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Resum

L’'objectiu de la memoria és l'estudi de les consequéncies a nivell de sostenibilitat que
suposaria substituir la produccié d’un dels sis batchs que es realitzen en una planta
discontinua d’hidrogenacié d’oli de gira-sol per una nova planta d’hidrogenacié supercritica
de la mateixa capacitat de produccié.

La planta actual té una capacitat de 76440 tones l'any, és a dir, cada batch produeix 12740
tones I'any. La nova planta continua supercritica tindra una capacitat similar, i aixi es podran
comparar les incidencies dels consums de matéries primeres, aigua, energia, toxicitat,
contaminacio6 i seguretat d’ambdos processos.

Per tant, la idea és veure quins son els resultats obtinguts, tant pel que fa a la produccié d'oli
com a la ecoeficiéncia del procés, per a poder estudiar la viabilitat del canvi.

Els resultats demostren que el procés supercritic genera menys emissions de gasos d’efecte
hivernacle i és menys toxic, pero la inversio inicial de la planta es recuperaria al cap de 7

anys i no al cap de 3, com en el cas del seu equivalent en batch.

Com a conclusié final de I'estudi, és viable incorporar la nova planta continua supercritica
substituint la produccié d’'un dels batchos de la nostra planta discontinua sempre que la nova
planta compleixi totes les normatives de seguretat requerides i tinguem molt clar el proposit

de portar a terme un procés més sostenible a nivell mediambiental, perd menys rentable.
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1. Introduccié: Plantejament del problema

La situacié que es presenta en aquesta memoria és la d’'una planta batch d’hidrogenacio
d’olis vegetals ja existent, amb una carrega per lot de 30000 kg d’oli que realitza en 6 batchs i
4 reactors d’hidrogenacio.

L'objectiu de la memodria és analitzar les consequéncies de substituir la produccié d’'un
d’aquests sis batchs, és a dir, un sisé de la produccio (aprox. 12000 tones/any) per un procés
d’hidrogenacié continu supercritic que es dura a terme en una planta de prova extrapolacio
de la que es va dissenyar ara fa un any per a una capacitat de 1000 tones/any.

Per tal de fer més comparables els dos processos, ja s’ha optimitzat la produccié per a la
planta discontinua existent, basada en el model tradicional batch ‘Case Study 113,
mitjangant la reutilitzacié dels equips i treballant amb un cert desfasament entre les diverses
operacions. Aixd ens permetra gaudir d’'un temps de cicle per lot de producte molt més
reduit.

Per a aix0, la planta discontinua realitza dos batchs en paralllel en dos reactors
independents mentre els altres dos reactors estan en fase de reaccid; quan els dos primers
acaben, l'oli procedent d’ambdds reactors ja pot passar a un dels dos filtres, i aixi
successivament. Posteriorment es veura amb més detall. La filtracié és I'etapa que determina
el temps de cicle per a un lot, ja que és la que dura més.

Per tant, només cal disposar de 4 reactors d’hidrogenacié i dos filtres per poder dur a terme 6
batchs per lot, que amb un temps de cicle de 180 min (3 hores) déna una produccié de 9555
ka/h.

La idea del projecte és, consequentment, substituir aproximadament un sisé d’aquesta
produccié d’oli per la nova planta continua supercritica i veure quins son els resultats
obtinguts, tant a nivell de produccié d’oli com mediambiental, per a poder estudiar aixi la
viabilitat del canvi.

Amb dita finalitat, s’estudiaran els dos processos per separat i posteriorment es compararan
fent servir uns Indicadors de Sostenibilitat que tindran en compte els consums de matéries
primeres, d’energia i d’aigua, aixi com també la toxicitat, les emissions al medi i la seguretat.
Per ultim s’analitzaran també els costos de cada procés per unitat de producte.
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2. Utilitzacié de les mesures de sostenibilitat per a

la guia de decisions

L'estudi de la sostenibilitat busca la integracié dels interessos mediambientals, socials i
econdomics dintre de les estratégies de millora de la produccié. Tot i que la sostenibilitat pot
expressar-se en molts termes, la seva premisa fonamental és que els beneficis econdmics

estan inexcrutablement units a la salut del medi ambient i dels ciutadans.

Per tal de posar aquest concepte en practica, es requereix primer la identificacié d’indicadors
de sostenibilitat mesurats per unitat de producte produit, per tal de determinar si s’esta

portant realment a terme algun progrés.

El desenvolupament d’indexos que relacionin I'actuacié econdmica i mediambiental per als
processos de produccidé és una manera excellent per a moltes empreses de comencgar a
incorporar el concepte de la sostenibilitat en la presa de decisions. Aquesta idea es coneix
com “eco-eficiéncia”. La estratégia de gestié que incorpora la eco-eficiéncia es basa en crear
més valor amb menys impacte. Aix0 permet uns processos de producciéo més eficients i la
creacid de millors productes i serveis, mentre que es redueix I'is de recursos, residus i

contaminacio al llarg de tota la cadena de valors.

Les mesures de sostenibilitat han d’estar dissenyades per a reunir els seglents criteris:

e Simplicitat: que no requereixin grans quantitats de temps o diners per a portar-les a

terme.
 Utils en la gesti6 de la presa de decisions i rellevants en els negocis.

e Comprensibles per a una gran varietat d’audiéncies, des dels que operen a finances

als de planificacio estratégica.
e Efectives en els costos en termes de recollida de dades.

e Reproduibles: que incorporin normes de decisié que produeixin resultats consistents i

comparables.

o Robustes i fiables: que indiquin progrés cap a la sostenibilitat quan la millora s’ha

portat realment a terme.
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e Acumulables en la supply chain (cadena de proveidors) de manera que es puguin

utilitzar més enlla de la linia particular per a la qual es van calcular.

e Protectores de la propietat de la informacié: prevenint que es descobreixin els calculs

d’informacio confidencial.

2.1. Construccio de la meétrica dels indexos

Els cinc indicadors basics de la sostenibilitat sén:

* index de Matéria (consum de matéries primes)

* index d’Energia (consum de combustible)

* [ndex de consum d’Aigua

» index d’emissions Toxiques

* index d’emissions Contaminants

= index d’Incendi i Explosio (seguretat)
Només es prenen sis indicadors ja que les mesures que incorporen massa components sén
menys versatils i Utils per a fer comparacions a través dels productes i de les industries. Per
tant, més val disposar d’un conjunt de mesures simples i facilment aplicables, i després, si es

desitgen mesures complementaries per a industries més especialitzades, construir-les (com

ara les emissions de gasos d’efecte hivernacle).

Cada index es construeix com una fraccio relativa d’'un impacte, ja sigui de consum de
recursos com d’emissions contaminants, en el numerador, i una representacio de la sortida,

en termes fisics o financers, al denominador.

Mesures per a la tercera dimensié de la sostenibilitat, I'efecte social, poden es poden

incorporar.

Les tres unitats de sortida més freqiientment utilitzades son: massa de producte, euros de
beneficis, i euros de valor afegit. Aquests denominadors produeixen uns indexos que son
utils a nivell d’operacions de planta, aixi com des del punt de vista de la planificacio

estratégica.
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Aqui es fara servir la massa de producte com a unitat de sortida (output), expressada en

quilograms d’oli hidrogenat produit.

La utilitzacio dels indexos com a indicadors de la sostenibilitat segueix la simple llei de que
com més baix és el valor de I'index, més efectiu és el procés. Un index més baix indica, o
que l'impacte del procés és menor (el numerador és meés petit), o que la sortida del procés és

major (el denominador és més gran).

2.2. Calcul dels indexos

2.2.1. index de Matéria

L’index material s’expressa en quilograms de materia prima d’entrada perduda, és a dir, no
convertida en el producte desitjat o que no intervé en la reaccid, per unitat de sortida. L’aigua
i 'aire no estan inclosos en el calcul de I'index de matéria a no ser que I'hidrogen o I'oxigen
de l'aigua o de l'aire esdevinguin part de la composicié molecular del producte. En aquests
casos, el requeriment estequiometric d’hidrogen o d’oxigen esta inclos, el que assegura que

lindex de matéria sigui positiu.

2.2.2. index d’Energia

L’index d’energia s’expressa en kg de combustible per unitat de producte de sortida. Es una
mesura de I'energia de combustible neta consumida per a produir els requeriments de calor i
de poténcia per al procés. Les entrades d’energia al procés inclouen gas natural, fuel-oil,
vapor i electricitat. Llavors, els quilograms de vapor o els kilowatts-hora d’electricitat que
consumeix el procés son convertits en energia combustible fent servir les eficiéncies en la

generacio de vapor i en la generacio i transmissio de poténcia.

Si una certa quantitat de vapor o d’electricitat fos exportada del procés, aixd quedaria reflectit

en la métrica restant I'energia exportada de 'energia total consumida pel procés.

Aquest index és un dels més importants, ja que recull millores en el procés, com ara els

processos d’integracio energética, d’optimitzacio en la recuperacio del calor, o una millora en
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la capacitat de produccié. També reflexa millores d’eficiéncia en la generacié de poténcia i

vapor mitjangant tecnologies com la cogeneracio.

Per a processos on es recupera més energia de la que es necessita per a portar a terme les
operacions unitaries, per exemple a partir d'una reaccié exotérmica, I'energia fuel neta
consumida és negativa. Tot i que els indexos negatius s6n mesures utils, el seu valor com a
indicadors esta limitat. La comparacié entre un index negatiu i un de positiu encara segueix
la llei de que com meés baix sigui millor; per tant, un index negatiu és millor que un de positiu.
La comparacié entre dos indexos negatius amb denominadors massics déna una indicacié
fiable del procés més favorable. No obstant, una comparacié entre dos indexos negatius
amb denominadors financers podria resultar enganyosa, ja que l'index semblaria que

millorés (més negatiu) quan els beneficis o el valor afegit disminuis.

2.2.3. index de consum d’Aigua

El consum d’aigua s’expressa en quilograms d’aigua fresca consumida, excloent I'aigua de
pluja, per unitat de sortida. Aquest index inclouria I'evaporacio i les pérdues de la torre de
refrigeracio, el vapor d’aigua que va cap a l'atmosfera, l'aigua perduda a través del
tractament d’aigles, i 'aigua perduda a través del terreny per infiltracié. L'aigua de pluja no

s’inclou perqué depén de la zona on tinguem la nostra planta.

2.2.4. index d’emissions Toxiques

Les emissions toxiques s’expressen en quilograms de material tdxic emesos pel procés per
unitat de sortida de producte. Els productes quimics es consideren toxics si a la llista de la
U.S. EPA sén considerats productes quimics que cal que siguin catalogats en I'lnventari de
Quimica Toxica (Form R), en la Seccié 313 del Pla d’Emergéncia del “Community Right-to-
Know Act”.

Les emissions d’agents contaminants com els definits en el “Clean Air Act” també han d’estar
incloses en aquest index.
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2.2.5. index d’emissions de Contaminants

Les emissions de contaminants s’expressen en quilograms d’agents contaminants emesos

pel procés per unitat de sortida.

Es podria citar un altre index, el de les emissions de gasos d’Efecte Hivernacle, que
s’expressaria com quilograms de dioxid de carboni equivalents emesos per unitat de sortida
de producte, perd com ja s’ha dit abans, es consideraran sota la categoria d’emissions de

Contaminants.

Aquest index cal que inclogui l'equivalent de dioxid de carboni emés en cremar el
combustible que es necessita per a generar I'energia del procés. Les emissions de dioxid de
carboni resultants de la generacié d’electricitat i vapor estan incloses en aquest index, tot i
que aquestes emissions tenen lloc fora de I'abast del procés quan I'electricitat o el vapor sén
adquirits i no generats a la planta. Aixi s’evita la falsa aparenca de que I'energia adquirida

crea menys emissions que l'electricitat que és generada a la mateixa planta.

Les emissions contaminants de CO, (dioxid de carboni) a 'atmosfera, que tant contribueixen
a lescalfament global del planeta i al canvi climatic, generen per cada kilowatt-hora
d’electricitat, 'emissié d’aproximadament 1 kg de CO, en la central termica on es crema

carbo o petroli per a produir aquesta electricitat.

2.2.6. index d’Incendi i Explosié (seguretat)

Sera explicat en I'apartat de Seguretat d’aquesta memoria.

2.3. Aplicacions dels indexos de sostenibilitat

2.3.1. ‘Benchmarking’ (Instruments per a la gestié de processos)

El Benchmarking no és un simple analisi de la competéncia; es limita a comparar amb els
millors. Es diferent de la tipica "imitacid" dels productes d’altres, ja que pretén superar-los no

nomeés limitant-se a reduir costos en comparacié amb els costos dels altres.
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La utilitzacié dels indexos de sostenibilitat per a aquesta finalitat permet als encarregats del
procés determinar en quin punt es troben les millors oportunitats per a la optimitzacio de les

operacions que es porten a terme en la planta.

2.3.2. ‘Tracking’ (seguiment del procés)

L’habilitat de mesurar el progrés al llarg del temps és molt important per a I'éxit de les
iniciatives de sostenibilitat. Els indexos proporcionen un mitja efectiu per al control a 'hora de
saber com esta progressant la companyia en les arees principals d’impacte i per poder

comunicar aquesta informacié a una gran varietat d’audiéncies.

La utilitzacié de la métrica completa, és a dir, fent servir els tres denominadors que s’han
esmentat per als indexos, proporciona un conjunt de dades molt utils per a la mesura del
progrés des de diferents perspectives. Els indexos calculats amb els denominadors financers
incorporen informacio relativa al preu de venda del producte i al cost de produccid, informacio

important sobre el rendiment per a posteriors decisions estratégies de negocis.

Els indexos calculats com a impacte per quilogram de producte proporcionen una informacio
que és funcié directa de les operacions del procés. Aquests indexos sén especialment
valuosos per a la presa de decisions centrada en I'actuacié ambiental i en les millores del

procés. Es la que s'utilitzara en aquesta memoéria.

2.3.3. Avaluacio de processos

Els indexos son una eina de suport per a prendre decisions quan s’avaluen processos
alternatius per a la fabricacié d'un producte determinat. Provant I'efecte d’'un nou procés en
cadascun dels indexos, revela quins soén aquells impactes que poden reduir-se perqué
poden suposar riscos elevats. Per tant, els indexos proporcionen un mitja senzill
d’identificacié de contratemps, abans de que esdevinguin problemes majors.

El fet de comparar els indexos per a diferents processos serveix per a remarcar aquelles
arees, com ara una intensitat elevada d’energia o d’emissions tdxiques, que suposen riscos
potencials.
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2.3.4. Cadena de Proveidors (Supply Chain)

Una caracteristica important dels indexos és que son acumulables en la cadena de
proveidors, és a dir, que poden ser combinats o ‘apilats’ sobre la série de processos que la
conformen a I'hora de calcular 'impacte mediambiental per quilogram de producte.

2.3.5. Calcul dels indexos per a Instal-lacions

L’avaluacié del funcionament de les instal-lacions pot identificar quines practiques ofereixen
un funcionament més oOptim per unitat d’entrada. La informacié també pot ser util per a
identificar les instal-lacions que requereixen una millora o, en alguns casos, fins i tot ser
clausurades per ser massa obsoletes o ineficients.

24, Meétode de I’Eco-eficiencia segons BASF

A la magnitud dels costos, com a part de la sostenibilitat, se li déna el mateix pes que a la
magnitud mediambiental en el métode d’eco-eficiéncia emprat per la companyia BASF.

Els indexos que es consideren a I'hora d’analitzar la sostenibilitat de productes i processos
son els seguents:

e Consum d’Energia primaria
e Consum de Matéries primes
e Emissions
e Potencial de Toxicitat
e Potencial de Risc
e Usdel'Area
Com es pot observar, no es té en compte el consum d’aigua separadament de les matéries

primeres i, en canvi, s’introdueixen dos indexos nous: el Potencial de Risc i I'Us de I'Area.
Anem a descriure’ls breument.

e Potencial de Risc: L'objectiu a analitzar esta sempre en la severitat dels danys que
pot causar una operacio, multiplicada per la probabilitat de que es produeixi. En el
Potencial de Risc, els danys que es consideren sén tots aquells que es poden
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atribuir, per exemple, a reaccions fisiques o quimiques. Exemples podrien ser perills
d’'incendi o explosio i accidents de transport.

e Us de I'Area: L’area no es consumeix com una matéria prima, perd depenent del
tipus, de I'abast i de la intensitat de I'Us, les arees poden canviar tan radicalment que
poden deteriorar-se o fins i tot ser destruides, privant-les de la seva capacitat per dur
a terme les seves funcions. Apart de la pérdua directa de sol fertil, hi ha una série de
impactes consequients, com ara la reduccié dels ecosistemes, la pérdua d’espai vital
per a la fauna i flora, etc.

