean aproximados, nos dan una idea de la solucion

y de la proporcién que guardan unas opciones con las otras.
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2 - LAS MARGARINAS

2.1 - Conceptos

La produccion de margarina y grasa es importante en la industria alimenticia ya que son
productos necesarios para la elaboracion de helados, cremas de pasteleria, patatas fritas,
etc.

Los principales ingredientes para elaborar margarinas son los aceites de palma, aceite de
coco, grasa, aceites de pescado, de soja, girasol y maiz. En la industria se usan mas
aceites vegetales que de animales o0 pescado. Las razones son las siguientes:

- Facilidad de manejo durante la elaboracion

- Preocupacion del consumidor sobre problemas de salud derivados del consumo de

grasa animal.

Para elaborar margarina es necesario que los aceites vegetales se sometan a un proceso
de hidrogenacion. Aungue el proceso es antiguo, sigue siendo un tema importante de
investigacion, no sélo por el catalizador, sino también por las condiciones de reaccion.
Ademas, el mercado exige margarinas con poco contenido de trans-insaturados, hecho
que obliga a desarrollar trabajos de investigacién sobre sistemas cataliticos mas
selectivos capaces de bajar la cantidad del isomero indeseado.

En este proyecto se estudia la hidrogenacion de aceite de girasol en condiciones
supercriticas. Para entender bien qué se esta tratando se hace en el siguiente apartado

una breve introduccion a las margarinas: definicion, tipos, composicion, etc.
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2.2 — Definicién de margarina

La margarina es una emulsién sélida y extensible del tipo “agua en aceite”. Se obtiene
mediante procedimientos industriales a partir de aceites y grasas de origen vegetal
(margarina 100% vegetal) o bien a partir de grasas de origen animal mezclado con

vegetales (margarina mixta).

2.3 — Denominacion de la margarina

Segun la legislacion vigente [1], s6lo se puede denominar margarina a aquella que
contenga entre un 80% y un 90% en grasa. Si no tienen este contenido en grasa se

denominan de distintas formas:

- Margarina ¥ ( si tiene entre un 60 y un 62% de grasa)

- Materia grasa para untar (si tiene entre un 42 y un 55% de grasa).

-Margarina grasa para untar enriquecida con vitaminas (A,D,E,B2), minerales (calcio),

fibra o fitoesteroles.

2.4 — Composicion y aspecto nutricional

Los ingredientes de la margarina son:

e Grasas: No es obligatorio que en la etiqueta se especifique de qué especie
proceden.

e Emulgentes: Mono y diglicéridos de los acidos grasos y lecitina.

e Sal: Aproximadamente entre un 0.3 y un 0.6%.

e Conservantes: sorbato potasico (el limite legal es de 1000 ppm para alimentos
con mas de un 60% en materia grasa y de 2000 ppm para los que tienen menos
del 60%).

e Vitaminas propias de la materia primera: Ay E.

e Vitaminas afiadidas: A, D, E'y B2.




Simulacién de la hidrogenacion de aceite de girasol usando diéxido de carbono supercritico y cosolvente.
Impacto del cosolvente en la seguridad de la planta. Pag.11

e Ingredientes adicionales: leche desnatada, gelatina, fibra soluble, etc.

En resumen, la margarina no tiene las mismas caracteristicas ni composicion lipidica
que el aceite o la grasa de la cual parte. La hidrogenacion de estas grasa vegetales
produce una grasa de caracteristicas diferentes. Este proceso de hidrogenacién se realiza
industrialmente para conseguir que las margarinas sean grasas plasticas en estado

solido, extensibles, facilmente untables y estables ante la oxidacion.

A continuacion la Tabla 2.1 muestra la composicion nutritiva media (por 100 gramos de

porcién comestible de margarina):

Tabla 2.1 — Composicion nutritiva media

Acidos . o .
. ) Valor Acidos Acidos grasos Acidos
Tipode | %Materia L. grasos ..
Maroarina rasa calorico saturados grasos mono Poliin— grasos
9 g (100 g) @ insaturados(g) | saturados (g) Trans (g)
Margarina 80% 717 25-35 50 -55 20 0,8
Margarina
%, 60% 550 30 25-34 40 - 45 8-15
Materia
Menor de
grasa para 42% 371 30-35 30 35 5
untar
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2.5 - Los acidos grasos

Los aceites y las grasas comestibles se componen principalmente de triglicéridos
(ésteres de 3 acidos grasos monocarboxilicos y glicerol, Figura 2.1). Asi, los acidos
grasos se encuentran con varias formas isomeras [2]. Los &cidos grasos saturados se
caracterizan con la ausencia de dobles enlaces en su cadena, mientras que los acidos
grasos insaturados se caracterizan por la presencia de dobles enlaces en su cadena y asi
se encuentran con dos tipos de isdbmeros: de posicion y geométricos. La isomerizacion
geomeétrica hace referencia a la posicion de los grupos cis y trans, Figura 2.2. En el caso

de un isdmero trans, el doble enlace bloguea la rotacion de la molécula.

HOCH: CHs{CHz): Ha
3 CH3{CH2neCOOH + HOCH =i~ CHs(CHa2):
HOCH2 CH:3(CHz) Hz

Figura 2.1 - Composicién de los triglicéridos. Caso del triestearico [3]

En la naturaleza, los &cidos grasos se encuentran con méas frecuencia en la forma cis,
mientras que los isOmeros trans son practicamente inexistentes en los aceites y las
grasas que no son refinadas. Estos isbmeros trans estan creados durante las reacciones
guimicas, como la oxidacion que interviene durante la extraccion, el refinado, el

almacenamiento o en la hidrogenacion.

a- ofs-2-Butene b- frans-2-Butene
H H H CHa
o L
C_—_C C—C
/ ~N e N
CHsa CHa CHa H

Figura 2.2 - IsGmeros cis y trans. [3]

Los efectos de acidos trans en los aceites y grasas aumentan las deficiencias en acidos
grasos esenciales, tienen propiedades semejantes a las de los &cidos grasos saturados

(como las propiedades artrogénicas), pueden aumentar el peso de los rifiones y el nivel

-

)

o s
i
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de lipidos en el higado, disminuyen el contenido de acido araquidonico y son facilmente
absorbidos y metabolizados [3]. Los acidos grasos saturados provocan una elevacion del

nivel de colesterol en los consumidores [4].
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2.6 - Hidrogenacion del aceite de girasol

2.6.1 - Hidrogenacion del aceite de girasol

En el caso de los aceites, la reaccion de hidrogenacion (Figura 2.3) consiste en saturar
los dobles enlaces de los &cidos grasos en presencia de un metal que cataliza la reaccion
[3]. Esta operacion provoca una elevacion del punto de fusion del aceite, es decir su

endurecimiento.