Aquests dos ultims indexos ja es tenen en compte d’alguna manera en l'index d’Incendi i
Explosid i en el calcul del Factor de danys i del Radi d’exposicid.

Sabem, perd, que el procés continu supercritic t& un potencial de risc molt més elevat
que el procés discontinu degut a la hidrogenacio en alta pressio.

2.4.1. Normalitzacio i concepte de la Petjada Ecologica

Un cop normalitzades totes les emissions, els valors que s’obtenen haurien de recollir-se en
alguna mena de grafic.

La BASF ho fa en 'anomenada “petjada ecologica”, tal com es pot veure a la figura:

Energy consumption ~8- Aqueous Coating
-4~ 2 C-PU Coating
~e- AC-Coating
-*- NC-Coating
—* UV-Coati

Raw materials

consumption Emissions into

air, water, ground

1,0 = worst position
better numbers <1

Risk potential Toxicity potential
Environmental fingerprint for alternative curing systems.

OPrimer B Coating M Stain [0 Machinery (] Personnel costs B Energy

Fig 1. Exemple de Petjada Ecologica segons BASF
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En aquest tipus de diagrama es poden apreciar els avantatges i els inconvenients
mediambientals de les alternatives considerades en comparacié relativa d'unes amb les
altres. L’alternativa que quedi més allunyada de I'origen, amb un valor més proper a 1 és
I'alternativa menys favorable en la categoria en questio.
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3. Hidrogenacié Selectiva d’Olis Vegetals

La hidrogenacié d'olis és un dels processos comercials d’hidrogenacio pioners. Uns quants
anys després de que Sabtier demostrés que els dobles enllagos en els hidrocarburs lleugers
podien ser hidrogenats en la fase vapor utilitzant catalitzadors de niquel o altres metalls
nobles, W.Normann va patentar (1902) un procés d’hidrogenacio en fase liquida per a olis i
greixos. Es va construir una planta a Anglaterra el 1907, i Procter and Gamble obtingué els
drets de la patent de Norman el 1911. Amb els anys, la produccié d'olis i greixos comestibles
ha anat en augment, amb els productes d’origen vegetal com la margarina dominant el camp

que abans ocupava la mantega o la manteca.

Olis com el de llavor de cotd, soja i blat de moro sén hidrogenats per tal de reduir el color i
I'odoritzacio, millorar I'estabilitat i incrementar el punt de fusié, amb la finalitat d’obtenir un

producte solid o semisolid a temperatura ambient.

Pero cal comentar que el procés d'hidrogenacid que pateixen les margarines causa una
pérdua nutritiva respecte a la matéria prima, ja que es perden acids grassos essencials, com
el linoleic, i es formen els acids trans (acid elaidic), que s6n menys saludables i del tot

prescindibles.

En '’Annex A es troben detalls de procés aqui omesos.

3.1. Les margarines

La margarina és una emulsid solida i extensible que s'obté mitjangant procediments
industrials a partir d'olis i greixos d'origen vegetal o bé a partir de greixos d'origen animal i
vegetal mesclats. Segons la legislacio només es pot denominar margarina aquella que tingui
entre un 80 i un 90% de greix. A més a més, el mercat exigeix margarines amb poc contingut
de trans-insaturats, fet que ha obligat a desenvolupar treballs d'investigacié sobre sistemes

catalitics més selectius per a baixar la quantitat d'aquest tipus d'isomers.

Aquests isdmers trans es creen durant les reaccions quimiques, com per exemple l'oxidacio
que intervé durant I'extraccié de l'oli, el refinat, 'emmagatzematge o la hidrogenacio. Els

isomers trans tenen punts de fusid més alts que els cis. Aquesta caracteristica fa que els
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isomers trans alterin I'estabilitat t&rmica de les estructures cristal-lines i també la textura dels

productes.

Els olis vegetals que s'utilitzen com a matéria prima per a elaborar margarina contenen acids
grassos saturats, com l'estearic, i acids grassos insaturats, com l'oleic o el linoleic. Aquest
ultim és un acid gras essencial per al nostre organisme. Els acids grassos insaturats sén més

saludables per a I'organisme que els saturats, que es consideren perjudicials.

Diversos investigadors cientifics adverteixen als consumidors del potencial risc derivat d'una
alta concentracio a la nostra dieta dels greixos trans. Actualment el limit maxim recomanat és
del 10%.

Es troba tot explicat més ampliament en ’Annex B.

3.2. Generalitats del procés d’hidrogenacié

La quimica de la produccié de margarina, shortening, greix de pastisseria, i oli per cuinar és
molt complexa. Els olis i greixos sén mescles de components. Els greixos naturals sén
mescles de triglicérids, que son esters d’acids grassos i glicerina.

R1COOCH;

|
R.COOCH

|
RsCOOCH;,

on R4C, R,C, i RsC representen la cadena de carboni de I'acid gras original. Aquests sén

sobretot cadenes lineals amb un nombre parell d’atoms de carboni.

El greix natural o oli és una barreja complexa amb longituds de cadena variables i grau de
saturacioé (saturats i mono, di i poliinsaturats). Les longituds de cadena varien entre 4 i 24

atoms de carboni, amb longituds de 16 i 18 com les més freqlients.

Els olis i greixos comestibles es composen principalment de triglicerids, que son esters

formats per 3 acids grassos monocarboxilics i glicerol.
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Fatty Acid Structure MP, °C BP, °C

Stearic 69-70 383

(octadecanoic) CH,(CH,),,COOH

Elaidic CH;(CH,);CH, H 44-95 234
(trans-9-octadecenoic) j /

H CH,(CH,)COOH
Oleic H 4 (pure) 286 (pure)

(cis-9-octadecenoic) 16 (commercial)

T

CH;3(CH,)sCH, CH,(CH,),COCH
Linoleic H H H H -5 202
(cis,cis 9,12-octadecadienoic) \ / \ /
CH3(CHy); = (CH,),COOH
1/ \H

Linolenic CH.CH. CH
(cis,cis,cis-9-12-15 wricnoic) ’ i :/ 2 ‘/CH3> ACHACOOH)
H H H H H H

Taula 1. Acids Grassos

Els acids grassos C-18 sén els components dominants dels triglicérids en la soja, blat de
moro, i olis de girasol. En la taula seglent es troba I'index de iode i el punt de fusi6 dels acids

grassos C-18 i els corresponents triglicérids.

Properties of C-18 Fatty Acids

Free Acids Triglycerides
Acid Symbols C=C v MP, °C v MP, °C
Linclenic LNC,,, 3 273 -11 261.6 -24
Linoleic LOCy, 2 181 -5 173.2 -13
Oleic 0C,, 1 90 16 86.0 5
Elaidic E Cy, 1 90 44 86.0 42
Stearic S Cip 0 0 70 0 73

Source: Fais and Oils Hydrogenation Manual, Engelhard Corp., Iselin, NJ 1992, reprinted by permission.

Taula 2. Propietats dels Acids Grassos C-18

Els acids grassos de triglicérids naturals amb insaturacié es formen en la isomeria cis, i els
dobles enllacos multiples queden aillats a qualsevol costat d’'un grup metile. De fet, la
hidrogenaci6 pot causar la isomerizacié cap a una configuracio trans i també dobles enllagos
conjugats. A més, la hidrogenacié satura els dobles enllagos selectivament quan les

condicions d’operacié sén controlades i es fa servir un catalitzador selectiu.
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La Taula 2 mostra 'efecte de la saturacio en 'index de iode i en el punt de fusié. L'index de
iode es defineix com els grams de iode que reaccionen amb un gram de greix fins a saturar
tots els dobles enllagos existents, i és una mesura directa de la insaturacioé en qualsevol punt
del procés d’hidrogenacid. Per tant, és una mesura de la insaturacio de l'oli verge o dels seus
components. Es pot observar també que el punt de fusié augmenta aixi com augmenta la
saturacié (IV més baix) i també amb la isomeritzacié de la configuracioé cis a trans (oleic —
elaidic). Per tant, per a una eleccié6 adequada de catalitzador i condicions d'operaci6, és

posible arribar a les propietats desitjades per a una produccio determinada.

La hidrogenacio o la hidrogenacié parcial també estabilitza el producte resultant per a evitar
que es faci malbé degut a les reaccions d’'oxidaci®6 que es produeixen quan és
emmagatzemat. Aquestes reaccions trenquen la cadena d’hidrocarbur, produint aldehids
volatils insaturats que provoquen olors i sabors desagradables. Com que un grup metile
entre un doble enllag és reactiu, es creu que aquesta posicié és favorable per a que es
produeixi I'oxidaci6. Com que l'acid linoleic té tres dobles enllagos i dos grups metilé
relacionats, sembla ldgic que aquest acid gras és el causant principal. S’assoleix un temps
maxim d’emmagatzematge molt millor disminuint el contingut d’acid linoleic a través de la
hidrogenacié. La diferéncia en els nivells d'oxidacio relatius dels diferents acids grassos

confirmen aquesta conclusié empirica (estearic = 1, oleic =10, linoleic = 100, linolénic = 200).

3.3. Detalls de procés

3.3.1. Quimica

Les reaccions quimiques que tenen lloc en la hidrogenacié d’oli comestible estan molt
infuides per processos de transport normalment associats amb els sistemes de catalitzador
gas-liquid-solid. Aquests processos han de ser identificats per tal d’entendre els resultats

definitius del procés de reaccio. Etapes:
o Transferéncia de reactants cap a la superficie exterior del catalitzador
e Transferéncia als porus de catalitzador

e Quimisorcié i reaccio en la superficie activa de catalitzador
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3.3.2. Catalitzadors

Tot i que la hidrogenacio d'olis i greixos s’ha fet sempre en llits fixos, la majoria de les plantes
utilitzen sistemes de catalitzador en suspensio (‘slurries’) que operen continuament o en

mode batch.

El niquel és el catalitzador escollit per la majoria de productors degut al seu baix cost,
activitat, i relativament baixa sensibilitat a molts enverinaments comparat amb els
catalitzadors de coure o pal-ladi. El niquel té sovint un suport de Kieselgur, perd també

s’ofereixen altres suports, com la silica-alumina, que afavoreix les reaccions isomériques.

Les mides de les cristal-lites de niquel distribuides a través del catalitzador son de 50-100A
de grandaria, i I'area total de superficie de particula és de 200-600 m?g amb 20-30% de
niquel actiu. El catalitzador ha de ser filtrat del producte, i la mida de les particules ha d’estar
dintre d’un rang que afavoreixi una filtracio eficient.
Catalitzadors tipics: Contingut en niquel: 18-25%

Support: 5-25% (Kieselgur)

Oli endurit: resta

Proveidors: United Catalysts, Engelhard, Celanese, Synetix.

El catalitzador és reduit en sec pel fabricant i encapsulat en un oli endurit protector (50°C).
Estan en varies formes: gotetes, pastilles, flocs o boletes, totes amb el recobriment protector.
Quan soén introduides en el reactor, el recobriment es fon i allibera les particules de
catalitzador activades. El niquel, tot i el baix cost i la bona activitat comparat amb altres

metalls, presenta l'inconvenient de I'alta toxicitat.

Des del punt de vista de la selectivitat i de la disminucié de la produccié d'isomers trans, el
plati i el pal-ladi sén catalitzadors de major qualitat en comparacié amb el niquel. Aquests
catalitzadors reaccionen a temperatures més débils (50-89°C) en comparacié amb les de

niquel (150-220°C), oferint aixi un estalvi d'energia important.

Un estudi sobre diversos catalitzadors suportats, ha permés definir les comparacions
seglents des del punt de vista de: l'activitat: Pd>Rh>Pt<Ir>Ru; la migracié dels dobles
enllacos: Pd>Rh>Ru>Ir>Pt; la isomeritzacid cis-trans: Pd>Rh>Ru>Ir><Pt; la selectivitat:
Pd>Rh>Pt>Ru>>Ir.
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La industria segueix buscant catalitzadors amb els que es pugui treballar en condicions
d'operacié més suaus i produeixin menys isomers trans. Sembla que els catalitzadors de

pal-ladi siguin els millors en aquest sentit.

El catalitzador sovint és reutilitzat. De fet, si hi té lloc una filtracié exitosa, I'activitat en el
comengament del segon Us pot ser millor que quan el catalitzador és fresc. Malgrat aixo, I'is

continuat provoca una disminuci6 en I'activitat i en la selectivitat.

Tres rutines per al reemplagament i I'addicié de catalitzador sén:
1. utilitzar la minima quantitat de catalitzador fresc per cada batch i descartar-lo
2. redutilitzar el catalitzador un nombre de vegades i descartar el 10-20%, replagant-lo
amb catalitzador fresc cada vegada
3. utilitzar un programa flexible de catalitzador nou i usat, depenent de com hagi anat

cada batch anterior
L’eleccié del mode d’operar depéen del tipus de producte i del rigor de les especificacions.

Per tant, a 'hora de comparar la toxicitat del procés tradicional discontinu amb el continu
supercritic, aquest ultim sera molt més sostenible, ja que tot el catalitzador és recuperat i

també perqué el pal-ladi no és toxic com el niquel.

3.3.3. Reactor

El reactor ha de tenir un sistema de refredament per a controlar la temperatura de la reaccio

exotérmica. Industrialment la hidrogenacio es realitza en reactors discontinus (STR).

El reactor ha de tenir les caracteristiques seguents:

e L'oli ha d'arribar fins a la temperatura de reaccio el més aviat possible.

e La distribucié del catalitzador a I'oli ha de ser el més homogénia possible.
¢ L'hidrogen ha de dissoldre's i dispersar-se en la suspensié oli-catalitzador.
e Hermeétic

e Ha de ser el maxim segur possible.

Per exemple, la composicio de diferents acids grassos de I'oli de gira-sol en funcié del temps
en un CSTR de laboratori en condicions de temperatura i pressi6é constants (189°C, 101,33

kPa i 0,02% Ni/oli) es pot veure a la figura 2.
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T=1B0"C
P=101,33 kPa
0,02% WMidlaceite
Catalizador
20%% Mi-silice

Concentracidn (% mal)

Tiempo Ch)

Fig 2. Concentracions d'acids grassos de I'oli en funcié del temps

3.3.4. Cinética

Durant el procés d'hidrogenacié en el qual I'hidrogen s'addiciona al doble enllag intervé
també la migracio i la isomeritzacié geomeétrica dels dobles enllagos.

A la figura es presenta I'esquema d'hidrogenacié de l'oli de gira-sol tenint en compte les
isomeritzacions.

H,  Oteico (cis) \Hi
Lincleico 3 Esteanico
H
: E‘.laidin:n(t::cans)-/;2

Fig 3. Esquema de la hidrogenacio de I'oli de gira-sol considerant les isomeritzacions

En realitat I'acid linoleic, a més a meés d'estar present a I'oli de gira-sol també es pot formar a
partir de la hidrogenacié de I'acid linolénic.

Com s’ha vist en la Taula 1, I'acid linoleic té divuit carbonis i t¢ dos dobles enllagos mentre

que l'acid linolénic té divuit carbonis pero tres dobles enllagos. L'acid oleic és l'isomer cis del
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compost monoinsaturat, mentre que l'elaidic és lisomer trans. L'estearic és el compost
saturat de divuit carbonis. L'acid linolénic no és representat a I'esquema de la figura perque

la seva concentracié a I'oli de gira-sol és molt petita.

L'esquema simplificat de la reaccié quan no tenim en compte els isbmers de posicid o

geomeétrics és el seguent:

Ko K Ks
Acid linolenic — Acid linoleic — Acidoleic —p Acid estearic

En un sistema trifasic, la reaccio es produeix a les interfases oli-solvent on els catalitzadors
estan presents. Aixi doncs, les interfases liquid-liquid sén un dels parametres més importants
que influeix en la velocitat de la reaccié. Els diens i especialment els triens tenen una
reactivitat major que els compostos monoinsaturats. Aquest mecanisme de saturacio
produeix els isbmers de posicio o geometrics de I'acid linoleic a partir de I'acid cis-linolénic.
Les molécules d'acid oleic sbn més o menys excloses de la competicio a causa de fenomens
d'adsorcié al principi del procés d'hidrogenacio. La rad d'aixo és que tenen una menor afinitat
amb el catalitzador. Els diens s'hidrogenen rapidament, i seguidament es dona una

disminucio d'acids iso.
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4. PROCES DISCONTINU D’HIDROGENACIO D’OLI

4.1. Model Batch ‘CASE STUDY 113’

Aquest cas estudia la modelacié d’un reactor semibatch per a un sistema de catalitzador gas-

liquid-solid amb un complex esquema de reaccio.