Acido Oleico
y" (cis) W‘

Acido Linoleico Acido Estearico
INSATURADO SATURADO
k 4'

Acido Elaidico
(trans)

Figura 2.3 - Hidrogenacidn del aceite de girasol

Los acidos saturados como los &cidos trans son perjudiciales para la salud. Los factores
que intervienen en esta reaccion son el solvente, el catalizador y el reactor con sus
condiciones de funcionamiento. A continuacion, describimos dos maneras de llevar esta
reaccion: el proceso convencional que esta utilizado a nivel industrial y el proceso en

medio supercritico que existe solamente a nivel de laboratorio.
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2.6.2 - Hidrogenacion del aceite por el proceso convencional

Este proceso consiste en llevar la reaccion de hidrogenacion en trifasico: el sélido
(catalizador), el solvente (liquido) y el hidrdgeno (gas). El reactor a utilizar debe ser un
reactor discontinuo agitado, auque a menor escala se puede usar también en continuo.
Como catalizador se suele utilizar niquel. La reaccion de hidrogenacion de aceites
vegetales se desarrolla a temperaturas entre 127°C y 190°C a presiones comprendidas
entre 0.5 y 5 bar [2], [3]. La presencia de estas fases fisicas diferentes conduce a
resistencias fisicas al transporte de materia, de modo que se forman perfiles de
concentraciones como muestra la Figura 2.4. Dado que la reaccion tiene lugar solamente
cuando el hidrégeno esta en contacto con el aceite y cuando los dos son absorbidos en la
superficie del catalizador, la baja solubilidad del hidrogeno en el aceite conduce a
reacciones lentas. En consecuencia, se pueden encontrar en el mercado aceites

parcialmente hidrogenados con un contenido en &cidos grasos trans de 30-40% [3].

2.6.3 - Hidrogenacion de aceite en medio supercritico

Este proceso consiste en llevar la reaccion de hidrogenacion en trifasico: el sélido
(catalizador), el solvente (liquido) y el hidrdgeno (gas). El reactor a utilizar debe ser un
reactor discontinuo agitado, aunque a menor escala se puede usar también en continuo.
Como catalizador se suele utilizar niquel. La reaccion de hidrogenacion de aceites
vegetales se desarrolla a temperaturas entre 127°C y 190°C a presiones comprendidas
entre 0.5 y 5 bar [3], [4]. La presencia de estas diferentes fases fisicas conduce a
resistencias fisicas al transporte de materia, de modo que se forman perfiles de

concentraciones como muestra la Figura 2.4.
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Gas | Liquid | Catalyst Supercritical Catalyst
§ f Fluid
£ sulnate! R gl interfase gas-liquido
_E i E ]
= i [ | Ic. interfase liquido-catalizador
= ! alrogeen) E ” I = v I
I N
£ ‘ , e . »
° S Nidoss E | fe: interfase fluido supercrifico-catalizador
i 1 L U g
T seassss e i-_"
'?] 'L' .I
Distace Distance
Procesa convencional Proceso en medio supercritico

Figura 2.4 - Comparacion de los perfiles de concentraciones entre el proceso

convencional y el proceso en medio supercritico [3].

Gracias a la solubilidad del hidrégeno en el aceite, podemos disminuir de manera

considerable la cantidad de acidos grasos trans en los aceites hidrogenados (Tabla 2.2).

Tabla 2.2 - Comparacidn entre el proceso convencional y en medio supercritico [5].

Mantequilla Margarina
Grasa saturada (%0) 62 18-20
Grasa [trans] (%) 1-7 0-18
Saturaday [trans] (%0) 63 -69 18 -38
Colesterol 62 0

Las conclusiones que muestran las ventajas del proceso en medio supercritico ante del
proceso convencional justifican los esfuerzos a la concepcién y elaboracion de plantas

industriales.
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3 - GENERALIDADES SOBRE EL SIMULADOR

Aspen es un simulador muy potente que resuelve los balances de materia y energia,
ademas tiene numerosas herramientas de optimizacion y de analisis de sensibilidad y

otros programas para el calculo econémico, coste de equipos, etc.

Aspen puede resolver el diagrama de flujo de tres maneras distintas: como simulador
modular secuencial (SMS), como simulador orientado a ecuaciones (SOE) y un tercer
modo que es la mezcla de los dos anteriores. De forma resumida, el SMS resuelve las
ecuaciones equipo a equipo, divide el sistema de ecuaciones en modulos que
corresponden a las diferentes operaciones basicas. Secciona las corrientes y es necesario
determinar las variables que se han de iterar, y aunque Aspen ya las selecciona mediante
algoritmos que tiene implementados, el usuario también puede escoger las variables a

iterar. EI SOE en cambio, resuelve el sistema de forma simultanea.

Los pasos a seguir para simular son los siguientes:

1 - Especificaciones

2 - Introduccion de los componentes
3 - Cinética

4 - Equipos

5 - Corrientes de entrada

El primer paso es especificar el entorno de trabajo, es decir, determinar qué sistema
queremos para las unidades, como queremos que actie el simulador (SMS, SOE,
combinacion), los datos que queremos que salgan por pantalla, etc. A continuacion se
introducen los componentes, y en el caso que no estén los componentes en la base de
datos, se ha de introducir la férmula molecular. Con los componentes ya especificados
se ha de introducir la cinética, reacciones que intervienen, constantes, energias de
activacion, etc. Se monta el diagrama de flujo, con todos los equipos. Los equipos se

han de especificar y posteriormente las corrientes de entrada. Finalmente se simula.
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Para facilitar la convergencia, es preferible empezar sin recirculaciones. Para las
recirculaciones se puede hacer una pequefia trampa introduciendo un separador de
corrientes que lo que hace es recircular s6lo una parte de la corriente. De manera que al
principio solo se recircula una parte y a medida que converge se va aumentando la

fraccion recirculada hasta llegar al 100 %.

Entre las herramientas utilizadas en el proyecto destacar el analisis de sensibilidad y el

calculo de utilidades.

El analisis de sensibilidad es muy util, ya que permite ver como varian las variables
seleccionadas por el usuario, en funcion de otras (una o mas) variables seleccionadas
también por el usuario. Por ejemplo, se quiere ver como varia la composicién de la
mezcla a la salida de un reactor al moverse la presion del reactor. Es una manera de ver
como varian las entradas al variar la salida. Esta herramienta se usa como una
aproximacion para luego hacer calculos de optimizacion y disponer de un buen valor

inicial.

En cuénto a las utilidades Aspen hace un célculo de los servicios, nos proporciona la
cantidad a usar y el coste. Lo que ha de especificar el usuario es que tipo de servicio es
(vapor, agua fria, nitrégeno...), en que condiciones se encuentra a la entrada y a la
salida del equipo (por ejemplo: un vapor a 3 bar que entra como vapor saturado y sale
como liquido saturado), también el precio de la utilidad, y por ultimo hay que
referenciar la utilidad al equipo correspondiente. Las utilidades tambien se pueden
hacer servir para los motores de las distintas maquinas que requieren energia eléctrica,
es decir, la utilidad sirve tanto para energias como para los trabajos de las diferentes

maquinas.
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4 — GENERALIDADES DE LA REACCION

Para poder predecir la distribucion de los productos en la salida del reactor bajo unas
condiciones de funcionamiento, es necesario hacer una modelizacion cinética del
proceso de hidrogenacion, la cual nos permitira conocer las ecuaciones cinéticas que
relacionan la velocidad de reaccién y los diferentes parametros de los cuales depende.
Una vez se sabe el modelo cinético que mejor se ajusta a nuestro sistema se podran

escoger las condiciones 6ptimas de funcionamiento del reactor.

4.1 - Caracteristicas de la mezcla reaccionante

4.1.1 - El solvente supercritico

La materia se caracteriza por su estado liquido, gas o s6lido. Cada uno de estos estados
estan separados por curvas de equilibrio en el diagrama de presion vs temperatura. Las
tres curvas se unen en un punto triple donde el fluido existe en los tres estados
simultadneamente. Las fases liquida y gas estan separadas por la curva de vaporizacién
que se termina en el punto critico, siendo asi caracterizado por su presion critica Pc y su
temperatura critica Tc. Cuando la presion y la temperatura de este fluido superan la

presion critica y la temperatura critica se convierte en supercritico.