El model és utilitzat en aquest disseny per tal d’ajudar a estimar el temps de cicle i la carrega
maxima de calor, dos dels valors que serien coneguts amb més precisio a partir de plantes ja
existents. Un model d’aquest tipus, un cop desenvolupat, és molt util en la guia d’estudis

d’operacio i com ajut en el control del procés semibatch.

Per tant, es dimensiona i s’escull el nombre de tancs agitats batch que es requereixen per a

la hidrogenacié d’oli vegetal per obtenir productes varis per a la fabricacié de margarina.

Es pretén tenir una taxa de produccidé molt elevada, d'uns 450000 kg/dia. S'utilitza
catalitzador de niquel amb 24-26% de niquel dispers en esterina solida. L’'alimentacio és

altament refinada i el catalitzador es fa servir un cop i es descarta.

Composici6 de I'alimentacié com a acid

% Pes N° atoms de C Dobles enllagos
Acids saturats (S) 25.6 16-18 0
Acid cis-oleic (R+) 27.0 18 1
Acid iso-oleic (trans) (Ry) 04
Acid linoleic (B) 47.0 18 2
100.0

Cgo = 1.45 g mols/l, Crys=0.83 g mols/I

La hidrogenacio simple com la que es porta a terme per a la produccié de margarina, satura

dobles enllacos i isomeritza, perd no hidrolitza I'éster.

Els resultats de la hidrogenacié estan descrits en termes del grau de saturacié expressat
com a index de iode (nombre de grams de iode que reaccionen amb 100g d’oli de triglicérids)
i la composicié de les cadenes laterals en acids grassos. Els valors tipics per a la margarina

estan entre 65-80.
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4.1.1. Descripci6 del procés

En un procés tipic batch (“dead-end”) una fraccié de la carrega d’oli que és pesada en el tanc
de subministrament s’utilitza per a mesclar amb el catalitzador en el tanc de mescla. L'oli és
carregat al reactor sota buit (catalitzador = 0.1% en pes per batch) i 'agitador i 'escalfament
es connecten. Quan s’assoleix una temperatura de 50°C per sota de la temperatura de
reaccio, s’introdueix el catalitzador, es desconnecta el buit i s’afegeix I'nidrogen. Es connecta
laigua de refrigeraci6 i el calor de reaccié fa augmentar la temperatura del sistema fins a la

temperatura de reacci6 desitjada.

Quan hem arribat a la pressid de reaccio, només s’afegeix I'hidrogen suficient per tal de
mantenir la pressio. Quan la reaccio ha estat completada, el flux d’hidrogen és desconnectat

i el producte s’extreu i es filtra.

Les condicions d'operacio varien depenent de 'alimentacio i del producte desitjat. Els rangs
normals son: 130-200°C i 0.3-4 atm. El reactor opera inicialment en el mode semibatch, quan
I'hidrogen és afegit a una fraccio relativament elevada, fins que la pressié convergeix al valor
desitjat. Després d’aixd, només una petita quantitat d’hidrogen és afegida per mantenir la
pressid, una davallada de la qual és causada pel consum d’hidrogen i per un corrent de gas
que opera per expulsar impureses. Després I'hidrogen continua borbollejant, perd a baixa

frequéncia.

El punt final pot ser detectat aproximadament per l'index de refraccid, el qual esta
correlacionat amb I'index de iode, o també anotant el consum d’hidrogen. Si el punt final és
critic, 'agitacié pot parar-se per deixar més temps per treballar al laboratori p.ex. amb I'index
de iode o els analisis disomer, ja que aquest procediment prén bastant de temps.
Alternativament, batchs de punts finals que difereixen poden ser barrejats per a obtenir el

producte desitjat.
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Fig 4. Procés d’hidrogenacio6 batch ‘dead-end’ per a olis de triglicerids

L.F. Albright, Chem. Eng. (N.Y.), p. 249

4.1.2. Reaccions Quimiques

La hidrogenacié parcial d'olis vegetals naturals, com ja s’ha comentat, és una reaccié que

implica tant la quimica dels complexos, com les limitacions de la transferéncia de massa.

La baixa concentracié d’hidrogen afavoreix la isomeritzacié més que no pas la hidrogenacio
dels complexes. L’elevada temperatura de reaccio, la baixa pressid, I'elevada concentracié
de catalitzador i el baix ritme d’agitacié disminueixen la concentracié d’hidrogen i, per tant,
augmenten el nivell d’isomeritzacid per sobre de la hidrogenacié. Aquestes mateixes
condicions milloren activament els indexos d’hidrogenacié dels poliinsaturats respecte als

monoinsaturats.
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Si la concentracié d’hidrogen és elevada en la superficie del catalitzador, el complex

reacciona amb un altre atom d’hidrogen per a saturar I'enllag.

Si la concentracié d’hidrogen és baixa, el complex es descomposa per a tornar a formar el
doble enllag en la mateixa o en una altra posicié. Tant la forma cis com la trans és obtinguda.

Aquest mecanisme explica la isomeritzacio posicional i geométrica.

Ara ja esta clar perqué tant la selectivitat (reactivitat relativa dels poliinsaturats comparada
amb la dels monoinsaturats) com la isomeritzacié dels monosaturats sén afavorides per la

baixa concentracio d’hidrogen en la superficie del catalitzador.

4.1.3. Cinetica del procés

Les equacions cinétiques han estat derivades basant-nos en les seglents suposicions:
1. Els passos d’adsorci6 i desorcio estan en equilibri.

2. La superficie del catalitzador esta escassament coberta pels components adsorbits i
per aix0 la concentracié en els llocs desocupats és independent de la concentracié a

la fase liquida.

3. Aquestes equacions fan referéncia al temps passat després del periode d’'induccié. El
periode d’inducci6 es defineix per I'extrapolacié del segment de linia recta del grafic
del logaritme de l'index de iode respecte el temps, i per a les condicions d’aquest

estudi és d’aproximadament d’'uns 25 minuts.

dC
dtB = _(kl + kz )\/ CHS Cy

dC

7’%:1{1 /CHS C,—k, /CHA Cp +k,\|Cpy Cp, —k,Cy Cp
dC [

7& - kz\/CHs Cy "’]‘%\/Cﬁv Cy —k, CHS Cr, _kﬁcHs Ch,

dc,
=k Cy Cy +RCy Gy

On CH; és la concentracié d’hidrogen en la superficie de catalitzador i t és el pseudotemps,

que és el temps real passat menys el temps d'’iniciacio.
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L’analisi intensiu en olis de llavors vegetals a altes revolucions d’agitacié, ha establert valors
intrinsecs de les constants cinétiques a 130°C i 0.07 % de carrega de catalitzador. El rang de

pressio és 20-140 psig.

Alguns valors son kq = 0.254 L°%(g-mol)**(min), ka/ks = 3, ks = k.

4.1.4. Model

S’ha desenvolupat un model per al cas real on la resisténcia a la transferéncia de massa en

la transferéncia d’hidrogen és considerable. L’equacié de continuitat per a I'hidrogen és:

dC,,

TIH =K,a,(Cpy, —Cy)—(=ry)
On 1/Kia, = (1/ka,) + (1/kspae), i ay i @, sOn les arees interficials de les bombolles i del
catalitzador respectivament, per unitat de volum de liquid. Com que el gas que flueix és

hidrogen pur, el valor a 'equilibri de CH; és una constant.

4.1.5. Comparacio dels valors calculats amb els experimentals

Es evident que el model funciona, ja que prediu els indexos de iode, la conversio, el total de

monoinsaturats i el temps, amb una precisié raonable.

El rendiment total de monoinsaturats i de cis-monoinsaturats sobrepassa 1 perquée

l'alimentacié nova que entra conté cis-monoinsaturats (Yr1=27/47=0.57).

Les grafiques segiients s6n un exemple d’'un dels molts calculs que s’han fet emprant valors
diferents per a ks i k. Sembla ser pels resultats que ks i kg no son iguals, ja que les corbes
calculades estan per sobre dels valors experimentals per al cis-isomer, i per sota per al trans-
isomer. D’acord amb aix0, es va veure que incrementant ks/ks mentre la suma de ks i ks es
mantenia constant s’obtenia una millor aproximacio. El valor per al quocient ks/ks = 9.29 que
es pot apreciar en la figura s’ha millorat perd no és perfecte. La falta d’'aproximacio del model
als valors de ks i kg suggereix la necessitat d’establir de forma fiable les veritables magnituds

d’aquestes constants. El model evidentment no és molt sensible a aquests valors, segons




Pag. 30 Memoria

mesures com I'index de iode i el temps de reaccid. El darrer només difereix de 3 min sobre
100 per als dos extrems de Ks i Kg.

Cal més treball experimental per tal de definir I'efecte de la temperatura sobre les constants
de rendiment, el periode d’inducci6 com a funcié de les condicions d’operacio, i per a
determinar amb precisié I'efecte de la carrega de catalitzador. Es necessari conéixer una
correlacié especifica de K.a, com a funcié de la poténcia per unitat de volum per a una
configuracié de reactor donada.

Quan totes aquestes dades sén desenvolupades, s’hauria de poder modelar tot el cicle
d’operacié comencgant pel periode d’escalfament. Aixi, es podria trobar un model util per a
proposits de control i estudis de millora d’operacions. La selectivitat i la isomeritzacié milloren

quan el temps de reaccié augmenta, el que produeix problemes en el rendiment.

La conversio, el temps i l'index de iode a qué trobarem el maxim rendiment de

monoinsaturats poden estimar-se a partir dels grafics de la figura 5.
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Fig 5. Comparacié del model amb valors experimentals (ks= 1.3, kg=0.14)
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4.1.6. Calculs de disseny

Plantes batch com la que s’ha proposat han de ser capaces de manipular diferents tipus

d’alimentacions i produir productes varis depenent de les condicions de mercat.

El temps de cicle real pot estimar-se a partir dels calculs del model i d’altres consideracions.

Carrega i escalfament 30 min
Evaquacio ejector de vapor 3 in. a Hg 3 in., vapor a 150 psig 20 min
Temps d’induccio (periode d’estat no-estacionari) 25 min
Temps de reacci6 (figures) a IV =65 100 min
Analitica 15 min
Descarrega, refrigeracio i filtre 90 min

Total = 280 min

Un IV de 65 correspon a un 80% de la conversio, el que s’aproxima al maxim rendiment de

monoinsaturats. Conversions més elevades produirien un rendiment més baix.

Els productes altament saturats requereixen més temps. Per a un disseny segur, prenent
diferents blocs d’alimentacié o productes per cada batch, es poden fer quatre batch al dia
amb temps suficient per permetre una neteja adient i altres precaucions per tal d’evitar
l'entremescla de productes finals. Se sap que I'is d’hidrogenadors multiples dona flexibilitat.
Aquest disseny esta basat en reactors de 27.216 kg de carrega cadascun, amb una capacitat
de produccio de 450.000 kg/dia com a maxim. Per tant, segons el model seria adequat posar

quatre reactors d’'uns 30.000 kg.

Dimensionament dels reactors. El temps de residéncia de les bombolles del gas creix quan

es fan servir reactors d’'una algada considerable. Aixi com l'algcada augmenta, els costos per
reduir la velocitat d’eixos i dels agitadors augmenten. Una relacié de L/D = 2 s’utilitza molt en
contactors de mescla de gas, i pot especificar-se un eix amb coixinet estacionari sense
massa costos. Cal deixar un espai lliure del 15-20% del volum del liquid per a 'hidrogen gas.

Cal dissenyar per a un possible limit superior de temperatura a 200°C, per al qual p_ = 0.8.

Volum = (60000)/(0.80-62.4) ~ 35 m?
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Afegir un 5% més per aproximar el volum ocupat per la bobina i també la correccié per a la

part superior. Utilitzar I'estandard de 285 cm amb cap el‘liptic de 3.2 m? de capacitat.
mD?L/4 = mD%/2 = (1201.9)-(1.05)

obé, D=284cm

Seleccit dels agitadors. Caldria utilitzar tres impulsors, el primer situat a 1/6 D del fons del

reactor. El ritme més intens d’'agitacié dependra de la transferéncia de calor durant la
refrigeracio del batch fins 90°C, per al que cal fer servir un diametre de 1/3 de I'impulsor per

al reactor: D1 =96,5cm

Especificarem aquest diametre, ara bé, cal utilitzar el més proper a I'estandard de fabricacio,
que variara segons el fabricant. La posicié del primer impulsor sera aproximadament 48 cm
per sobre de I'extrem inferior del tanc. El segon impulsor cal que estigui situat equidistant
entre el primer impulsor i el de la part superior. Els dos impulsors inferiors cal que siguin de
tipus disc. L'objectiu és aconseguir una agitacié que garanteixi una bona transferéncia de

calor sense massa cisalla.
Especifiquem un tipus de velocitat de 305 m/min: rpm = 1000/(11-38/12) = 100.5 rpm

Quan la pressio ja s’hagi estabilitzat podrem tenir velocitats inferiors durant la hidrogenacio.
Cal especificar un sistema de velocitats variables per aixi obtenir una millor flexibilitat en la

qualitat del producte i poder estalviar una mica d’energia.

Un tercer impulsor hauria de colocar-se just sota la superficie d’operacié del liquid (15 - 30
cm) per assistir en l'aspiracié de I'hidrogen del vapor cap a l'oli durant gran part del cicle, en
que s’afegeix molt poc hidrogen. Degut al baix nombre de poténcia per a un impulsor
d’aquest tipus, s’especificara amb un diametre més gran per equilibrar la carrega dels eixos:
(NpD15)2 = (NpD15)1

0bé, (D1)2 = (Npi/Ne2)®® - (D)1 = (5/2.1)°° - (38) = 114,3 cm

Poténcia dels agitadors. Els calculs estan a 90°C, la temperatura de l'oli refrigerat que cal

descarregar primer. Com que l'agitador ha d’estar operant sense gas durant el refredament,

la tria del motor tindra en compte tot el liquid.
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Cal utilitzar el consum de poténcia (rendiment = 0.9): Ng. = 146,834, Pa=62.0 hp

Afegir un 10% per les pérdues del driver i 0.5 hp per les pérdues del sellat. Especificar
'estandard de resisténcia a I'explosié del motor, que és de 75 hp. La poténcia a 130 °C amb
corrent de gas es calcula de 55.5 hp basant-se en una us de 0.30 cm/seg i uns factors de 0.7

i 0.9 per a la poténcia en fase no-gas dels impulsors superior i del mig, respectivament.

Intercanvi de calor. Un serpenti per escalfar sera més econdmic que un tanc encamisat, ja

que en aquest tipus de configuracidé no sén usuals. L'escalfament de la carrega es produira
amb més eficiencia a través d’un intercanviador extern. El serpenti es fara servir per a
refredar la mescla de reaccio. La carrega maxima de calor es produira en cas de control total
de la transferéncia de massa. Aix0 podria passar un cop la pressié de reaccid ha estat
assolida degut a una variacié de la temperatura. Les dades per al calor de reaccié soén
escasses. Un valor obtingut per a la hidrogenacié total de I'oleina és equivalent a 29.4 kcal/g
mol de H, reaccionat. La carrega maxima de refrigeracié es produeix just després del periode
d’induccid, i a una temperatura més elevada podria produir-se la maxima fraccié d’hidrogen

transferit.

KLa,Cyi = (0.022)(0.0129)(60) = 0.017 g mols/litres-min

Volum d’oli al tanc = (60000-28.34)/(0.84-:62.4) = 32395 litres

Carrega refrigerant = (0.017)(29400)(60)(32395) = 971.5 -10° cal/h

pL=0.842a130°C

S’ha comprovat que amb una temperatura d’operacié de 130°C tindrem una temperatura de
refrigeracio promig de 93°C. Aix0 requerira un sistema tancat a pressio amb recirculacié de
condensat amb intercanviador de calor extern per extreure el calor del condensat. Si fem

servir un augment de temperatura de 6,67°C per a l'aigua, resulta un cabal de 84414 kg/h

d’aigua.