*

Gt A,
= g P Punto arilioa

TP Purto triple

Pressure

Te Temperatura oilica

o

P Presidn crifica

— 1

T
Y Temperature —»

Figura 4.1 - Definicion del estado supercritico para un componente puro [6].
Las propiedades del fluido en estado supercritico son diferentes de las del liquido y del
gas, y es muy facil modificar de manera importante su densidad y correlativamente su

poder solvente modificando su presion y/o su temperatura. Estas propiedades hacen de
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los fluidos supercriticos unos solventes con una “geometria variable”: son solventes
excelentes en condiciones supercriticas y muy malos en el estado de gas comprimido.

En nuestro caso, utilizaremos propano y hexano como solventes.
4.1.2 - Condicion de fase Unica
Se calculan los diagramas de equilibrio de las tres sustancias: aceite, hidrogeno y

solvente que permiten conocer las condiciones de temperatura y de presion en las que

las tres sustancias coexisten en una fase supercritica Unica.

o — 53156 18P
——173.15 2P
i TR 1

1.0
Sunflower 00 01 02 03 04 05 06 07 08 03 10CH

Cil

Figura 4.2 - Diagrama de equilibrio del aceite de girasol con el hidrdgeno y el propano

[7].

Podemos asi determinar las condiciones de operacién del reactor asi como la

composicion de la mezcla a la entrada del mismo.
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Tabla 4.1 - Condiciones de reaccion y de alimentacién del proceso supercritico

Composicion de la margarina
(Punto de fusion: 32 — 39 °C)

Composicion de la mantequilla
(Punto de fusién: 45 — 52°C)

Convencional

Experimental

Convencional

Experimental

% 18:0 6-9 7-11 11-13 13-24
% trans 11-30 1-3 15-20 3-8
v 90-110 108 - 114 85-90 88 — 102

Estas condiciones nos aseguran la fase Unica de la mezcla reaccionando dentro del

reactor.
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5 — CONDICIONES DE OPERACION DEL REACTOR

5.1 - Introduccién

Para realizar la simulacion y optimizacion del reactor se procederd de la siguiente
manera: se irdn comparando dos o mas alternativas, en igualdad de condiciones. Se
hara una simulacién para cada alternativa y bajo unos criterios se optimizara la que
mejor satisfaga las necesidades. El resto de alternativas se eliminaran, puesto que si no
son buenas bajo unas condiciones determinadas tampoco lo seran en otras. Las

variables con las que se puede jugar son las siguientes:

Tabla 5.1 — Rango de operacion en el reactor

Tipo de Reactor Piston Mezcla Perfecta
Proceso Isotérmico Adiabatico
Tipo de Catalizador Pd/C Pd/Al,O3
Temperatura de Reaccién 170°C 200°C

Presion Parcial de Hidrégeno 1% 10%

Habra una serie de restricciones y ligaduras que hacen que las variables no se puedan
mover en un rango infinito, por lo tanto estdn acotadas. Las restricciones son las

siguientes:

1. Fraccion en masa de gliceril trielaidato menor de 9%. ( Selectividad maxima)

2. Fraccion en masa de gliceril triestearato minimo. (Rendimiento minimo)

Las restricciones estan impuestas de manera que se quiere reducir lo maximo posible el
trielaidato, y lo ideal seria que no se llegue a formar triestearato. En cuanto a la
selectividad ha de ser m&xima en oleina, y el rendimiento minimo significard minima
formacidn de estearato. La temperatura y la presion parcial de hidrégeno son tal, que

hay que asegurar fase Unica en el reactor.
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La finalidad es obtener un producto con unas caracteristicas determinadas, punto de
fusion, resistencia a la oxidacion, etc. Estas propiedades se simplifican en s6lo un
parametro que nos indica el grado de hidrogenacién logrado en la reaccion, el 1V (lodine
Value) o indice de Yodo. En todo el proceso no hay que olvidar que se quiere preparar un

producto apto para el consumo humano.

Las variables disponibles son elevadas y la optimizacion se hace muy complicada. Hay
métodos como la programacion lineal que nos permiten encontrar 6ptimos de manera
acertada. Con un numero relativamente pequefio de ecuaciones es posible realizarlo
incluso manualmente. La resolucion matematica de un problema como el que nos ocupa
es laboriosa y no es la finalidad de este proyecto, no obstante se realiza un optimizacion
usando el método “Branch and Bound” ( ramificar y podar). Como indica el nombre se
trata de ir reduciendo las posibilidades demostrando que no son viables. La Figura 5.1

muestra el esquema de optimizacion.

200°C

» Isotérmico » 185°C 3% SOLUCION
-{ Pd/AlLO3 }— 4-CSTR
. >

»| Adiabatico 170°C 5%

FLUJO |
PISTON [T

|
[

I
v
:

FLUJO
PISTON

8%

| 10%

I'

Figura 5.1 - Esquema de Resolucion
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5.2 - Selectividad y Rendimiento

Hay dos parametros importantes que son la selectividad (s) y el rendimiento (y), que se

definen como:

s=10 -~ 1TH _ o Ec.5.1
r .

Ec.5.2

Interesa un rendimiento bajo, es decir, que se forme poco gliceril triestearato. En
cambio, la selectividad ha de ser grande, de ésta manera se hidrogena gliceril oleato en

mayor cantidad que de gliceril trielaidato.

La ecuacion Ec. 5.1 es la velocidad de trioleina dividido por la velocidad de la
triestearina, la ecuacion Ec. 5.2 es la velocidad de formacion de trielaidato dividido por
la velocidad de desaparicion de hidrogeno. Cuanto mayor sea s mayor fraccion de
trioleina y menor fraccion de triestearina. Y cuanto menor sea y, menor cantidad de

trielaidato formado.

La Figura 5.2 muestra un perfil de concentraciones a lo largo de un reactor de flujo

piston.
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0,8
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—— Triestearina
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0
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Figura 5.2 - Adiabatico T,=200°C, Pd/Al,O3

5.3 — Seleccion del catalizador

16000

14000

12000

10000 — Catalizador de Pd/C

Selectividad s 8000
6000

— Catalizador de Pd/Alumina

4000
2000

0
0 5 10 15 20 25

Masa de Catalizador [K(]

Figura 5.3 - Selectividad frente a masa de Catalizador
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0,08

0,07

0,06

0,05 - — Catalizador de Pd/C
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Figura 5.4 - Rendimiento frente a masa de Catalizador

En las Figuras 5.3 y 5.4 se demuestra claramente que el catalizador de alimina tiene un
rendimiento inferior en todo momento, y una selectividad mucho mayor que el

catalizador de Pd/C. Con estos argumentos, se escoge el catalizador de aliumina.

5.4 - Seleccion de las condiciones de intercambio de calor

0,7
0,6 -
0,5 -
—— Triestearina
Porcentaje en 0.4 7 —— Trioleina
Masa 0.3 / Trilinoleian
/ Trielaidato
0’2 /
0,1
0 ‘ ‘

0 100 200

Tiempo de Residencia [s]

Figura 5.5 - Isotérmico T=200 °C, Pd/C
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1
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| /
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01—~
0
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Figura 5.6 - Adiabatico T(,=200 °C, Pd/C
To es la temperatura a la cual entran los reactivos, al ser un reactor adiabatico la
temperatura variara.
Se observa claramente como en condiciones adiabaticas el porcentaje de los
componentes triesterina y trielaidato es mucho mayor a un tiempo de residencia de 100

segundos.

5.5 - Seleccion del tipo de reactor y de la temperatura

El proceso se realiza a 185°C e isotérmicamente con el reactor de Pd/Al,O;. A
continuacién se compara el reactor CSTR con el flujo piston. Se tendré en cuenta la
cantidad de isomero trans formado y la cantidad de trielaidato para un indice de yodo
dado.
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Figura 5.7 - Reactor CSTR
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Figura 5.8 - Reactor Flujo pistén

Se observa en la Figura 5.8 una gran subida en la fraccién en masa de triestearina en el
reactor de flujo pistdn, mientras que en el reactor CSTR dicha subida es muy suave.
Teoricamente el reactor CSTR es més selectivo, favorece la formacion de trioleina ante
la de trielaidato. Pero antes de decidir el tipo de reactor, se estudia el rendimiento y la
selectividad definidos en las ecuaciones 5.1 y 5.2, respectivamente. Se comparan la
selectividad y el rendimiento para los dos reactores a diferentes temperaturas.
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Figura 5.9 - Selectividad frente tiempo de residencia

0,1
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Figura 5.10 - Rendimiento frente tiempo de residencia
A 170°C y con flujo piston se consigue la mayor selectividad y el menor rendimiento,
por lo tanto se escoge el reactor de flujo piston para realizar el proceso.
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5.6 - Seleccion de la fraccion masica de hidrogeno

A continuacion se realizan una serie de simulaciones para poder concretar la presion
parcial del hidrogeno. Las condiciones de trabajo a las que se ha realizado la
simulacion son las que se resumen en la Tabla 5.2, y a las cuales se ha llegado en los

experimentos que se detallan en los apartados anteriores:

Tabla 5.2 - Condiciones de la simulacién

Reactor Flujo Piston
Intercambio de Energia Isotérmico
Temperatura de Reaccion 185°C
Catalizador Pd/Al,O3

Se obtienen los siguientes perfiles variando la fraccion en masa del hidrégeno:

0,8
0,7 -
0,6
0,5 ——Trioleina
Porcentaje — Trilinoleina
en Masa Trielaidato
0,3 - . .
Triestearina
0,2
0,1 -
0 T T
0 100 200 300
Tiempo de Residencia [s]

Figura 5.11 - Porcentaje en masa de hidrogeno del 10%
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0 T T
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Figura 5.12 - Porcentaje en Masa de Hidrogeno del 3%

Para determinar cuél es la presion parcial de hidrogeno que mejor se ajusta a nuestras
necesidades, estudiaremos los valores de s y de y. Usar un 10% de hidrdgeno es

arriesgado, ya que se puede perder la fase supercritica y apareceria condensado.

La mejor presion parcial de hidrégeno, sera aquella que dé un valor de s (selectividad)

lo més grande posible y un valor de y (rendimiento) lo méas pequefio posible.

Al aumentar la fraccion en moles del hidrdgeno se favorece la formacion de
triestearina, aunque por otro lado la formacion de trielaidato es menor. De nuevo nos
encontramos con unos resultados que son contradictorios. La fraccion en moles de
hidrogeno que se escoge en este caso es de 3%, se considera que hay un equilibrio
entre los dos requisitos.
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5.7 - Conclusiones

A baja temperatura la reaccion sucede lentamente. La formacion de triestearina es casi
nula, con lo cual la fracciébn en masa no sobrepasa el 9%, limite establecido. La
fraccion en masa de trielaidato ha de ser minima, pero también ha de haber una
formacion importante de nuestro producto deseado (trioleina), y teniendo en cuenta
gue se busca un buen rendimiento y una buena selectividad. La Figura 5.13 muestra el
indice de yodo en funcion del tiempo de residencia y la Figuras 5.14 y 5.15 la

selectividad y el rendimiento respectivamente.

140 -
120
100 -
indice de  go -
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60
40
20 +
0 T T T T
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Figura 5.13 - indice de Yodo
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Figura 5.14 - Selectividad
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Figura 5.15 - Rendimiento
Estudiando estas figuras se llega a la conclusion que un tiempo de residencia de 500
segundos parece ser el mejor. El indice de yodo nos indica que ya se ha hidrogenado
buena parte del trilinoleico y la selectividad y el rendimiento son aceptables.

La tabla 5.3 resume las condiciones finales de operacion del reactor:

Tabla 5.3 — Condiciones finales del reactor

Reactor Piston
Intercambio Calor Isotérmico
Temperatura [°C] 170

Presion [atm] 200
%H; 3

Con el reactor ya definido podemos empezar la simulacion, pero antes tendremos que
verificar que los datos dados por el simulador son buenos y se acercan a valores

tedricos, asi como determinar qué ecuacion termodinamica serd la mas conveniente.
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6 — VERIFICACION EXPERIMENTAL

6.1 — Introduccién

Antes de empezar las simulaciones se ha de contrastar resultados teéricos con resultados
experimentales. Para obtener una mayor fiabilidad de los resultados obtenidos por

Aspen se comparan algunos parametros obtenidos experimentalmente por otros autores

[81, [9].

6.2 — Resultados

Las Figuras 6.1 y 6.2 muestra los datos obtenidos por el simulador usando dos paquetes
termodinamicos diferentes (RK-ASPEN y NTRL-RK), densidad y solubilidad

respectivamente.
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Figura 6.1- Densidad tedrica y experimental
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Figura 6.2 — Solubilidad teorica y experimental

Las Figuras 6.3 y 6 .4 muestran los dos tipos de catalizadores, Pd/Al,O3 y Pd/C

respectivamente.
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Figura 6.3 - Datos experimentales y simulados Pd/Al,O; en DME
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Figura 6.4 - Datos experimentales y simulados Pd/C en Propano
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Figura 6.5 — Datos experimentales para la triestearina
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Figura 6.6 — Datos experimentales para la trilinoleina
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Figura 6.7 — Datos experimentales para el trielaidato
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6.3 - Conclusion

Se observa que los resultados obtenidos por el simulador se acercan bastante a los
resultados obtenidos experimentalmente. Es importante remarcar, que al principio, los
datos experimentales no se acercaban a los tedricos, de manera que las constantes de las
ecuaciones de estado encontradas por Aspen no eran vélidas. La solucion fue, ir
variando las constantes de las diferentes ecuaciones de estado hasta que los valores se
acercaran a los experimentales. Este método es muy usado en simulacién. Cuando los
datos proporcionados por el simulador son préximos a los experimentales la simulacién

es mas fiable.

En la Figura 6.3 los puntos experimentales muestran claramente tres situaciones
diferentes, mientras que en la Figura 6.4 para un mismo tiempo de residencia se
obtienen diferentes indices de yodo, los datos experimentales tienen un error. No
obstante, las diferencias entre los resultados experimentales y simulados no difieren en

gran escala y mantienen el mismo orden de magnitud.
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7 — SIMULACION DEL CASO BASE

7.1 - Proceso sin Cosolvente

Las materias primeras estan en depositos a temperatura y presion ambiental, excepto el
hidrogeno, que se encuentra a 2 atm. A medida que se gasta hidrogeno la presion
disminuye, esto nos indica que hemos de cambiar de botella. Si subimos un poco la
presion el propano es liquido, al igual que el aceite. Se mezclan los dos liquidos. El
siguiente paso es mezclar los fluidos, para ello se usa un absorbedor. El absorbedor
trabaja a una presion de 20 atm. No todo el hidrdgeno es absorbido por el liquido, hay
un limite de solubilidad, con lo cual una pequefia parte se escapa por cabezas. A
continuacién se ha de llevar la mezcla a las condiciones supercriticas, para ello se usa
una bomba de alta presion y un intercambiador de calor. Para verificar la existencia de
una unica fase se dispone de un separador flash que hara condensar el liquido que se

pueda formar. El reactor opera a 170°C y 200 atm.