Cal dissenyar per aprox. 2.4 m/seg per assegurar un coeficient elevat. Un tub d’acer al
carboni schedule40 produeix una velocitat de 2.84 m/seg i una pérdua per caps una mica

elevada.

Configuracio del serpenti: 'equacié de transferencia de calor es basa en D/D = 0.7. Per tant,

el diametre del serpenti hauria d’estar en aquest rang (uns 203 cm).

Coeficient de transmissioé de calor intern: h; = 1413-1722.
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Coeficient de transmissio de calor al costat agitat. tot i que el borbolleig augmenta el
coeficient de transferéncia de calor, el disseny es basara en el cas en que el gas és

arrossegat des de la part lliure. Base: 130°C, un impulsor, sense gas: hy = 128

Fent servir un factor d’'embrutament de 0.004, al costat de I'aigua de 0.001 i de 0.003 al
costat de l'oli: U =80.7

Longitud de bobina (area per m = 135,3 m? per 12,7 cm Schedule40): 150,9 m

Basant-nos en la refrigeracié de I'oli desgasificat des de 130°C a 90°C en 2 hora, un calcul

similar amb U = 59 déna un resultat de 156,1 m de bobina.

La figura segient és un esquema d’un reactor com el que s’ha dissenyat i que ha estat

construit per una empresa que s’especialitza en reactors d’aquest tipus.

N 1 Uperating Linuid Height

. T4 |- Slognent Liguid
A fieight lungaossed}

Fig 6. Disseny final del reactor

A continuacidé hi ha els resultats aproximats per al reactor segons els calculs anteriors:

3

Capacitat d'aigua = 5 m

Capacitat part superior = 05 m’

Volum ocupat per la bobina i I'eix de I'agitador = 0,45 m®

Volum ocupat per la part lliure = 1 m’ (a la linea tangent)
Diametre interior de tanc = 1,5 m

Algada de liquid estancat (desgasificat) = 2,7 m (3% retencid)
Alcada del liquid d'operacié = 28 m

Dist de tangent-a-tangent = 33 m
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4.2. Planta Discontinua

4.2.1. Introduccio

Tot i que en el mon de la produccid quimica predomina la base continua, hi ha sectors de la
industria, com en el nostre cas la hidrogenacié d'olis vegetals per a produir margarines i
greixos, en els que els reactors batch sén essencials. Aquests tipus de plantes poden fer
servir molts reactors batch. Els passos basics del processat inclouen la carrega de les
diverses matéries primes, assolir la temperatura de reaccid en els reactors, l'inici de la
reaccié adequada, el manteniment de la temperatura de reaccio, la descarrega del producte,
i la preparacié per al seglient batch. A més a més, la qualitat del producte final obtingut

depén sobretot d’'una programacio adequada de les tasques i d’un control acurat.

Les instal-lacions petites operen adequadament i econdmicament mitjangant control huma,
perd I'obertura i el tancament de moltes valvules i 'establiment de les condicions de reacci6

sovint demanen un control programat degut a les multiples instal-lacions batch.

4.2.2. Dades i consideracions de la planta

Segons el Case Study la capacitat de produccié per aquest tipus de plantes és d’uns 450000
kg/dia. En el nostre cas, la planta té una capacitat de produccié d’aproximadament la meitat
229320 kg/dia, o el que és el mateix, 28665 kg/lot o 9555 kg/h.

Capacitat produccié anual = 76440000 kg/any
76440 ton/any
(1/6 de la produccio) 1 batch: 12740000 kg/any
12740 ton/any
En 'Annex H es poden veure detalladament els grafics per als consums de a la planta

discontinua al llarg del temps.

A continuacié es poden veure les dades generals per al procés discontinu:

Temperatura d'operacio = 130 °C
Pressio d'operacio = 5 atm
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PM oli = 900 g/mol
N° reactors = 4

N° batchs = 6
Capacitat nominal reactors

= 5000 kg
Capacitat nominal total = 30000 kg
N filtres = 2
Capacitat filtre = 10000 kg
temps de residéncia = 50 min
temps de cicle (total) = 180 min
IV (index de iode) = 70
hores treball/any = 8000

El temps requerit per a les diferents operacions del procés, segons el model del Case Study

presentat en I'apartat anterior és el segient:

Carrega i escalfament: 30 min

Evaquacio vap 3 in.a Hg 3 in..vap a 150 psig: 20 min

Temps d'induccio (periode d'estat no-estacionari): 20 min

Temps de reaccio (figures) a IV =70: 50 min |

Analitica: 10min| |

Descarrega, refrigeracio i filtre: 90 min |

Com es pot observar, el temps de reaccio és molt menor del que es proposa al model. Aixd
és degut a la cinética del procés per al cas de 6 batchs (en 4 reactors), que varia respecte la

d’un sol reactor batch.

Els calculs cinétics realitzats amb el programa Polymath introduint les equacions descrites
pel model per a un temps de cicle de 180 min (16800 s) i donen com a resultat un temps de

reaccié de 47 minuts, que hem arrodonit a 50 minuts per tal de fer els calculs més simples.

Els valors de les constants ‘k’ s’han obtingut de la bibliografia ‘Kinetics of the Hydrogenation
of Fatty QOils’. Kenji Hashimoto, Katsuhiko Muroyama & Shinji Nagata. Dptmt of Chem. Eng.
Kyoto University, Japan. Les equacions per a la solubilitat de I'hidrogen en loli, de
concentracié de I'hidrogen i per a l'absorcidé de gasos s’han obtingut de la bibliografia
‘Kinetics, Gas-Liquid Mass Transfer, and Modeling of the Soybean Oil Hydrogenation
Process’. Benoit Fillion and Badie |. Morsi. Chemical and Petroleum Eng. Dptmt, University of
Pittsburgh, Pennsylvania. Cal esmentar perd que s’ha suposat el reactor amb el liquid saturat
de H..

Resultats Polymath

variable valor inicial valor final
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t 0 1,68E+04 <« var indep
CB 0,5162 7,208E-08
(oF] 0,2772 1,0832735
CR1 0,2944 4,627E-04
CR2 1,3E-04 0,0041937
CHs 0,2017 0,0228678
k1l 0,0049167 0,0049167
k2 0,0012917 0,0012917
k3 9,167E-04 9,167E-04
k4 2,287E-06 7,701E-07
k5 0,0141667 0,0141667
k6 0,0141667 0,0141667
R 8,314 8,314

PH2 0,9 0,9

T 403 403

CH 0,0228678 0,0228678
C 1,08793 1,08793
XB 0,4744791 6,625E-08
XS 0,2547958 0,9957199
XR1 0,2706056 4,253E-04
XR2 1,195E-04 0,0038548
ab -0,36459 -0,36459
al 0,50362 0,50362
a2 -0,0011884 -0,0011884
a3 0,0065486 0,0065486
a4 -2,1127 -2,1127
kLa 0,2031241 0,2031241

Equacions Diferencials introduides [kmol/m3]

d(CB)/d(t) = -(k1+k2)*CB*((CHs)"5E-1)
d(CS)/d(t) = (K5*CR1*CHs)+(k6*CR2*CHs)

d(CR1)/d(t) = (k1*CB*((CHs)"5E-1))-(k3*CR1*((CHs)"5E-1))+(k4*CR2*((CHs)"5E-1))-(k5*CR1*CHs)
d(CR2)/d(t) = (k2*CB*((CHs)"5E-1))+(k3*CR1*((CHs)"5E-1))-(k4*CR2*((CHs)"5E-1))-(k6*CR2*CHs)
d(CHs)/d(t) = kLa*(CH-CHs)-(3*(k1*CB*((CHs)"5E-1)*k2*CB*((CHs)"5E-1)*k5*CR1*CHs*k6*CR1*CHs))

Dades introduides

k1 = (295E-3)/60 m3/(kmol-s)

k2 = (775E-4)/60 m3/(kmol-s)

k3 = (55E-3)/60 m3/(kmol-s)

k4 = (((k3)/3)*((CHs)*5E-1))/60 m3/(kmol-s)

k5 = (85E-2)/60 m3/(kmol-s)

k6 = k5

R =8314E-3 kJ/(kmol-K)

PH2 =9E-1 MPa

T=403 K

CH = (113E-3)*(exp(-5000/(R*T)))*PH2 kmol/m3

C = CB+CS+CR1+CR2 kmol/m3
XB = CB/C

XS =CS/C

XR1=CR1/C

XR2 = CR2/C

ab = -36459E-5 MPa-2

a1l =50362E-5 s-1

a2 =-11884E-7 K-1

a3 = 65486E-7 K-1-MPa-1

a4 = -21127E-4 MPa-1

kLa = a1+a2*T+a3*T*PH2+a4*PH2+a5*((PH2)"2) s-1
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Grafic de les concentracions respecte el temps

110

Graph Title
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0,008 18863 3303 §.04E3 67263 8.40E3 10164 1.18E4 13964 15164 18864

Aquests resultats es prenen com a satisfactoris, ja que a partir dels grafics de la bibliografia
consultada per a la cinética del procés discontinu (‘Hydrogenation of soybean oil’. Allen 1982)

les corbes tenen trajectories molt similars.

Tornant a la planificacié del procés de la planta discontinua, en principi apliquem les

seglents tasques d’operacio, tipiques del procés discontinu tradicional:
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1|pesada TANC DE SUBMINISTRAMENT
2|carrega de l'oli TANC DE MESCLA
3|addicié del catalitzadeor TANC DE MESCLA
4|injeccid de vapor TANC DE MESCLA
5|addicio d'oli refinat i blangquejat TANC DE MESCLA
6|connexid del buit REACTORS
T|carrega de I'oli sota buit REACTORS
8|connexid de I"agitador REACTORS
9|connexid de I'escalfament (vapor caldera) REACTORS
10|actuacid del catalitzador REACTORS
11|desconnexié del buit REACTORS
12|addicio d’hidrogen REACTORS
13|connexid de "aigua de refrigeracio REACTORS
14|addicio d'hidrogen (suficient per mantenir la pressic) (REACTORS
15|desconnexidé del flux d’hidrogen REACTORS
16 |extraccio del producte REACTORS
17 |injeccio de vapor (escalfament) FILTRE A PRESSIO
18|injeccio d'aire FILTRE A PRESSIO
19filtracio catalitzador del preducte FILTRE A PRESSIO
20|blanquejat del producte FILTRE A PRESSIO
21|addicio d'oli refinat i blanguejat FILTRE A PRESSIO
22|injeccid de vapor expandit FILTRE A PRESSIO
23|descarrega de l'oli TANC D'’EMMAGATZEMATGE: Oli final

Perdo amb la finalitat d’obtenir la millor productivitat, s’estudien totes les variants per al

diagrama de Gantt. Al final es decideix que el resultat és el seguent:

Carrega i escalfament: 30 min
Evaquacio vap 3 in.a Hg 3 in.,vap a 150 psig: 20 min
Temps d'induccio (periode d'estat no-estacionari): 20 min
Temps de reaccio (figures) a IV =70: 50 min
Analitica: 10 min
Descarrega, refrigeracio i filtre: 90 min |
' | [ - R [ - R |
E [ [ T [ T |
N — [ — [ |
[ T [ T [ ]
| 1 | 1 | 1
1 1 1
180 MINUTS = 3 HORES 180 MINUTS = 3 HORES

1 CICLE COMPLET

On 1i2i3i4 sbén reactors batch que operen en paral-lel perd desfasats, per tal d’optimitzar
el temps de cicle, ja que la filtracid, que és I'etapa més llarga es dura a terme conjuntament
per a les descarregues dels reactors 1i 2 i 3 i 4 respectivament. Aixi reduim substancialment
els temps morts del procés i faran que els valors obtinguts siguin més comparables amb els
de la planta continua.

Resultats
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3 horesllot (cicle)
8 lots/dia
3 torns/dia: 8h,16 h,0h
2,67 lots/torn

6 batchs/lot

7 operaris/torn

21 operaris/di
a

Llistat de la sequiéncia global d’operacions:

TANC DE SUDMINISTRAMENT: Chrrega teactars 1.2
TANC DE MESCLA: Mescla ofi + catalitzadas teactars 1.2
FERCTORS 1.2: Prescalfamesn (20 min)

FEACTORS 1 2 Prscalamant

FEACTORS 1 2 Prescabament

REACTORS 1 2 Prescatiamant

REACTORS 1.2: Bvaquacts da vapor @0 min
REACTORS 12 Evaquacié d vipir

REACTORS 1,2 Eviquatit de vigor

FREACTORS 1 2 Eviguacit de vigor

REACTORS 1.2: Townges dimducels 20 ming

REACTORS 1,2 Reacels 56 min

REACTORS 1.2 Reactid

FREACTORS 1.2 Reactid

FEACTORS 1.2 Resctid

FEACTORS 1.2 Reaceit

FEALTORS 1.2 Reaccié

REALTORS 1.2 Reaceid

REALTORS 1.2 Reacsis

FREACTORS 12 Reaceid « Anibtica

REACTORS 1,2 Reaceid » Anabtica

TANC DE SUDMINISTRAMENT: Carrega teactars 1.2
TANC D MESCLA: Mescla ol + catalitzadon reactors 1.2

REALTORS 1 2 Princatlarract
REACTORS 1 2 Priicaliment
REACTORS 1.2: hlqu\nii e \llpII @0 min)

FERCTORS 1.2: Tommps ulu-ua 120 minj
BEACTORS 1 2 Temps dinduceid

REACTORS 3.4 Reacché 50 min}
€ith

REACTORS 14 Feaccid
REALTORS 3.4 Reacit

REACTORS 3.4 Raserit

REACTORS 34 Ruscert

REACTORS 34 Fwaceid + Analtics

REACTORS 34 Ruaccit + Ansitics

TANC DE SUDMINISTRAMENT: Chireqa reactars 1.4
TARC DE MESCLA: Mescla ol + catalitzader reacters 14
REACTORS 1,41 Prescalfament @0 ming

REACTORS 34 Praveatimant

REACTORS 3.4 Priveafurment

REACTORS 34 Proscafurmart
REACTORS 3.:Evaquacis i *\Mpl‘llm min)
REALTORS 1,4 Evaquicit
amroasu E-mmoanw

REACTORS. !.u Tomps. Aindueels 0 sy
REACTORS 34 Timps dinduceid
REACTORS 34 Temps dinducit
REACTORS 34 Terps dindectit
REACTORS 1.4: Raacché (50 min|
REACTORS 14 Feacoid

REALTORS 3.4 Reacit

REACTORS 3.4 Raserit

REALTORS:

FEACTORS 1 2 Temps dindaceis.