A la salida del reactor se coloca un primer separador flash para separar el hidrégeno de
la mezcla, la presion se disminuye un poco, lo suficiente para bajar del punto critico y
condensar la mezcla propano-margarina. la temperatura ha de ser baja para que el
propano sea liquido y no salga con el hidr6geno, que se recircula. Un segundo separador
flash permite separar el propano del aceite ya hidrogenado, este flash se realiza a baja
presion y a una temperatura a la cual el propano es vapor. El propano extraido se

recicla.

Las condiciones de operacion pueden variar dependiendo de la composicion de las
corrientes y de la cantidad. Los valores de las energias evidentemente variaran, el

proceso no estd optimizado pero da una idea aproximada de las necesidades a usar.
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Se puede resumir el proceso en las siguientes fases:

Mezcla de materias primeras
Llegar a las condiciones supercriticas

Reaccion

M w0 np e

Separaciones y recirculaciones

La Tabla 7.1 resume el equipo necesario para llevar a término el proceso.

Tabla 7.1 - Equipo Necesario

Equipo Numero de Unidades
Reactor 1
Absorbedor 1
Separadores Flash 3
Bombas 2
Intercambiadores de Calor 9
Compresor 3

7.2 - Viabilidad de los servicios

En este apartado sélo se estudia si es posible llevar a término el proceso con los
servicios disponibles y que flujo se requiere de ellos.

Se dispone de agua a 15°C tomada directamente de la red y de vapor de agua a 14 bar y
a 2.8 bar.
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Tabla 7.2 -Temperaturas de entrada y de salida de la mezcla de los equipos

Equipo Nombre Temperatura Temperatura de
Entrada [°C] Salida [°C]
Intercambiador 1-101 65,4 170
Intercambiador 1-102 27,1 50
Intercambiador 1-103 226 50
Intercambiador 1-104 133 50
Intercambiador 1-105 292 50
Separador Flash F-101 169 40
Separador Flash F-102 40 60
Reactor R-101 170 170

Para que el servicio sea viable se ha de cumplir que la cantidad gastada por un tiempo
determinado no sea muy grande, en caso contrario querria decir que el coste al usar el
servicio es mayor. También se ha de tener en cuenta el didmetro de la tuberia por donde
circulara el fluido. Para el intercambiador 1-101 la mezcla se ha de llevar hasta los
170°C (se puede usar vapor de agua a 14 bar o usar un aceite térmico). El aceite térmico
requiere mayor coste en la instalacion puesto que es inflamable y en caso de fuga puede
ser peligroso, se evitara el uso. El resto de calentamientos 1-102 y F-102 se llevan a
cabo con vapor de agua a 2.8 bar, el incremento de temperatura es pequefio. Para enfriar
se usa agua fria tomada directamente de la red, esta agua variara de temperatura en

funcion del tiempo atmosférico, se ha tomado un valor aproximado medio de 15°C.
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7.3 - Consumo y coste de los servicios

Tabla 7.3 - Consumo de los equipos

Tipo Nombre Consumo (Kw)
Intercambiador H-101 101
Intercambiador H-102 0,013
Intercambiador H-103 -178
Intercambiador H-104 -14
Intercambiador H-105 -0,18
Separador Flash F-101 -111
Separador Flash F-102 110
Separador Flash F-103 0

Reactor R-101 -13
Absorbedor A-101 0

Bomba B-101 14,7

Bomba B-102 0,2
Compresor C-101 79
Compresor C-102 55
Compresor C-103 0,2

Se coge como convenio de signos el siguiente: para aportaciones de calor al equipo el
valor sera mayor que cero, y si se requiere refrigerar el signo sera negativo. Los valores
de los consumos de los equipos son el resultado de resolver los balances de materia y

energia.

A continuacion se observa el consumo de servicio que se requiere para intercambiar

calor:
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Tabla 7.4 - Consumo de servicios para calefaccion y refrigeracion

Equipo Nombre Tipo de Servicio Consumo (Kg/s)
Intercambiador H-101 Vapor Saturado 14 bar 0,05
Intercambiador H-102 Vapor Saturado 2.8 bar Casi Cero
Intercambiador H-103 Agua a 15°C 1,23
Intercambiador H-104 Agua a 15°C 0,11
Intercambiador H-105 Agua a 15°C 0,0014
Separador Flash F-101 Agua a 15°C 1,2
Separador Flash F-102 Vapor Saturado 2.8 bar 0,051

Reactor R-101 Agua a 15°C 0.01

El intercambiador H-102 necesita muy poco servicio debido a que el flujo de la
corriente de hidrégeno (con un poco de propano), es muy pequefia y por lo tanto no
requiere mucha energia, con lo cual se puede usar el revaporizado. De esta manera, el
condesado a 14 bar se descomprime hasta 2.8 bar (obteniéndose vapor himedo) y se usa
una parte del calor latente para calentar la mezcla. Los consumos para refrigerar son

valores aceptables y no se requiere para el proceso equipo de frio.

A continuacion se procede a calcular el coste de los servicios. La Tabla 7.5 muestra el

coste del agua y de la electricidad.

Tabla 7.5 - Coste de los Servicios

Servicio Coste
Agua a 15°C [€/K(] 0.01
Vapor 14 bar [€/Kg] 0.03
Vapor 2.8 bar [€/Kg] 0.02
Electricidad [€/kw:h] 0.22

El consumo anual del servicio multiplicado por el coste del servicio nos dara el gasto
anual que se tiene, Tabla 7.6.
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Tabla 7.6 - Coste Anual de Servicios

Tipo Nombre Consumo Anual Gasto Anual [€/afi0]
[kg/afio] o [kW/afio]
Intercambiador H-101 812.648 2438
Intercambiador H-102 175 0
Intercambiador H-103 35 444.722 35.445
Intercambiador H-104 3.218.435 3.218
Intercambiador H-105 40446 40
Separador H-101 3.467.7466 34.677
Separador H-102 1.459.523 2.919
Bomba B-101 118.214 4.729
Bomba B-102 1.622 65
Compresor C-101 629.892 25.196
Compresor C-102 44.401 1.776
Compresor C-103 1.582 63

Finalmente el coste total de los servicios es de 0.1 M €. En el Anexo | se detalla el
dimensionado de los equipos para posteriormente hacer el calculo del coste de

adquisicion segun Ulrich [10].
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7.4 — Coste de los equipos

Tabla 7.8 — Coste de los equipos.

Tipo |Nombre| Cp | Fm | Fo | Fau | | Coste $(2004)

Intercambiadores

Intercambiador H-101 2000 1 14 4 8000
Intercambiador H-103 2000 1 1,1 3 6000
Intercambiador H-104 1500 1 1,1 3 4500
Intercambiador Reactor 750 1 14 3 3150
Recipientes FpXFum
Separador Flash F-101 4000 1 8 16 8 64000
Separador Flash F-102 4000 1 1 4 1 16000
Separador Flash F-103 4000 1 8 16 8 64000
Absorbedor A-101 2000 1 2 5 2 10000
Bombas
Bomba B-101 | 10000 1 [35 7 70000
Bomba B-102 1500 1 1,2 3 4500
Compresores
Compresor C-101 | 50000 1 2,5 140000
Compresor C-102 | 20000 1 2,5 51500
Compresor C-103 1000 1 2,5 2800
Motores de los Compresores Cam
Motor MC-101 | 10000 15 | 15000
Motor MC-102 | 1000 1,5 1500
Motor MC-103 | 200 15 300
Total 444.450
Coste afio 2007 [€] 437.027

Cp:  Coste base del equipo
Fm:  Factor de material
Fp:  Factor de presion
Fem: Factor base de modulo

Cem: Coste base del mddulo

El factor de material depende del tipo de material, siendo mayor para una aleacién de
niquel y menor para un acero al carbono. El material escogido es el acero al carbono, ya
que los productos no son corrosivos. El factor de presion penaliza el coste a presiones
altas. EI CEPI (es un indice que permite actualizar precios) de las graficas es de 400,

para hacer la conversion se ha cogido un valor de 440.
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8 - ESTUDIO DEL PROCESO DE UNA MEZCLA DE
COSOLVENTE Y SOLVENTE Y DE OTRA USANDO SOLO CO,
SUPERCRITICO

8.1 — Introduccién

En este apartado se estudia la substitucion del solvente por una mezcla solvente-

cosolvente y otra diferente usando sélo didxido de carbono.

Al introducir un cosolvente en el proceso la presion se reduce considerablemente
respecto a usar solo dioxido de carbono, pudiendo de esta manera alcanzar las
condiciones supercriticas con mayor seguridad. Otra ventaja que presenta la adicion de
diéxido de carbono es que es mucho mas seguro que el propano, asi la mezcla solvente-
cosolvente presentard un indice de incendio y explosion menor que el que presenta el
proceso usando s6lo propano. La problematica de usar cosolvente, es en primer lugar,
decidir cual escoger y, en segundo lugar, como separarlo, donde y como mezclarlo.
Existe una clara diferencia de volatilidades entre el propano y el hidrégeno, pero al
sustituir el propano por una mezcla con diéxido de carbono, por ejemplo, ya no es tan
facil la separacion, o tan econdémica. Se ha hecho un estudio sobre la mezcla solvente-
cosolvente que mejor se adapta a la normativa y a nuestras necesidades [11]. El primer
problema que se plantea es donde, cen qué parte del diagrama de flujo hay que

introducir la mezcla?

De los cosolventes estudiados por Pep Cama [11] se descarta el etanol ya que el grupo
hidroxil es muy reactivo y es dificil predecir qué reacciones no deseadas pueden

suceder.

El diagrama de flujo, se realizara usando hexano con CO,. El hexano es mas pesado
que el propano y su separacion serd mas sencilla, también serd mas facil llegar a las
condiciones supercriticas ya que la presion que se logra con el hexano es mucho mas

baja que con el propano.

En resumen el equipo necesario es el que muestra la Tabla 8.1.
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Tabla 8.1 — Equipo Necesario

Equipo NuUmero de Unidades

Reactor 1
Absorbedor

Separadores Flash

Bombas

Intercambiadores de Calor

Vélvulas

Compresores

| W B~ O N W

Columna de Separacion

8.2 - Viabilidad de los servicios

Tabla 8.2 — Temperaturas y consumos de los equipos

Temperatura | Temperatura Consumo
Nombre Necesidad

Entrada [°C] | de Salida [°C] [Kw]
C-101 25 150 4,1 Energia
C-102 20 200 0,4 Energia
C-103 100 110 11,7 Energia
F-102 169 100 -117,5 Enfriar
F-103 99 20 -330 Enfriar
H-101 79 170 155 Calentar
H-102 148 100 -36 Enfriar
H-103 200 25 -0,4 Enfriar
H-104 150 25 -6,5 Enfriar
H-105 110 25 -36,2 Enfriar
P-101 78 78 0,7 Energia
P-102 25 25 0,9 Energia
P-103 139 147 5,7 Energia
R-101 170 170 -0,9 Enfriar
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A continuacion se observa el consumo de servicio que se requiere para intercambiar

calor:

Tabla 8.3 — Consumo de vapor y agua

Nombre Nombre Tipo de Servicio Consumo (Kg/s)
Separador Flash F-102 Agua a 15°C 0,40
Separador Flash F-103 Agua a 15°C 1,13

Intercambiador H-101 Vapor Saturado 2.8 bar 0,07
Intercambiador H-102 Agua a 15°C 0,35
Intercambiador | H-103 Agua a 15°C 0,0039
Intercambiador H-104 Agua a 15°C 0,062
Intercambiador H-105 Agua a 15°C 0,35

Reactor R-101 Agua a 15°C 0,14

También se requieren 0.15 kg/s de vapor de agua a 10 bar para la T-101.

Ningun equipo necesita una cantidad excesiva de servicio, y tampoco hace falta

implantar un equipo de frio, ya que con el agua a 15°C es suficiente.

Tabla 8.4 - Coste Anual de Servicios

Tipo Gasto Anual [€/afi0]
Agua 15°C 108.173
Vapor 2,8 bar 181
Vapor 14 bar 4.762
Electricidad 6.716
Total 119.834
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El coste de los equipos se detalla en la Tabla 8.5:

Tabla 8.5 — Coste de los equipos

Tipo | Nombre| Cp | Fu | Fo | Fam | | Coste $(2004)
Intercambiadores
Intercambiador H-101 2500 1 1,2 4 10000
Intercambiador H-102 1500 1 1,2 4 6000
Intercambiador H-105 2000 1 1,2 4 8000
Intercambiador F-102 2000 1 1 3 6000
Intercambiador F-103 2300 1 1 3 6900
Intercambiador R-101 800 1 1,2 4 3200
Recipientes FeXFm
Recipiente A-101 4000 1 5 10 5 40000
Recipiente R-101 4000 1 5 10 5 40000
Recipiente T-101 2000 1 15| 45 1,5 9000
Recipiente F-102 4000 1 5 10 5 40000
Recipiente F-103 2000 1 1 4 1 8000
Recipiente F-101 4000 1 5 10 5 40000
Bombas
Bomba P-101 4000 1 |25| 55 22000
Bomba P-102 5000 1 123 5 25000
Bomba P-103 | 10000 1 123 5 50000
Compresores
Compresor C-101 | 12000 1 2,5 30750
Compresor C-102 | 10000 1 2,5 25300
Compresor C-103 | 20000 1 2,5 53000
Motores de los Compresores Cam
Motor MC-101 | 500 1,5 750
Motor MC-102 | 200 1,5 300
Motor MC-103 | 2000 1,5 3000
Total 423.150
Coste afio 2007 [€] 418.919

8.3 — Estudio del proceso con solo dioxido de carbono

Este estudio no estaba programado, puesto que la presioén de la zona supercritica se
acerca a los 400 bar, es mucha presion comparada con la de los otros procesos. No
obstante se ha querido comparar el estudio de la mezcla solvente-cosolvente con el caso
gue da las condiciones mas extremas de presién y de temperatura. En este caso la
separacion es sencilla, después del reactor se descomprime la mezcla de manera que el

hidrogeno y el didxido de carbono salen por cabezas y el aceite por colas.
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A continuacién se muestran los resultados econémicos:

Tabla 8.6 — Costes de los equipos

Tipo | Nombre| Cp | Fu | Fo | Fam | | Coste $(2004)