REACTORS 1.2 Temps dinduceid

REACTORS 1.2: Reacchs &8 min)

FEACTORS 1.2 Reaceit

FEALTORS 1.2 Reaccié

REALTORS 1.2 Reaceid

REALTORS 1.2 Reacsis

REACTORS 1.2 Reactié

REACTORS 1.2 Reactié

REACTORS 1.2 Reacsid

REACTORS 1.2 Rudesid » Analtiea

FEACTORS 1 2 Reaceid « Anibtica

TANC DE SUBMINIS TRAMENT: Carrega taactars 1,7
TANC DE MESCLA: Mescla oll + catalitzadar reactars 1.2

REALTORS 12 Priscalarract

REACTORS 1 2 Priscalurare

REACTORS 1.2: Evaquacii da vapor @0 min)
REACTORS 1.2 Evaguatit de vipor
FEACTORS 1 2 Evaguacié de vagor
REACTORS 1 2 Eraquach de vapor
REACTORS 1.2 Temps dimducchs (0 ming
REACTORS 1.2 Tempn dinducesd
FEACTORS 1 2 Temps dinduccié
FREACTORS 1.2 Temps dinductié
REACTORS 1.2: Reaccls &0 mini
FEACTORS 1.2 Reaceid

FEACTORS 1.2 Reaccid

REACTORS 1.7 Reaccid

REACTORS 1.2 Resctit

FEACTORS 1.2 Reaccid

REACTORS 1.7 Reaccid

REALTORS 1.2 Reaceis

REACTORS 1 3 Resctié + Anablics
REACTORS 1.2 Reaceid « Anibtica

REACTORS 14 Proscafament
REACTORS 34 Proscaament
REACTORS 3,4 Eraqmachs de vapor @20 ming
REACTORS 3.4 Evaquicit da vapar
REALTORS 3.4 Ewiquicits di vapsse
REACTORS 3,4 Eviquacit da vapt
REACTORS 3.4: Temps dinducela (0 mish
ORS 34 Teerps dindee

REACTORS 34 Tosps dindueit

REACTORS 34. Terps dinduceid

FEACTORS 3,1: Reazehé 0 min)
REACTORS 14 Reaccid

REACTORS 34 Rescei

REACTORS 3.4 Reacrit

34 Ruseert

REACTORE 1,4 Reaccié + Analtica
REACTORS 34 Reacoio + Analbics
TANC DE SUBMINIS TRAMENT: Carrega reactors 10

REACTORS 34 Evaquacit 89 vapr
REACTORS 3,4: Temps dinduccls (7 misy
REACTORS 34 Tasrps dindecerd
REACTORS 34 Tosps dindueit
REALTORS 34 Terps dinduceid

FILTRE & PRESSIO (R 1.21: Filtvacké catalitzadar 0 min}

FILTRE A PRESSI0 (R 1.2) Fitracié catabtzadee
FILTRE & PRESEI0 R 1 2) Fitracié catabtzador
FILTRE A PRESEI R 1.2)
FILTRE A PRESSI) (1 1.2)
FILTRE A PRESSI0 [ 1.2)
FILTRE A PRESSIO (R 1.2) Fitracit cataitzades
FILTRE A PRESSI0 (R 1.2) Fitracit catabtzadee
FILTRE A PRESSI0 (R 1.2) Fitracié catabtzadee
FILTRE A PRESEI0 [F 1.2): Fitracit catabzadoe
REFRIGERACKS FILTRE @ 1.2): Refibgeaacio oll (75 misy
e

TANC DEMMAGATZEMATGE (R 1.2 04i final

FILTRE A PRESSIG (R 1.2): Filnacké catalitzadar 0 min)
FILTRE A PRESEI0 (R 1,2): Fitracit catabtzadoe
FRLTRE A PRESSI) R 1.2): Fitracio catabtzador
FILTRE A PRESSI) R 1.7): Fitracio catabdzader
FITRE APRESSID R 1.2) Fitracié cansbtzader

FILTRE & PRESSIO R 1,2): Filmacks eataliezadar §0 min}
FILTRE A PRESEIO (R 1.7 Fitrackd catabizados

FLTRE A PRESSIO R 8,2) Filtracid catabtzader
FILTRE A PRESSIO (R 1.2) Filtratit catabtzader
FILTRE A PRESSI R 1.2) Fitratit catabtzader

FILTRE & PRESSI (R 1.2] Farcd cataltzader
FILTRE A PRESSI0 R 1.2) Filtracio catabizades
FILTRE A PRESEI0 [ 1.2) Filraeié eatablzader
FILTRE @ 1 1 1 @5 by
REF ILTRE (R 1.2} Refrigecacs o
TRE (R 1.2} Refrgéescs o
TRE (R 1.2 Refrgeeacs) ol
TRE (R 1,25 Refgeracsd oh
TANC DEMMAGATIEMATGE {1 1,21 00 final

FEFRIGERALI) FILTRE (7 34]. Refigeeacid o
REFRIGERACY) FILTRE (R 34} Refrsjeracai o
REFRIGERALY) FILTRE (R 34} Refrgeracat oh
TANC VEMMAGATZEMATGE it 3.4): 04 final

FILTRE A PRESSIC (R 141 Filtacké catalitzadar 0 minf
FILTRE A PRESEI0 R 32]: Fitrackt catabzader
FILTRE A PRESSI0 R 3.8] Filrackt catabizades
FILTRE A PRESSIO [ 3.4] Filracié cataizader
FILTRE A PRESSIO (R 3.4) Fitracié catabtzadce
FLTRE A PRESSI) (R 3.4) Filtracié catabizasdor

FILTRE A PRESSIO (R 3.4). Fltrscib estabtzadee
FILTRE A PRESEI0 R 32]: Fitrackt catabzador
FILTRE A PRESSI R 3.

TRE
TANE VEMMAGATZEMATGE it 3,4} 001 final

slm.e APRESSIO R 3,0): Filwacks eataliezadar §0 minj
FILTAE A PRESEN) (R 3.4 Fitracié catabiz
Fl.me.qmssao (R 3.4). FAracit catamzadir
FILTRE A PRESSI0 (R 3.4) Fitracib catabizade
FILTRE A PRESSIA (R 3.4). Filtracié catabizadue

FILTRE & PRESEI0 R 3,2]: Fitrackt catabzador
FILTRE A PRESSI0 R 3.8] Filrackt catabizades
FILTRE A PRESSIO [ 3.4] Filracié cataizader
FILTRE A PRESSIO R 3.6) Ftracib catalzader

FILTRE APRESSIO (R 3.4). Filtracit catabtzadie
FILTRE A PRESSIO (R 3.4). Fillracid catabtzadee

FILTRE A PRESSIO R 3.8] Fillracid cabablzader
REFRIGERACI) FILTRE (B 3.4): Refiigeaacis oll @5 min

TANC FEMMAGATIEMATSE fR 34k 04 final

FILTRE & PRESSIO R 3.0); Filwacks cataliezadar 0 min

FILTRE 4 PRESSI0 R :w Filtracié catabizasdor
FLTRE A PRESSIO | 10 catabtzador
r-.muuisso lR:uJ Fitracié catabizacdor
PRESEI0 (R 3.4) Fitracib catabizadee
rmeamssad [F 3] Fitracié catabizaden
FILTRE A PRESSIO R 3.4] Filracit catabzades
FILTRE A PRESSIO (R 3.4 Fitranid catabdzasdce
REFRIGERACI) FILTRE (B 3.4): Refiigeaacis oll @5 min
|REFRIGERACHS FILTRE (R 34} Refreract oh
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4.2.3. Sistemes Auxiliars

4.2.31. Sistema de Buit

Hi ha diversos tipus d’instruments per mantenir pressions subatmosfériques en 'equip de
procés. La utilitzacié de bombes mecaniques per a tal finalitat també és possible. Per a rangs
de pressio intermitjos, per sota de 0.1 mmHg o aixi, els ejectors son molt emprats. Aquests
no tenen parts mobils, son silenciosos, facilment instal-lables, simples i bastant economics i

permeten adaptar-se a mescles de vapor corrossives.

Varis ejectors sén utilitzats en paral-lel quan la carrega és variable o quan el sistema del
procés perd estretor gradualment entre els tancaments de manteniment; llavors algunes

unitats en paral-lel s6n interrompudes segons convingui.

Les unitats amb moltes etapes en série sén necessaries a baixes pressions. També poden
emprar-se condensadors entre etapes per millorar 'economia del vapor en les etapes
subseguents.

Weler Sabarge

Fig 7. Exemples d’ejectors de dos plats amb condensadors

La mida de I'ejector i el seu consum de vapor depenen del grau en qué els gasos han de ser

extrets del procés. Una part d’aquests gasos és la fuita d’aire atmosféric. Tedricament, la
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fraccio d’aire que fuita a través de les petites obertures és constant a pressions de recipient
per sota del 53% de la pressio atmosférica.

S’ha desenvolupat una formula estandard per I'nstitut de Transferéncia de Calor per a

cabals de fuites d’aire en sistemes comercials. El seu grafic és representat per 'equacio:

m=kV?

on m és en kg/h, V és el volum del sistema en “cuft’, i el coeficient és funcié de la pressio

del procés com es pot veure a continuacio:

Pressio (Torr) >90 20-90 3-20 1-3 <1

k 0.194 0.146 0.0825 0.0508 0.0254

Per cada agitador, s’afegeixen 2,27 kg/h de fuita d’aire. La utilitzacié de sellats mecanics
especials per a buit pot reduir aquest valor fins a 0,45 - 0,91 kg/h. Per a un disseny éptim, el

cabal de I'equacio pot ser suplementat amb els valors de la taula seguent.

TABLE 7.11. Estimated Air Leakages Through Connections,
Valves, Stuffing Boxes Etc. of Process

Equipment®
Estimated
Average
Air Leakage
Type Fitting (Ib/hr}
Screwed connections in sizes up to 2in. 0.1
Screwed connections in sizes above 2in. 0.2
Flanged connections in sizes up to 6in. 0.5
Flanged connections in sizes 6 in. to 24 in. including 0.8
manholes
Flanged connections in sizes 24in. to 6 ft 1.1
Flanged connections in sizes above 6 ft 2.0
Packed valves up to 3 in. stem diameter 0.5
Packed valves above ;'e in. stem diameter 1.0
Lubricated plug valves 0.1
Petcocks 0.2
Sight glasses 1.0
Gage glasses including gage cocks 2.0
Liquid sealed stuffing box for shaft of agitators, 0.3
pumps, etc. (per in. shaft diameter)}
Ordinary stuffing box (per in. of diameter) 15
Safety valves and vacuum breakers (per in. of 1.0

nominal size

?For conservative practice, these leakages may be taken as sup-
plementary to those from Egq. (7.59). Other practices allow 51b/hr for
each agitator stuffing box of standard design; special high vacuum
mechanical seals with good maintenance can reduce this rate to
1-2 lb/hr.

[From C.D. Jackson, Chem. Eng. Prog. 44, 347 (1948)].

Taula 3. Fuites d'aire estimades segons les conexions dels diferents equips de procés
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La practica ens indica que sempre és millor adquirir ejectors d’'una mida superior a la que es
requereix, capacos de funcionar potser amb dos cops el cabal estandard donat per la

formula anterior.

Les correlacions esmentades per al cabal de fuita de gas estan basades en aire a 21,11°C.
Per a altres condicions, s’apliquen correccions per tal d’evaluar un cabal d’aire efectiu. El

factor per al pes molecular M és:

fu=0.375In (M/2)
i per a les variacions de temperatura T en °C de predominantment aire o predominantment
vapor son:

fa=1-0.00024 (T - 70), per a l'aire
fs =1-0.00033 (T - 70), per al vapor

El vapor que es fa servir més habitualment és a 100 psig i 10-15° de sobrescalfament, per tal

d’evitar I'efecte erosiu dels liquids a I'entrada dels ejectors.

Quan es fan servir condensadors barométrics , la temperatura de l'aigua que surt hauria

d’estar com a minim 15°C per sota del punt de bombolla a la pressio prevalent.

Aplicacié en el nostre cas per al Sistema de Buit

Seguirem la formula estandard de l'Institut de Transferéncia de Calor per a cabals de fuites

d’aire, ja que considerem el fluid gas com aire a 21,11°C. En el nostre cas:

Pressié =5bar=0.5Mpa=72.5Torr — k=0.146

El volum total d’'oli que entra al sistema és de 5142.9 kg/h, essent el volum per hora en cada
reactorde: V =857.1 kg/h

Per cada agitador, s’afegeixen 2.27 kg/h de fuita d’aire. Per tant, com tenim 1 agitador en

cada reactor batch, 'equacié de moment queda:

m=kV % =0.146 - (857.1) 2® + 2.27
El cabal de 'equacioé es complementa amb els valors de la taula abans esmentada:

02+08+20+1.0+1.0=5.0
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Per tant, m=kV % =0.146 - (857.1)%® + 227 + 5 = m, = 20.44 kg/h

Com que sempre és millor adquirir ejectors d’'una mida superior a la que es requereix,

prendrem el valor com my = 25 kg/h.

Per tant, com que en el nostre procés tenim 2 reactors que operen en parallel, les
necessitats d’aire injectat seran de 50 kg/h aprox., el que equival en m* a 42 m%h. Perd com
que tendim a prendre un valor per sobre del cabal d’aire que es requereix, considerarem un

cabal de buit d’aire final de:

m, = 50 m%h

4.2.3.2. Sistema de Refrigeracio

La existéncia d’'un cicle de refrigeracid és deguda principalment al fet de que durant els
mesos d’estiu les torres de refrigeracio no poden refredar l'aigua de refrigeracio fins la
temperatura desitjada.

També es pot fer servir en cas de que es tingui un run away, per tal de baixar la temperatura
del reactor.

La unitat de refrigeracio és la tona que és aproximadament I'extraccié del calor de fusié d’'una
tona de gel en un dia. El reciproc de [leficiencia, anomenat coeficient de rendiment
(“performance”) COP, és emprat per a caracteritzar els rendiments dels processos de
refrigeracio.

energia absorbida pel refrigerant a la temperatura baixa

COP =

energia aportada al refrigerant
Una unitat molt tipica per al COP son les (tones de refrigeracid)/(poténcia aportada).

El cicle de refrigeraci6 emprat haura de ser amb refrigerant 134a ja que els freons estan
prohibits.

Amb el programa Hysys s’ha modelitzat un cicle de refrigeracié de COP igual a 3, per tal de
saber quanta energia eléctrica es necessita perqué funcioni correctament.
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Fig 8. Cicle de Refrigeracié modelat
Reactors isotérmics

Anem a mostrar com s’ha calculat I'aigua de refrigeracié necessaria per mantenir cada
reactor en condicions isotérmiques.

Un cop s’arriba a una T2 d’'uns 90 °C s'inicia la reaccié d’hidrogenacio i hi ha un augment de
temperatura. La temperatura de treball de la reaccio se situa als 130 °C.

Mitjangant la seglient expressio, es trobara la calor alliberada per cada reactor en un batch:

0 = Z Ui.mi.i(i.AHri

On:  Q poténcia dissipada de la reaccio [kW]
u;: coeficient estequiométric de la reaccio
m;: massa de reactiu [kg]
Xi: conversio de la reaccio
AH;: entalpia de reaccio [kJ-kg-1]
T;: temps de reaccio [s]

Mitjangant hysys se suposen les entalpies de reaccio:
AHq =-11045.87 kJ-kmol-1 = -13.224 kJ-kg-1

AH; =-13.110 kJ-kg-1

AH; =-13.035 kJ-kg-1

En tots els casos el coeficient de la reaccio ui valdra 3.

1r batch:
m, = 0.32- 30000 = 9600 kg; m, = 0.17- 30000 = 5100 kg; m3 = 0.008- 30000 = 240 kg
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m,-X,-AH
0, =32 P 50360-(0,9-9600-(—13,224) +0,35100-(—13,110) + 0,15-240-(~13,035))
0, =-134,78 kW

2n batch:
m4 = 0.022 - 30000 = 660 kg; m, = 0.15- 30000 = 4500 kg; ms = 0.086- 30000 = 2580 kg

m.-X,-AH
0,=3 2" = 50360-(0,9660-(—13,224) +0,7-4500-(~13,110) + 0,3-2580-(~13,035))
0, =-59,24 kW

3r batch:
m4 = 0.007- 30000 = 210 kg; m, = 0.07- 30000 = 2100 kg; ms = 0.07- 30000 = 2100 kg

0, = Z Oi M, ; J I = 50360-(0,9-210-(—13,224) +0,7-2100-(-13,1 10)+ 0,3-2100-(—13,035))
0, =-29,98 kW
4t batch:

m, = 0.006- 30000 = 180 kg; m.= 0.15- 30000 = 4500 kg; m3 =0.17- 30000 = 5100 kg

Q4=ZU/ m, i rio_

t < 60-(0,9-180-(—13,224) +0,7-4500-(~13,110) + 0,3-5100-(—13,035))

0, =-63,38 kW
5é batch:
m, = 0.000176-30000 = 5.28 kg; m, = 0.0168-30000 = 504 kg; m; = 0.275-30000 = 8250 kg

v;m;X,AH _ 3
Q=2 t 5060

1

(0,9:5,28(~13,224) + 0,7-504-(—13,110) + 0,3-8250+(~13,035))

0, =-36,95 kW

6é batch:

m1 = 1.21-10°°-30000 = 0.364 kg; m,= 0.0044-30000 = 132 kg; ms= 0.1095-30000 = 3285 kg




Estudi de Sostenibilitat Comparatiu dels Processos Batch vs Continu en la Hidrogenacio d'Olis Pag. 47

vymeXAH, 3
z, 5060

1

(0,9:0,364+(~13,224) + 0,7132:(~13,110) + 0,33285:(—13,035))

Qe:z

O, =-14,06 kW
Per tant, el calor total que es despendra de la reaccio és:

0, =-134,78 kW Q, =-59,24 kW Q; =-2998 kW (Q, =-63,38 kW

Q5 =-36,95 kW, Q(, =-14,06 kW = Q;=-338.39 kW

Llavors, es podra calcular el cabal d’aigua requerida suposant que l'aigua entra a T;, = 20°C i
s’escalfa fins Ty = 45°C:

. . 33839
0, = m-Cp(T,, —T,) 4,18:(45 - 20)

out

=324 kg-s™ =11657 kg-h™

Torre de refrigeracio

Per tal d’aconseguir la temperatura adequada de l'aigua de refrigeracid, s'utilitzara un
sistema de torres de refrigeracio. La figura 9 mostra un sistema tipic d’aquests.