Intercambiadores

Intercambiador H-101 1500 1 1,6 4 5940
Intercambiador H-103 1000 1 1,1 3 2970
Intercambiador H-104 1200 1 1,1 3 3564
Intercambiador H-105 2500 1 1,1 3 7425
Intercambiador Reactor | 1500 1 1,6 4 5940
Recipientes FpXFum
Recipiente F-101 4000 1 16 30 16 120000
Recipiente F-102 2000 1 1,5 4 1,5 8000
Recipiente A-101 4000 1 6 13 6 52000
Bombas
Bomba P-101 | 10000 1 4 8 80000
Bomba P-102 5000 1 3 7 35000
Compresores
Compresor C-101 | 25000 1 2,5 65500
Compresor C-102 | 10000 1 2,5 25750
Compresor C-103 | 50000 1 2,5 132500
Motores de los Compresores Cam
Motor MC-101 | 2000 15 3000
Motor MC-102 | 500 1,5 750
Motor MC-103 | 5000 1,5 7500
Total 550129
Coste aflo 2007 [€] 544.629
Coste de los servicios [€/afio] 65.680

8.4 — Conclusion

El coste de los equipos es mayor que en los casos anteriores ya que se trabaja a alta
presion y el factor de presion Fp incrementa los costes de los equipos

considerablemente.
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9 - ESTUDIO ECONOMICO

9.1 — Introduccién

En los Anexos G y H se han calculado los costes de los equipos, nimero de trabajadores
necesarios, coste de materias primeras, etc. En este apartado se pretende hacer una
valoracion econOmica que permita decidir que proceso es econOmicamente mas
rentable. La planta piloto produce para todos los casos 2000 Tm/afio de producto el cual
se vende inicialmente a 1.75 €/kg. El producto se vende a la industria alimenticia.

9.2 — Determinacion de los costes

9.2.1 — Determinacion de los costes de inversion

Para determinar la inversion inicial de la planta piloto para los tres casos en estudio (con
cosolvente, sin cosolvente y con fraccion de solvente cosolvente), se han hecho
suposiciones y simplificaciones que afectan por igual a los tres casos, de manera que el
resultado final no pretende ser un valor exacto de alta confianza, sino que intenta
evaluar por igual los tres casos y decidir cual es el mejor econémicamente. Estas

simplificaciones y suposiciones son las siguientes:

- Se considera que el &rea de la nave donde dara lugar el proceso es la misma para

los tres casos.

- La produccion es constante en el periodo estudiado.
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9.3 — Resultados

Se considera que el precio de venta del producto es constante a lo largo del periodo
estudiado 1,75 €/Kg. Con lo cual vamos a obtener unos ingresos brutos de 3.578.400

€/afo por la venta del aceite hidrogenado. Los resultados se muestran en la Figura 9.1.

3800000
]

3300000

2800000

—e— Beneficio Anual
[€] 2300000 Inversion

— —e— Coste Produccion

1800000 -

1300000 -

o—
Py

800000 \ T T \
0] 20 40 60 80 100

% Molar de Hexano

Figura 9.1 — Resumen Economico
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9.4 - Seleccion del proyecto

VAN [€] —e— Sin Hexano
2000000

—=— Mezcla (solvente/cosolvente)

1500000
—&— Todo hexano

1000000

500000 -

0
-500000 -

-1000000 -

Interés (Tanto por uno)

Figura 9.2 — VAN frente a interés

Tabla 9.1 — Tabla Resumen

PROYECTOS Sin Mezcla Sin CO,
Cosolvente
Valor actualizado Neto | oo ocace | 157.33783¢ 599.024.67 €
VAN* =
Tasa Inte_lr_rlg d: Retorno 10.92% 8,68% 13.99%

* Para un i del 7% y un periodo de retorno de 5 afos.

i es la tasa de retorno.

Se creia que habia una mezcla que optimizaba al maximo el beneficio, sin embargo,

segun la Figura 9.2 la mezcla es el caso méas desfavorable econdmicamente.
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9.5 — Conclusion

El proyecto que da una tasa de retorno mas elevada es el caso sin CO,, todo hexano. El
caso mas desfavorable es una mezcla solvente-cosolvente. Para un interés del 7% es
mas favorable el caso con todo hexano, ya que es el que ofrece mayores beneficios.
Pero como se ve en apartado 10, el caso con sélo hexano es el que presenta un mayor
indice DOW.
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10 — CALCULO DEL INDICE DOW

10.1 — Introduccion

En este apartado se evaluara la seguridad del proceso de hidrogenacion con y sin
cosolvente, con la finalidad de poder demostrar la reduccion en el riesgo que conlleva
trabajar, en la hidrogenacion de aceites vegetales, con fluidos como el CO,, en lugar de

otros mas inflamables como el hexano o el propano.

El indice DOW de incendio y explosion [12] es una herramienta para la evaluacion del
potencial real de fuego, explosion y reactividad de las unidades del proceso y su
contenido dentro de una planta quimica. El indice DOW estima la probabilidad de que
se produzca un accidente. La aplicacion del método permite cuantificar numéricamente

los siguientes aspectos:

1. Un nivel de riesgo, que se establece mediante un valor numérico comprendido en un

rango de valores de entre 1 y 200.

2. El area de exposicion, identificada con un circulo de radio proporcional. El indice de
incendio y explosion que normalmente se sitla dentro del rango de 0-50 m. De esta
manera se puede deducir el alcance de una explosion y si afecta a la propia industria o a

las colindantes.

3. El maximo dafio probable, evaluado como el coste econémico del accidente debido a
la pérdida de instalaciones. Se evalta como una fraccion del coste de las instalaciones

afectadas por el area de exposicion.

4. El nimero de dias maximo probables de no disponibilidad, desde el momento del
accidente hasta que se puede volver a producir.

5. El dafio derivado por la pérdida de produccién, como producto de los dias de no

disponibilidad de la planta por el valor perdido de la produccion.
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Se calculard el IIE (indice de incendio y explosion) para tres casos distintos, con
unicamente dioxido de carbono, con una mezcla de solvente-cosolvente, y con solo

hexano.

10.2 - Resultados

Los resultados se muestran en la Tabla 10.1:

Tabla 10.1 - indice de incendio y explosion

Composicién Parametros Calculados
CASO | Hexano | COy H, Aceite FM F1 F2 F3 IHE
A 95 0 1 4 141 1,8 3,5 6,2 88
B 0 95 1 4 1 1,3 3,6 4,7 3
C 58 37 1 4 8,8 1,8 3,75 6,8 60

Aunque se han omitido algunos valores para calcular el indice DOW comunes a los tres
casos estudiados (debido a que no se tiene fisicamente la planta), se demuestra
claramente como el proceso con hexano puro es el que tiene un indice mas alto, se debe
a que el factor de material del hexano es de 16 (es un compuesto muy inflamable),
mientras que el del dioxido de carbono es cero. Sin embargo es dificil cuantificar el
riesgo que supone tener un proceso a 200 bar. Han de tenerse en cuenta otros riesgos,

gue aungue no se cuantifiquen numéricamente se describen en el apartado 11.

Se pretende cuantificar el dafio causado por una posible explosién. Con el IIE ya

calculado el procedimiento para calcularlo es el siguiente:

1- Célculo del radio de exposicion.
2- Calculo del factor de dafio.

El factor de dafio representa los efectos totales del fuego, mas los dafios de explosion
resultantes de la liberacion de energia de un combustible o de una sustancia reactiva,
causada por varios factores contribuyentes asociados con la Unidad de Proceso.
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Los resultados del radio de exposicion y del factor de dafio se muestran en la Tabla
10.2.