Aigua calenta

Intercanvisdors
de |a plarta

'y

Torre de refrigeracid

—— AIRE

ARE —

F 3

Aigua freda

Renovacid dagua

Fig 9. Esquema de la Torre de Refrigeracio

El sistema de funcionament és el segient. Els intercanviadors de la planta escalfen l'aigua
de refrigeracio fins a uns 45°C. Llavors, arriba aquesta aigua a la torre i, per intercanvi de
calor amb un corrent d’aire, es refreda. Degut a aquest intercanvi, es perd una part d’aigua
per evaporacio i, per tant, cal afegir una renovacié d’aigua. Un cop freda, s’envia als
intercanviadors de la planta.
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En 'Annex F s’explica el procés per dissenyar la torre de refrigeracié. Alla es pot veure com
s’obté la constant caracteristica de les torres de refrigeracid, el cabal d’aire que es necessita i
les perdues corresponents.

Per tant, se suposa que es tindran dos torres de refrigeracio idéntiques. Llavors, per cada
torre passara el seglent cabal d’aigua:

C - g — 5829 kgh”!

1

Consideracions d’operacié

Les pérdues d’aigua del circuit de la torre de refrigeracid s’engloben en: evaporament,
recarrega i neteja del circuit.

Segons 'Annex F, una estimacio d’aquestes pérdues seria:
Pérdues per evaporacié = 0.00085- Cabal d’aigua-(T;-T,)
Pérdues per neteja = Pérdues per evaporacid/(cicles-1)
Pérdues per recarrega = Entre un 0,1-0,2% del cabal d’aigua.

Per tant, les pérdues totals es calculen aixi:

Pérdues per evaporacié = 0.00085- 5829-(45-20) = 124 kg/h
Pérdues per neteja =124/(3-1) = 62 kg/h

Pérdues per recarrega = 0.0015-(124 + 62) = 0.28 kg/h

Pérdues totals = 186 kg/h d’aigua

En conclusid, per tal de mantenir el cabal d’aigua s’haura d’afegir en el circuit de refrigeracio
una entrada de 186 kg’/h aprox., que equival a 0.186 m/h.
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4.3. Calcul dels Indicadors de Sostenibilitat

4.3.1. Calcul de I'indicador IM
o Hidrogen

S’introdueix de forma continua al reactor per a arribar a una pressio de 5 atm. El reactor
opera inicialment en el mode semi-batch, quan 'hidrogen és afegit a una fraccié relativament
elevada, fins que la pressio convergeix al valor desitjat.

Per tant, en arribar a la pressié de reaccid, només s’afegeix I'hidrogen suficient per tal de
mantenir-la, i quan la reaccio ja ha estat completada, el flux d’hidrogen és desconnectat. El
punt final pot ser detectat aproximadament per I'index de refraccio, que esta correlacionat
amb I'index de iode, o també es pot fer anotant el consum d’hidrogen.

Per les condicions d'operacié d’aquest procés, el nombre de reaccions laterals és major que
en | procés continu en condicions supercritiques. Després del temps de reaccidé necessari
(47 min), I'hidrogen es comprimeix i s'emmagatzema per a tornar a ser utilitzat en lots
posteriors.

Per tant, com que I'hidrogen és recirculat en el procés, les seves pérdues seran d’'un ordre
de magnitud molt petit.

IM H, = (Massa H, consumit)/(Massa Producte Final)

Massa de H, mat prima: 600 kg de H, procedent del tanc d’alta pressio

Massa de H, consumit: 165 kg d’H, consumit per les reaccions

Per tant, com ja hem dit, 'hidrogen que no es consumeix en les reaccions €s recirculat en la
seva totalitat, de manera fem molt més rentable el procés:

Massa de H, recirculat: 435 kg de H, (procedent del reactor)
Operem de la mateixa manera per a les altres matéries primes.
o Oli

L’oli hidrogenat, ja amb consisténcia plastica, cal que es refredi i que sigui filtrat per tal de
recuperar el catalitzador. Després del filtrat es fara una neutralitzacié per eliminar els acids
grassos lliures que s’han format. A continuacié es renta amb aigua per eliminar les restes
alcalines de la neutralitzacio.
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Després de tot aquest procés de purificacid del producte: filtrat, neutralitzacié i rentat,
suposem que s’han produit unes pérdues de producte (per neteja dels equips) del 5% en
cada lot.

Llavors, ja podem calcular quin seria I'indicador de matéria per a un lot, de la mateixa manera
que abans per a I'hidrogen:

IMoli = (Massa Oli mat prima — Massa Oli perdut)/(Massa Producte Final)
Si en cada lot entren 30000 kg d’oli: 30000- 0.05 = 1500 kg pérdues = 28500 kg oli
e Catalitzador

Pel que fa a les pérdues de catalitzador, basant-nos en una carrega experimental de Niquel
del 0.07 % en concentracio al reactor, la massa de catalitzador sera de:

mc = (0.0007)- (p.) = (0.0007)-(0.91) = 6.37:10-4 g/cm® = 0.637 g/dm?
30000 kg / 0.91 kg/dm?® = 32967 dm?, 32967- 0.637 = 21000 g = 21 kg cat
Pérdues d’'un 8% de catalitzador en el reactor: 21- 0.08 = 1.68 kg cat

Pero com que el catalitzador s’extreu del producte final en la seva totalitat, ja que el niquel és
toxic i no és apte per al consum, restarem del producte final els 21 kg.

La resta, els 19.32 kg, sera recuperat per a usos posteriors.

Per tant, idem : IMcat = (Massa cat inic — Massa cat perd )/(Massa Producte Final)

Finalment, cal tenir en compte que 'index de material de totes les matéries primes del procés
no esta directament relacionat amb la massa de producte final obtingut, sind que es refereix
més a les pérdues de matéries primes que es produeixen al llarg del procés.

Per tant, si el que volem calcular és la massa de producte final obtinguda, haurem de
considerar :

Massa MP inicial = 600 + 30000 + 21= 30621 kg

Massa MP recircul/perduda/extreta = (600-165) + 1500 + 21 = 1956 kg

Massa Producte Final = 30621 — 1956 = 28665 kg
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En canvi, 'index de material en si, sera calculat com segueix:
Massa MP inicial = 600 + 30000 + 21 = 30621 kg

Massa MP perduda = 1500 + 1.68 = 1501.68 kg

Massa MP remanent = 30621 — 1501.68 = 29119.32 kg
Massa Producte Final = 28665 kg

IM = Massa MP remanent/Massa Producte Final = 29119.32 / 28665

IM =1.01585 kg / kg prod

4.3.2. Calcul de I'indicador IE

El consum d’energia per quilogram de producte final obtingut es calcula sumant I'energia
procedent del combustible, necessari per tal de tenir vapor saturat a la caldera que escalfara
I'oli, més I'energia que necessiten els agitadors, més I'energia que consumeix el cicle de
refrigeracio.

e Vapor

Els requeriments energétics per escalfar I'oli dels reactors s’obtindran del combustible, gas
natural, per generar el vapor en la caldera.

L’oli s’'introdueix en un tanc amb un serpenti, pel qual passa vapor a 10 bars de pressio
efectiva i 180°C. Aquest vapor cedira el seu calor latent, que servira per escalfar els 4
reactors.

Si la carrega total inicial és de 30000 kg d’oli, la capacitat calorifica de I'oli és de 0,8 kcal-kg
.oC" la mescla esta a una temperatura inicial de 20°C i la temperatura a qué comenca la
reaccio és de 130°C, anem a calcular amb aquestes dades el vapor necessari per lot.

Si sabem que: m-Cp-AT=A'w
m'Cp'(Thigh - Tlow)=)\'W
Per tant, per a un lot: 30000- 0.8-(130— 20) = (2091.2/4.18) -w(kg)
w = 5277 kg de vapor/lot
Si el temps necessari en el procés per tal d’escalfar I'oli de cada reactor és de 30 minuts i

sempre s’escalfen 2 reactors simultaniament, com que tot i que tenim només 4 reactors
realitzem 6 batchs per cicle (lot), la proporcié és:

En 30 minuts — escalfem 2 reactors — 10.000 kg oli
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En 90 minuts — escalfem 6 reactors — 30.000 kg oli

Per tant, el cabal de vapor per lot que haura de generar la caldera sera de:
5277 - (60 min/90min) = 3518 kg vapor/hora
Cabal vapor = 3.52 tones/h per lot

Aquest parametre sera determinant a 'hora d’escollir el tipus de caldera que cal adquirir per
a la planta.

Cal comentar que aqui encara no s’ha tingut en compte la quantitat adicional de vapor
necessaria per a les diverses operacions de procés, com ara en el tanc de mescla, en el
filtrat o en la refrigeracié (injeccions de vapor).

Vapor adicional = 250 kg/lot , que correspon a una energia de:
q =250kgvap/lot-[1kcal [(kg-°C) - (180 — 150)+ (2091.2/4.18)]

q = 132571.8 kcal/lot

D’altra banda, tampoc s’ha considerat I'aprofitament dels fums que surten de la caldera a una
temperatura de Tpamagn = 2000°C per a operacions de procés com ara el prescalfament de
loli.

Es calcula 'energia procedent dels fums que surten de la caldera per poder determinar si és
suficient per poder-nos estalviar el vapor de procés abans esmentat o caldra que I'obtinguem
per una altra via.

Calor dels Fums

Reaccio de combustio:CH4 + 20, — CO, + 2H,0
Suposem cambra de combustié adiabatica; PCl (GN) =-191264 kcal/kmol; Ts,t= 2000°C

Cp (O,) = 8.44 kcal/kmol-K; Cp (CO,) = 13.1 kcal’kmol-K; Cp (H,O) = 10.62 kcal/kmol-K
Ahpgr = (Ah)reac + PCl + (Ah)pros = 0 (adiabatica); (Ah)reac =0

1kmol co, 131 keal 4 kmol H,O 10.62 kcal

kmol CH, ~ kmol CO,-K ~~ kmol CH,  kmol H,0-K
x kmol CH - (~191264 kcal / kmol )+ o] O reot :
pRL A Y P
kmol CH , kmol O,-K

(2273 -298)K =0

Resultat: x=0.53 kmol CH, = 8.46 kg CH,
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Per tant, de I'aprofitament dels fums s’obtenen 1.61 kg de gas natural. Anem a veure de
quanta energia estem parlant:

q (kcal/lot) = (QGN-PCI)/0.92
q =(8.46-11954)/0.92 = q = 109956 kcal/lot

Per tant, tal i com es pot observar, la quantitat generada és de l'ordre de la quantitat
requerida. Com a conclusid, aprofitant el calor dels fums de la combustié s’obté una quantitat
d’energia que pot ser utilitzada per a preescalfar el reactor i aixi ens estalviem una part del
vapor, que podra ser utilitzat per a operacions de procés.

D’altra banda, i com ja es veura més endavant, si introduim el procés continu com una
branca pilot en la nostra planta discontinua, en aquesta si que es produeix vapor extra en el
reactor que pot ser aprofitat i ser retornat cap a la caldera. Per tant, sigui com sigui, no ens
caldra disposar d’una caldera més gran.

e Combustible: Gas Natural

Sabem que el gas natural és emprat avui dia en gran extensié per a diversos usos
industrials, ja sigui per a la generacio de calor o per a dur-hi a terme la cogeneracio.

Perd com que la quantitat d’energia obtinguda en el reactor de la nostra planta no és prou
gran com per a poder-hi aplicar cogeneracio i es tracta d’'un cabal molt gran de vapor per a
ser escalfat, farem servir gas natural com a combustible.

Per obtenir aquest gas natural de la manera més econdmica al nostre abast, el comprarem a
un proveidor de gas que ens el subministrara en tuberies a 60 bar de pressié. Per tant, la
nostra instal-lacié constara d’'una turbina de vapor amb caldera de gas natural, que produira
electricitat funcionant amb uns parametres del vapor a 'entrada de la turbina de: P = 10 bar,
T = 180°C. S’explicara més detalladament a continuacio.

En el seglent apartat també es calcula el cabal de gas natural que requereix la caldera per
cada lot.

Caldera de vapor

Per a escollir una caldera adequada podem anar, per exemple, al cataleg de generadors de
vapor de tipus “lambda” que té 'empresa Constructora FIELD, S.A. (Barcelona), on trobem
calderes de gas que ens seran Utils per al nostre procés.

Amb llar interior i dos passos tubulars de fums, aquests generadors sén especialment
dissenyats per a combustibles liquids i gasosos.
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El generador constitueix una unitat completa, amb tots els elements auxiliars de
funcionament (bomba, cremador, armari de maniobra, etc.).

Aquest tipus de generador té com a avantatge el seu reduit consum de combustible, ja que
expulsa els fums a baixa temperatura, després d’'un llarg recorregut per linterior del
generador. A meés, no precisa d’obres en fabrica per a la seva posada en funcionament, ja
que només cal connectar-li les tuberies generals de vapor, aigua i combustible.

Aquest tipus de combustio, Optima en l'aprofitament dels fums, fa que es perdi molt poc
calor, i que el rendiment en la produccié de vapor pugui ser del 92%.

Parametres de la caldera: Produccié vapor = 3750 kg/h

Pressio = 10 kg/cm?
Superficie calefaccié = 96.43 m?
Consum = 288 kg/h
Pes model = 10500 kg
Dimensions: A =6830 mm

B =2930 mm

C =2950 mm
Amplada min transport = 2390 mm
Diametre xemeneia = 540 mm

Ara, anem a calcular I'energia necessaria per a produir el vapor d’un lot. Per tal de calcular el
consum horari de combustible gas natural, primer hem de fer el segiient balang d’energia:

Gg=Cp-w,-(180-150)+ A -,

El vapor procedent de la caldera inicialment esta a la temperatura de saturacié (180°C).
Després de condensar va perdent temperatura fins que torna a ser recirculat i conduit de nou
cap a la caldera.

Per tant, expressarem aquest refredament del vapor condensat en termes de cabal de calor
que cal generar per tal de mantenir la temperatura de saturacié del vapor en la caldera aixi:

4 = 5277kgvap | lot-[lkcal /(kg° C) - (180 —150)+ (2091.2/4.18)]
q = 2798325 kcal/lot = 11697 MJ/lot

Llavors, a partir d’aquest valor obtingut ja podem calcular el cabal de combustible (gas
natural) que requereix la caldera per cada lot.

Si el PCI del combustible (entalpia de combustié del gas natural) segons la bibliografia
(Smith) és de 11954 kcal/kg:
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q = 2798325 kcalllot = (Qen'PC1)/0.92 = Qg = 215.4 kg/lot

Com estem escalfant durant una mitjana de 90 minuts per cada lot final produit, el cabal de
gas natural que haura de subministrar la caldera sera de:

215.4 kg/lot - (1 lot/90 min) - (60 min/1 h) = 143.6 kg/h GN

El gas natural es comptabilitza per m®, per tant, si la seva densitat és de 1.816 kg/m>, aquest
cabal expressat en m*h sera:  143.6 kg/h (1 m%1.816 kg) = 79.075 m*h GN

| per acabar aquest apartat, calculem l'index d’energia procedent del combustible per
generar el vapor que servira per escalfar els quatre reactors de cada lot de produccié d’oli.

Qon = 215.4 kg/lot

IE comb = (215.4 kg/lot)/(28665 kg producte/lot) = 7.514 g GN/kg prod final

e Agitadors

Segons indica el procés convencional, la poténcia necessaria per als agitadors és de 80 hpe.
Perd a aquest valor cal sumar-li les pérdues de rendiment, que sén d’un 10% per les pérdues
del driver i de 0.5 hp, degut a les perdues del sellat.

Per tant, la poténcia real dels agitadors sera de I'ordre de:

Pot =80 + 8 + 0.5 = 88.5 hp, = 66.021 kW = 66 kW

Sabent que el rendiment en la produccié d’energia eléctrica és del 31%, ja podem calcular
quin sera el consum d’energia (en forma de combustible) procedent dels agitadors que
funcionen ininterrompudament per massa de producte final obtingut. Tenim en el nostre cas
un temps de lot de 180 min.

Per tant, si la poténcia total consumida és de 66 kW, la quantitat d’electricitat en kilowatts a
generar haura de ser de:

Poténcia = 66/0.31 = 212.9 kW = 212.9 kJ/s = 550076.6 kcal/lot
q = 550076.6 kcal/lot = (Qen-PCI)/0.92
Qon = 42.335 kg/lot

IE agit = (42.335 kg/lot)/(28665 kg producte/lot) = 1.477 g GN/kg prod final
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o Cicle de refrigeracié

Com ja s’ha vist en l'apartat anterior, s’ha modelitzat amb el programa Hysys un cicle de
refrigeracio de COP igual a 3, per saber quanta energia eléctrica es necessita perqué
funcioni correctament.

Per tant, aquest cicle és capac¢ d’absorbir una quantitat de calor total de: Q =-338.39 kW

Les necessitats eléctriques, suposant un rendiment electro-mecanic del compressor de nm =
0,75 i un rendiment del cicle de nc = 0,7, son:

3389
electrica 0’750’7

=645,5 kW,

electric

Com se suposa que els mesos d’estiu son tres, llavors:

.30 dies.24 hores.3600 S

lmes 1dia 1hora

= 3 mesos =7776000 s

t

Sfuncionament

Per tant, 'energia eléctrica consumida és de:

E = 645,57776000 = 5,0210° kJ

eléctrica

I amb un rendiment en la produccié d’electricitat del 31%, I'index d’energia combustible del
cicle de refrigeracié que funciona durant els 3 mesos d’estiu, déna:

Poténcia = 645.5/0.31 = 2082.26 kW = 2082.26 kJ/s = 1793332.3 kcal/h
q = 1793332.3 kcal/h = (Qen'11954)/0.92 = Qg = 138.02 kg/h
| el calcul de l'index d’energia q partir del valor anterior déna:
IE c refrig = (138.02 kg GN/h)-(8000h/12mesos)-(3mesos/any)/(76440000 kg prod/any)
IE c refrig = = 3.611 g GN/kg prod final
Llavors, amb aquests calculs I'indicador d’energia global surt de:
IE = IE comb + IE agit + |E c refrig

IE=7.514 + 1.477 + 3.611 = 12.602 g GN/kg producte final
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I, tal com es pot observar a partir del diagrama del cicle Rankine, els consums per bombeig i
transport procedents de I'equipament auxiliar son de I'ordre d’'un 20%, que correspon a 2.52
g GN/kg de producte.

IE aux = 2.52 g GN/kg producte final

Llavors, tindrem un terme addicional que donara un valor final per a l'index d’energia
expressat en unitats de massa S.l. de combustible de:

IE = 0.01512 kg GN/kg producte final

En termes de poténcia eléctrica, els requeriments totals per part del nostre sistema,
provenen de: agitadors, cicle de refrigeracio i equipament auxiliar.

De I'equipament auxiliar:

2.52:10° kg GN/kg prod-(28665 kg producte/lot) = 72.24 kg GN/lot
72.24 kg GN/lot-(11954kcal/kg GN)/0.92 = 938594.3 kcal/lot
Poténcia = 363.27 kJ/s = 363.27 kW

Per tant:

212.9 + 2082.3 + 363.3 = 2658.5 kW

Per tant, ara cal coneixer el cost de la poténcia eléctrica que es necessita per a fer funcionar
tot el conjunt durant 1 dia.

Ho calculem aixi:
2658.5 kW-(1 h/60 min)-(180 min/1 lot)-(8 lots/1 dia) = 63804 kWh/dia
Si el cost del kilowat hora d’electricitat generat és de:

Tarifa total = Tp (euros/kW-mes)+Te (euros/kWh) + impostos

Tp = 1.407620 euros/kW-mes = 1.955028:10° euros/kWh

Te = 0.082402 euros/kWh

Tarifa total = 1.955028:10-3 + 0.082402 = 0.084357 euros/kWh = F
Preu total (amb IVA) = 1.2193-F = 0.10286 euros/kWh
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Llavors, ja es pot calcular el cost total d’electricitat, per lot d’oli produit:
63804 kWh/dia - (0.10286 euros/kWh) = 6563 euros/dia

6563 euros/dia-(1dia/8 lots)-(110t/28665 kg prod) = 0.0286 euros/kg prod

4.3.3. Calcul de l'indicador IW

El consum daigua en aquest procés és degut principalment a I'lUs de l'aigua com a
refrigerant del producte en els reactors després que la reaccié hagi tingut lloc.

El tanc on es porta a terme el procés de reaccid disposa d’un serpenti per on circula 'aigua.
L’oli que ja ha reaccionat es refreda de 130°C a 90°C abans de passar pel filtre.

La refrigeracié del procés constara de 2 sistemes: una torre de refrigeracié i un cicle de
refrigeracio.

e Vapor d’aigua

Si el cabal de vapor requerit en la caldera és de 3.52 tones/hora, necessitarem haver escalfat

préviament una gran quantitat d’aigua fins les condicions de saturacié a la pressi6 desitjada.

Per a poder-ho comptabilitzar, es calculara I'index de consum d’aigua de la segiient manera:
IW vapor = (5277 kg de vapor/lot)/(28665 kg producte/lot)

IW vapor = 0.184 kg aigua/kg producte final

¢ Reactors isotérmics

Ja s’ha mostrat el calcul de I'aigua de refrigeracid necessaria per mantenir els reactors en
condicions isotérmiques durant el procés. Per mantenir el cabal d’aigua s’haura d’afegir en el
circuit de refrigeracié una entrada de 186 kg/h.

Per tal d’expressar aquesta dada en kg d’aigua consumits per kg de producte final fem:

186 kg/h- (1h/60min)(180 min/1lot)(110t/28665 kg)

Per tant: IW pérdues = 0.0195 kg aigua/kg producte final
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Llavors, I'indicador IW total sera calculat com:

IW = IW vapor + IW péerdues = 0.184 + 0.0195 = 0.2036 kg aigua/kg prod

IW = 0.2036 kg aigua/kg prod. final

4.3.4. Calcul de P’indicador IT

Segons el llistat de productes toxics «Toxic Chemical Release Inventory Form» de l'informe
de la EPA del 2003, el Niquel, emprat com a catalitzador, és un compost toxic. Tot i aixi, la
quantitat de Niquel que fem servir és molt petita.

Segons el procés tradicional, la quantitat de catalitzador emprada en cada lot és de 0.07 %
en pes de la composicié del reactor. Per tant: 0.0007- 30000 kg/lot = 21 kg cat/lot.

El catalitzador té un contingut en Niquel del 22%, per tant es tenen 4.62 kg Ni/lot. Aixi, el
calcul de l'index de toxicitat dona:

IT = (4.62 kg Ni/lot)/(28665 kg prod/lot) = 0.0001612 kg Ni/kg prod

IT =0.0001612 kg Ni/kg prod final

4.3.5. Calcul de l'indicador IC

Per tal de conéixer el total d’emissions contaminants que genera el nostre procés, hem de
calcular les quantitats anuals de CO, emeses al medi pels gasos de la xemeneia.

Si el gas natural suposem que esta format integrament per gas meta (CH,) i la instal-lacié té
un factor de carrega anual del 60%, fent servir els calculs per al combustible de I'apartat
anterior, tenim que:

143.6 kg/h -(1 m%1.816 kg) = 79.075 m® GN/h
0.6- 8000 h/any = 4800 h/any

143.6 kg/h - 4800 h/any = 689280 kg GN/any
Emissions CO, procedents de la caldera:

689280 kg CHa4/any - (1 kg C/1 kg CH,) - 44 kg CO,/ 12 kg C = 2527360 kg CO./any
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D’altra banda tenim les emissions contaminants de CO, a I'atmosfera, generades per cada

kilowatt-hora d’electricitat produit en la central térmica on es crema carbé o petroli; per tant:

63804 kWh/dia - (1dia/24 h) (8000 h/1 any) -(1 kg de CO, /1 kWh) = 21268000 kg CO,/any

Total d’emissions = 23795360 kg CO,/any

Calcularem I'index de contaminacié de la seglent manera:

IC = 23795360 kg/any-(1any/8000 h)(1h/60 min)- (180 min/1lot)-(1lot/28665 kg) =
=0.31129 kg/kg prod

Per tant, resulta:

IC = 0.31129 kg/kg prod final
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5. PROCES CONTINU SUPERCRITIC
D’HIDROGENACIO D’OLI

5.1. Descripcio del Procés

Simulacié i disseny d’una planta d’hidrogenacié d’oli amb solvent supercritic a nivell industrial
amb capacitat de 12307 tones/any, que com ja s’ha dit abans en aquesta memoria, és un
valor util alhora de comparar els dos processos prenent com a referéncia un batch del procés

discontinu estudiat (1 sisé de la produccid).

Es tracta d'un procés d’hidrogenacié d’oli de gira-sol utilitzant un fluid supercritic com a
solvent, buscant les condicions optimes per minimitzar el percentatge d’acid gras trans del

producte.

Al Departament d'Enginyeria Quimica de I'Etseib s'esta estudiant la hidrogenacié continua
d'oli de gira-sol en fase vapor i fluid supercritic. Realitzar la hidrogenacié en aquestes
condicions pot aportar millores importants al procés convencional i facilitar el compliment de

les noves normatives.

Per a realitzar aquest estudi, hem prés com a model la planta continua pilot de produccio
1000 tones/any que ara fa un any va ser estudiada en el Departament. Respecte la simulacié
del procés, s’ha efectuat en base a les dades proporcionades per la bibliografia i amb 'ajuda

del simulador comercial Hysys.

L'abast del projecte era I'estudi de les condicions optimes per a realitzar la hidrogenacié d'oli
de gira-sol amb solvent supercritic, la projeccié d'aquest procés a nivell industrial i I'estudi de
la viabilitat econdmica del mateix. Com es va poder veure, la tecnologia supercritica presenta
l'avantatge de ser una tecnologia neta, fet que la converteix en objecte d'estudi i interés

cientific.

En '’Annex D s’explica més ampliament com s’han realitzat tots els calculs per als apartats

seglents.
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5.1.1. Fabricacié de margarina per un procés supercritic

Les substancies pures poden trobar-se en estat sodlid, en estat liquid i en estat gasés. En el
diagrama T-P les regions que corresponen a aquestes tres fases estan separades per les
corbes de canvi d'estat, concurrents en el punt triple. La corba de vaporitzacié presenta un
punt anomenat critic, que correspon a un parell (Tc,Pc). La majoria dels compostos organics
simples arriben facilment a aquest punt. Per sobre d'aquest punt critic existeix un Unic estat i

es diu que el fluid és supercritic.

Els fluids supercritics s'utilitzen en un domini de pressié de 0,9 fins 1,2 Tc, on tenen una
densitat propera a la dels liquids i una viscositat lleugerament superior a la dels gasos. A
més a més, és molt facil modificar de manera important la seva densitat i el seu poder
solvent canviant la seva pressio i/o temperatura. Aquestes propietats els fan uns solvents
excel-lents en condicions supercritiques. També es reciclen facilment i permeten la separacio
de compostos dissolts amb una expansié o despressuritzaciéo gradual. Aixi s'evita I'Us de
productes cars o consumidors d'energia per assecar, aixi com els residus de solvent en els
productes, important a la industria de I'alimentacio. Per tant, els fluids supercritics fan que el

procés d'hidrogenacié sigui fiable, rapid i també facilment controlable.

La miscibilitat completa dels fluids supercritcs amb altres gasos és una de les
caracteristiques importants en el cas de les reaccions d'hidrogenacié. L'hidrogen té una
solubilitat limitada en molts liquids. Aixi doncs, les velocitats d'hidrogenacié molts cops es

controlen per la transferéncia de massa de I'hidrogen al liquid.

La solubilitat dels lipids en els fluids supercritics varia de forma considerable segons la

polaritat de les molécules implicades i del tipus de fluid utilitzat.

En el cas de la hidrogenacié dels lipids, la velocitat de la reaccié ve limitada per la
concentracio de I'hidrogen a la superficie del catalitzador. Aixd, com ja s’ha vist, és
consequéncia de les resisténcies de transport del gas, que es donen entre la fase gas i la
fase liquida, dins la fase liquida i entre la fase liquida i el catalitzador. Es poden suprimir

aquestes resisténcies de transport utilitzant la tecnologia supercritica.

Si se suma un solvent com propa, dimetil éter o CO, al sistema, llavors és possible portar la
mescla de reaccid a un estat supercritic o quasi critic. En aquestes condicions el solvent

dissol al mateix temps el lipid i I'hidrogen, formant-se una fase homogénia en la qual les
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resisténcies de transport s'eliminen. D'aquesta manera s'augmenta el grau d'hidrogenacio i

els olis sébn menys sensibles a 'oxidacio.

Per tant, les aportacions d'una tecnologia supercritica en el cas de la hidrogenacio d'olis sén
les segients:

e Produccié menor d'acids grassos trans en comparacié amb el procés d'hidrogenacié
classic.

¢ Augment de la solubilitat dels lipids en els fluids supercritics.

e Milloria del transport de I'hidrogen al catalitzador i les velocitats de les reaccions. Com
a consequéncia d'aixd, amb el mateix rendiment que un procés classic, es necessita
un reactor més petit, donant lloc a un procés molt més economic.

¢ Reciclatge facil. Procés més economic.

e Milora de la separacid del solvent amb els productes, evitant una possible
contaminacio del producte final. Procés més saludable.

e Procés d'hidrogenaci6 facilment controlable.

5.1.2. Reactor

Tal com ja s'ha explicat anteriorment l'objectiu de I'estudi del procés d'hidrogenacié amb
solvent supercritic és veure quines condicions son les més favorables per a obtenir una
margarina saludable i competitiva al mercat.

A continuacio es tenen els resultats de I'estudi comparatiu per als diferents tipus de reactors

en el procés continu en condicions supercritiques.

El reactor que ens permetria obtenir una millor margarina ha de ser isotérmic. Després s'ha
de veure si és més adequat un reactor isotérmic tipus CSTR o tipus flux pistd. Es preferible
treballar amb un reactor CSTR isotérmic que amb un flux pisté isotérmic ja que obtenim una
margarina amb menys acid elaidic i amb una relacid insaturats/saturats major (més
saludable). | la millor temperatura per realitzar la hidrogenacié d'oli de gira-sol amb dimetil

eteriamb un CSTR isotérmic és 183°C.

El percentatge d'hidrogen que permet obtenir una millor qualitat de I'oli hidrogenat es pot

determinar a partir del grafic de la figura 10.




Pag. 64 Memoria

Composicio de la margarina segons el percentatge d’hidrogen del procés
d'hidrogenacio.

60

Percentatge en massa (%)
£

: & & L
X & 3 £ § $ § g
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Fig 10. Composicié de la margarina segons el % d'hidrogen

Es pot veure com el percentatge d'acid elaidic és menor en el procés amb un 9% d'hidrogen.
A més a més, el percentatge d'acid linoleic és major en aquest cas que en els altres. Per
tant, el procés amb un 9% d'hidrogen és I' Optim.

A continuacio hi ha totes les condicions optimes:
e Reactor: Reactor continu de mescla completa (CSTR)
e Catalitzador: (0,5%) Pd/AI203
¢ Condicions: Isotérmiques
e Temperatura: 183°C
e Percentatge d'hidrogen d'entrada: 9%
e Percentatge d'oli d'entrada: 1%
e Percentatge de dimetil éter d'entrada: 90%

La margarina obtinguda sota aquestes condicions tindra les seguents caracteristiques:

Caracteristica

00,86

Taula 4. Caracteristiques de I'oli obtingut
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5.1.3. Condicions de Fase Unica al reactor

Aqui s’analitzaran les condicions d’operacio de pressio i temperatura idonies per al reactor. A
lentrada es necessita que la mescla d’hidrogen, oli i dimetil éter (solvent) estigui en

condicions supercritiques, per a que durant la hidrogenacié de I'oli la mescla no condensi.

Per a veure quines son les condicions d’operacié més favorables es fan servir diagrames de
composicié ternaris oli-hidrogen-dimetileter a diferents pressions i temperatures. Cal
localitzar la zona supercritica dins del diagrama per poder assegurar en tot moment fase

vapor a l'interior del reactor.

En un diagrama ternari de composicions es poden distingir quatre zones: zona liquida, zona

vapor, zona bifasica i zona supercritica.