Tabla 10.2 — Tabla resumen

Radio exposicion | Area afectada Factor de
%Cs en moles IHE , .
[m] [m?] dafio
0 3 2 13 0.1
60 68 17 907 0.2
100 87 22 1520 0.45

El caso con s6lo hexano seria el mas castigado en caso de explosion, un 45% de la
instalacion y un area total de 1520 m? se verfan afectados. Los efectos podrian ser muy

graves, ya que podria afectar a industrias vecinas en caso de accidente.
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11 — SEGURIDAD EN OPERACIONES CON FLUIDOS
SUPERCRITICOS

11.1 — Introduccion

Muchas operaciones con fluidos supercriticos presentan problemas especificos que se

han de tener en cuenta segun Perrut [13]:

1- Problemas mecanicos: alta presion (ruptura, corrosion...)

2- Peligros termodindmicos (BLEVE, cavitacion de la bomba...)

3- Peligros quimicos (corrosién, productos, N,O, cosolvente...)

4- Peligros biologicos (CO,, cosolvente, bio-materiales...)

5- Peligros externos (fuego, fallada eléctrica, fallada del sistema de control...)

La seguridad se ha de tener en cuenta en todo momento: disefio de los equipos, edificio

e instalaciones, operaciones, inspecciones, mantenimiento...

Pero la clave estd en un buen equipo de profesionales, y que nunca caigan en “trampas”,

entre las que se pueden destacar:

Nunca decir “sobra un tornillo”, una tuerca que no esta en su sitio puede ser el indicio

de un grave accidente.

Nunca modificar el equipo sin el consentimiento del fabricante y nunca introducir

nuevos elementos sin experimentos previos.

Ser prudente después de la descompresion del recipiente, esperar algunos minutos antes

de abrir la valvula de descompresion.
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No obstruir respiraderos de los equipos.

Siempre se ha de pensar en qué pasaria si falla la electricidad, algin equipo, etc. En

caso de fallada ningun peligro ha de ocurrir.

11.2 - Conclusion

La tecnologia supercritica es potencialmente peligrosa y no debe ser usada por
principiantes, se ha de evitar el “home-designed & home-made” ya que el equipo
seguramente no incorporara todo la seguridad requerida. Es extremadamente importante
que los operadores sean entrenados por especialistas antes de trabajar con fluidos
supercriticos. Un intercambio de informacion entre el fabricante y el usuario debe ser la

Ilave para una operacion fiable y segura.
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12 - IMPACTO AMBIENTAL

12.1 - Caracteristicas ambientales del proyecto

En la etapa de identificacion de las caracteristicas ambientales del proyecto se han de

analizar los elementos que puedan interaccionar ambientalmente con el medio.

12.2 - Inventario de emisiones

Los instrumentos basicos para realizar un inventario de emisiones son: el diagrama de

proceso y los balances de materia y energia. A continuacién se muestra el inventario:

Emisiones atmosféricas: el proceso de hidrogenacion de aceite de girasol en
condiciones supercriticas evita emisiones contaminantes en comparacion al
procedimiento actual. Las posibles emisiones de gases serian pequefias y so6lo
contendrian didxido de carbono e hidrégeno. EI CO; es un gas de efecto invernadero,
pero en este proceso la emisiones a la atmosfera son minimas ya que se recicla en su

mayoria.

Aguas residuales: el proceso propuesto no consume agua, pero Si se usa agua en la

refrigeracion y limpieza de los equipos.

Generacion de residuos: en este proceso se intenta reciclar todas las corrientes, de
manera que se minimiza la generacion de residuos. No obstante, la planta genera

residuos debidos a embalajes, residuos generados por los equipos, etc.

Puntos de ruido: Las bombas y compresores seran los principales puntos de ruido, pero
el dicho ruido no superaré los limites de la planta.
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12.3 - Valoracion de impactos

Para estudiar los posibles impactos sobre el medio ambiente de un proyecto, es
necesario analizar por separado la fase de construccion, la fase de operacion y fase de
desmantelamiento. Este estudio por separado es debido a que las tres fases son muy
diferentes. El presente proyecto sélo tiene en cuenta la fase de operacién. Este proyecto
tiene un impacto ambiental poco significativo para el medio ambiente, los productos y
materias primeras no son muy contaminantes, excepto el cosolvente, que merece un
trato especial. Para las personas ya se han comentado los riesgos en el apartado anterior.
La Tabla 12.1 muestra un resumen de los impactos asociados al proyecto y su

valoracioén:

Tabla 12.1 - Resumen de la valoracién de los impactos

Impacto sobre el medio Valoracion
Nivel de contaminantes atmosféricos Nulo
Generacion de residuos solidos Minimo
Impacto por vertido de sélidos Minimo
Efectos sobre la salud por la emision de contaminantes Nulo
Efectos sobre la vegetacion ubicada en la planta Nulo
Efectos sobre la vegetacion por emision de contaminantes Nulo
Efectos sobre la fauna ubicada en la planta Nulo
Efectos sobre la fauna por emision de contaminantes Nulo
Impacto por emision de gases de efecto invernadero (CO,) Minimo
Alteracion del paisaje Minimo
Contaminacion de los recursos hidricos Minimo
Uso de recursos hidricos Minimo
Ruido Minimo
Olores Minimo

El proceso supercritico propuesto respeta mas el medioambiente que el proceso

discontinuo actual.
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13 — CONCLUSION FINAL

La tecnologia supercritica estad en continuo estudio, principalmente por el aumento de
solubilidad del solvente en estas condiciones de presion y temperatura. En particular la

hidrogenacion de grasas es un tema que cada vez preocupa mas a la sociedad.

En este proyecto se ha hecho un estudio de la reaccion de hidrogenacion, para lograr el
minimo del isbmero trans, y de estearico, en condiciones supercriticas. La temperatura

ha de ser baja para favorecer la formacion de trioleina y no la de trans.

Desde un punto de vista quimico, las velocidades de las reacciones aumentan gracias a
la mejora de los fendbmenos de transporte del hidrogeno hasta el catalizador que se

produce con un solvente en estado supercritico.

Otro aspecto importante a tener en cuenta es el medioambiente. La separacion del
solvente en estado supercritico es sencilla y facilmente reciclable, haciendo minima la

generacion de residuos.

Al calcular el indice DOW se ha visto que el proceso usando Unicamente solvente
presenta un valor alto, y se ha propuesto el uso de CO, para disminuir el riesgo. Al
introducir CO; la presion aumenta y hace que la inversion sea mayor. Se cree que hay
una mezcla optima entre solvente y cosolvente que tenga el equilibrio deseado entre

economia y seguridad.

Entre los tres casos estudiados queda presente que el mas econdmico no es el mas
seguro. Pero esto no tiene que ser un impedimento para llevar a cabo este proceso. Si la
planta cumple la ley, la normativa y se toman todos los cuidados necesarios, no tiene
por qué haber ningun accidente, y puede tener lugar el proceso de manera segura. Con
lo cual el proceso usando solo hexano sera el que nos dé un beneficio mas grande. Se ha
visto que no hay una mezcla 6ptima con la que se pueda obtener un maximo beneficio,

en contra de lo que se pensaba al iniciarse el proyecto.
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En un futuro cercano sera necesario que la industria de la alimentacion ponga en
funcionamiento nuevas tecnologias para reducir el contenido de trans de sus productos
sin tener que alterar o modificarse su coste y para tal de cumplir con la legislacion. En
este proyecto queda demostrado que el proceso de hidrogenacion de aceite usando
tecnologia supercritica puede ser una opcién a tener en cuenta a nivel industrial para

sustituir el proceso convencional.
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