DME
0.00 1.0 Punt critic

I Zona supercriica
B Corbade bombola
Il Corbaderosada

0.25
Vapaor

Zena bfasica

0.75

Fig 11. Diagrama ternari del sistema Oli-H,~DME

Fixada una pressio, el fet d'augmentar la temperatura fa que la zona d’'una sola fase (zona
supercritica) sigui més gran i per tant el rang de composicions oli-hidrogen— solvent també
ho sigui. Tot i aixd, la temperatura no es pot augmentar tant com es vulgui per raons com el

cost energétic que suposaria, la possible degradacié dels productes, etc.

Per altra banda, per sota d’'una certa temperatura (fixada la pressié) no s’aconsegueix obtenir

un diagrama amb zona supercritica.
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Per tant, s’ha de treballar al voltant dels 200 °C de temperatura i 200 bar de pressié. En
aquestes condicions les mescles oli—-hidrogen—solvent que es poden fer en zona supercritica

es troben a continuacio:

Component | Composicio (% molar)
1-2

5-20

78-94

Taula 5. Mescles oli-H>-DME a 200°C i 200 bar

5.1.4. Simulacié del procés

La simulacio de tot el procés s’ha realitzat amb el programa Hysys 2.4.1 Build 3870. A partir
de la simulacié es poden deduir els balangos de matéria i energia de cada equip i de tot el

sistema general i, per tant, es pot realitzar el disseny dels equips.

En termes generals la simulacié conté quatre parts ben diferenciades :
1. Mescla de les matéries primes: es mesclen l'oli, 'hidrogen i el DME i es bombegen i
s’escalfen fins a I'obtencié de condicions supercritiques.
Reaccio: es produeix la hidrogenacié parcial de I'oli de gira-sol.
Separacio: se separa el DME i I'hidrogen per una banda i I'oli hidrogenat per una
altra. La part de la separacio consisteix en 2 etapes flash.

4. Recirculacio: es recicla part de I'hidrogen i del DME per fer més econdmic el procés.

Els equips que s’han fet servir en la simulacio son:

Equip Ne

Taula 6. Unitats utilitzades en la simulacié
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La utilitzacié de totes aquestes unitats per fer la simulacié no implica que siguin equips reals
de la planta. A continuacié es presenta un esquema del flowsheet simplificat en entorn

Hysys.

= - A

BECTRCTILACTO &

-ﬂ%—‘ﬁ

e e '

e §%4D L

'ﬁ‘_tj; ﬁ L FEACCIO
.

L SEPARACTO
MESCLA _':’[j—_

RECIRCULACION

Fig 11. Flowsheet simplificat de la simulacio

Els compressors serveixen per elevar la pressio de I'hidrogen des de 30 bar fins a uns 150

bar i per elevar la pressio del DME reciclat a 12 bar.

Les bombes es fan servir per augmentar la pressio de I'oli de gira-sol des de 1 bar fins a 80
bar, per augmentar la pressié del DME de 10 bar a 80 bar i per augmentar la pressié de la

mescla oli-hidrogen—-DME des de 80 bar fins a 200 bar.

L’absorbidor s’ha col-locat per simular un mesclador estatic. S’han buscat unes condicions
d’operacid de l'absorbidor favorables amb l'objectiu de qué la mescla contingui certa
quantitat d’hidrogen (de I'ordre d’'un 6% en mols). Amb una pressié de 80 bar i a temperatura

ambient s’aconsegueix una bona mescla dels tres components.

Les valvules es posen per regular els cabals a I'entrada i sortida de les etapes de separacio
flash.

A linterior del reactor té lloc la hidrogenacioé de l'oli de gira-sol. Aquest reactor s’ha simulat
com un reactor de conversio ja que amb les dades cinétiques disponibles els resultats

obtinguts no eren favorables. Per tant, I'estudi del reactor esta realitzat apart.
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El procés de separaci6é consta de dues etapes flash. L’'objectiu ha de ser obtenir la maxima
quantitat de DME i d’hidrogen per caps sense arrossegar gotes d’oli. Amb la regulacio de la

valvula es pot controlar la pressié i amb I'energia extreta es controla la temperatura.

Es reciclen dues corrents de matéria prima (el que s'obté per caps dels dos flash). La
primera corrent conté basicament DME amb impureses d’hidrogen i la segona corrent és

hidrogen.

Acabada la simulacié es poden fer tots els balangos de matéria i d’energia.

5.1.5. Disseny del reactor

Els calculs necessaris s’han realitzat amb el programa Polymath 5.1. ja que el simulador

Hysys no funcionava bé.

Es tria un reactor tubular perqué al treballar a elevades pressions (200 bar) és més comode
que no pas un de mescla perfecta (els agitadors donen problemes). S’escull un reactor
tubular de flux pistd (PF) perqué la diferéncia de composicié en elaidat és petita i la

composicié en saturats (elaidat i estearat) és més petita.

S’escullen condicions isotérmiques perqué la suma de les composicions d’elaidat i estearat
és menor i a més a més pel fet que el cas isotérmic suposa la possibilitat de controlar en tot

moment la temperatura.

Resulta millor treballar a temperatures elevades ja que la quantitat d’elaidat és menor. Perd
s’ha de vigilar perqué el fet d’augmentar la temperatura implica un augment considerable de
la quantitat d’estearat i s’ha de buscar un equilibri entre un percentatge baix d’elaidic i un

percentatge acceptable d’estearat. Finalment la temperatura escollida és de 215 °C

Se sap que a major index de iode menys quantitat de gliceril trielaidat, per tant, es fixa I'index

de iode final de I'oli hidrogenat en 95 (valor acceptable segons King).

A I'hora de fer els balangos i les reaccions només es consideraran els triglicérids de I'acid

linoleic, oleic, elaidic i estearic. La composici6 de la resta és constant.

Les constants cinétiques utilitzades s’agafen d’un cas semblant d’hidrogenacié d’oli de gira-

sol en condicions supercritiques. Aquestes dades es recullen a continuacio:
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ki=exp (A-B/T) A B(K) kiad44 K kia 490 K

0479 4317 1.004- 107 2,60-107

2,030 107

57,220 31904 0277107 238107
26,510 17902 0277107 3,677-10°%
1,346 4205 3,469-10% 7,291-10%
-6.513 - 1456107

Taula 7. Dades cinétiques de la hidrogenacié supercritica d'oli de gira-sol

L’esquema de reaccions per les constants anteriors és el seguent:

Trilinoleat + 3-H; —  Trioleat ki, AH,
Trilinoleat + 3-H, ——  Triclaidat k2, AH>
Trioleat 4+—  Triclaidat ks'ke

Trioleat + 3-H, — »  Triestearat ks, AHs
Trielaidat + 3-H: —*  Triestearat ks, AHy4

Les equacions s’introdueixen en el programa Polymath.

Reactortubulara 213°C

0,800

0,700

0,600

0,500

0,400

/'>< 0.300
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/ 0.100

T T T T 0,000
130.0 120.0 110.0 1 00,0 90,0 80,0

Fraccid massica

v,

— Linoleic Oleic Estearic Elaidic sm———Saturats

Fig 12. Evolucié de les composicions pel reactor tubular a 215 °C

A continuacioé es mostra I'evolucio de les composicions en funcié de I'index de iode per al
reactor tubular a 215 °C:
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v Xlinoleic Xaoleic Xesteiric Xelaidic Xsaturats
130,0 0,680 0,190 0,050 0,000 0,050
1198 0,596 0,185 0,085 0,054 0,139
1103 0,522 0,196 0,121 0,081 0,203
99,9 0,446 0,209 0,166 0,098 0,265
89,9 0,378 0,219 0,215 0,108 0,323
79.8 0,314 0,224 0,269 0,113 0,382

Taula 8. Fraccions molars en funcié del IV a 215°C

El temps espaial és de 517 segons, idéntic al de la planta dissenyada inicialment de 1000
tones/any, ja que considerem que la velocitat espaial (inversa) es manté constant per al
mateix model de reactor perd amb una produccié major. La justificacié és que observant les
férmula seguent, es veu facilment que augmentant numerador i denominador, el quocient

roman constant:

W 1
SV_W(S ) S—V—T(S)

On W és el cabal total de matéries primes que entren al reactor i w és la massa de

catalitzador introduida en el reactor.

Per tant, tindrem un reactor PF amb produccié de 12307 tones/any, index de iode de 95,

condicions isotérmiques (215 °C) i massa de catalitzador de 1314.8 kg.

En aquestes condicions la composicio en pes de I'oli de gira-sol a la sortida del reactor és:

Component Nom comu Composiod % pes
Gliceril tripalmitat Tripalmitina 6.4
Gliceril triestearat Triestearina 18.5
Giliceril trioleat Trioleina 22.2
Gliceril trielaidat Trielaidina 0.0
Gliceril trilinolenat Trilinolenina 0.5

Gliceril trilinoleat Trilinoleina 52.3
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El reactor estara format per una carcassa exterior i una série de tubs interiors en forma de U.
Per necessitats d’intercanvi de calor amb tres tubs de doble pas és suficient per mantenir la
temperatura constant a 215 °C. El fluid d’intercanvi de calor sera aigua liquida saturada a 150
°C que en rebre energia del focus calent passara a estat vapor. El catalitzador anira per fora

dels tubs. A continuacié hi ha esquema del reactor:

Feed inlet

<4 Finned tube_

b Catalyst bed

Product outlet
i

Heat
exchange
fluid

4
Dutlet Inlat

Fig 13. Disseny del Reactor

Per al disseny del reactor, es calcula el gruix de la carcassa del reactor com si fos un cilindre

amb la seglent formula:

PR
t=——— 41
S-E—06P

on t és el gruix de la carcassa, P és la pressio de disseny del reactor, R és el radi de la

carcassa, S és I'esfor¢ admissible del material i E I'eficiéncia de la junta.

5.1.6. Disseny de la resta d’equips

Camps i Sans (2004) parlen del disseny més detallat de la resta d’equips.

El disseny de tots els dipdsits es realitza considerant un cert temps d’autonomia i mitjangant

el cabal volumétric es calcula el volum total del diposit: V=q-t
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A partir del volum i considerant que tots els dipdsits son de tipus cilindric, per trobar les
dimensions (longitud i diametre) s’ha de considerar una relacié L/D que dependra de la

pressio interna a la que estigui sotmes el diposit.

El volum d’'un diposit cilindric amb fons el-liptic (amb algada elipsoidal equivalent a % del

diametre) val:

_ D’ (A) ff D (L D) . D= i

Un cop dimensionat I'equip, es calcula el gruix de les parets i el pes total del dipdsit.

S'utilitzen les equacions que hi ha a continuacio:

P-D
t=— +1
2-S-E-P
J{_Hzi({ ) TTP HYERSaY)
Vo =D, - D)= La((D+24) - DY)
6 ()
';Lffff!?fi-‘-"-’ = (-.Vw.\' + I/,_It'ur.\ }:‘J

On t és el gruix de les parets en mm, P és la pressid de disseny en bar, D és el diametre del
diposit en mm, S és I'esfor¢ admissible del material en bar i E és I'eficiéncia de la junta. Vs
és el volum de material que ocupa el cos cilindric, D¢y és el diametre exterior del diposit, D és
el diametre interior del diposit, L és l'alcada del diposit, t és el gruix de la paret, Vions €s el
volum de material que ocupen els fons. Mgixssit €S la massa del diposit i p la densitat del

material.

Per dissenyar les bombes el que s’ha fet és buscar informacié sobre les bombes de la marca
Lewa. A continuacié hi ha un diagrama que serveix per a determinar quina és la bomba a
instal-lar més adequada d’acord amb la pressié de succi6 a la que treballa i el cabal de fluid

que hi circula.
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En el nostre cas, la bomba que impulsa el corrent de fluid cap al reactor d’hidrogenacio és

I'element més critic del procés, ja que és el que consumeix més poténcia eléctrica.

Parametres

Pressi6 d’entrada: 80 bar

Pressio de sortida: 200 bar

Cabal: 1.75 m3/h

Poténcia consumida: 30190 kJ/h = 8.385 KW

LEWA Product Range

4 o000
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E oo t-HLL | - \
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E o -
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& Metaring Pumps L/
§ 100 ! 1 } 2 s
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o
]
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Flow rate Qineor PEr pump head at maximum stroke &

Fig 14. Pressi6 de descarrega en funcié del cabal per a bombes Lewa

La pressio de I'hidrogen s’ha d’augmentar fins a uns 150 bar per assegurar una pressié de
80 bar després del diposit pulmod (booster Haskel i compressor). En canvi, la pressié del DME
s’ha de pujar a uns 12 bar per poder ser reciclada al dipdsit de lentrada a 10 bar

(compressor adaptat per DME).

Si el mesclador és un intercanviador de calor, es calcula el flux de calor ‘q’ i a partir d’'aquest,
amb el coeficient global de calor U i la mitjana logaritmica de temperatures T, ja es pot

calcular l'area de transmissié de calor i la longitud del tub considerant geometria cilindrica:

(‘;.ﬂ?—ﬂif - )

En I'Annex C es troba el sistema de control i 'avaluacié mediambiental de la planta continua
proposada.
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5.2. Calcul dels Indicadors de Sostenibilitat

5.2.1. Calcul de I'indicador IM

Matéries primes per a aquest procés: oli de girasol, hidrogen, dimetil éter, catalitzador i
nitrogen.

e Hidrogen

Tal com passa en el procés discontinu, com que l'hidrogen és recirculat, la quantitat de
matéria prima nova a introduir des del tanc sera petita comparada amb el volum total que
circula.

IM H, = Massa H, consumit/Massa Producte Final
Massa de H, mat prima procedent del tanc d’alta pressio =
Massa de H, consumit per les reaccions = 8.38 kg/h

Per tant, com ja hem dit, I'hidrogen que no es consumeix en les reaccions €s recirculat en la
seva totalitat, de manera fem molt més rentable el procés.

Operem de la mateixa manera per a les altres matéries primes.
o Oli

Els olis vegetals que s'utilitzen com a matéria prima per a elaborar margarina contenen acids
grassos saturats, com l'estearic, i acids grassos insaturats, com l'oleic o el linoleic. Els acids
grassos insaturats s6n més saludables per a I'organisme que els saturats, que es consideren
perjudicials.

El procés d'hidrogenacio que pateixen les margarines causa una pérdua nutritiva respecte a
la matéria prima, ja que es perden acids grassos essencials, com el linoleic, i es formen els
acids trans (acid elaidic), que sdn menys saludables. El procés d'hidrogenacié es realitza per
a aconseguir que les margarines siguin greixos plastics en estat solid, extensibles i estables
davant I'oxidacio.

Llavors, ja podem calcular quin seria l'indicador de matéria per a un lot:
Massa Oli MP consumit = 1530 kg/h

IMoli = Massa Oli MP consumit/Massa Producte Final
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e DME

¢ Per qué es fa servir com a solvent dimetil éter i no un altre? Podriem utilitzar propa, per
exemple, perd emprarem DME per les seglients raons:

1. Es un solvent novedés en el camp de I'alimentacié i que es vol introduir, ja que el
propa ja fa anys que és utilitzat amb aquesta finalitat.

2. Per a un mateix procés, la pressio de treball €s menor en el cas del DME, i aixd
suposa millores pel que fa a la seguretat en els aparells de procés, tot i que la
temperatura de treball sera una mica superior.

3. Té un poder solvent superior al del propa i molt més gran que el CO..

4. Per0 no deixa de ser un solvent perillds, tal com es pot veure en la fitxa de seguretat
que hi ha als Annexes. Anem a resumir breument la identificacid dels perills més
destacats.

5. Es un liquid/gas inflamable sota pressié. Pot formar mescles explosives en contacte
amb l'aire. Pot causar efectes anestésics. Pot irritar els ulls, la pell, i les membranes
mucoses. Pot causar danys per congelament. Cal que els treballadors de rescat en
cas d’'accident per una fuga disposin d’aparells de respiracié autdbnoms. L'olor és
eteri.

Massa de DME consumit en el procés = 1.51 kg/h

Al final del procés continu hi ha una petita pérdua de DME a I'atmosfera, de I'ordre d’'un
0.5%, entre el que s’evapora en passar per les linies del procés, en extreure mostres i en el
tanc final del procés.

Aixd constitueix 7.55 g/h (60.4 kg/any) de solvent dimetil éter que van a parar al medi
ambient directament per evaporacio.

Com que es tracta d’'una quantitat molt petita respecte la massa d’oli introduida al reactor, no
influeix com a matéria prima perduda.

Pero si que caldra tenir en compte que com tots els solvents organics no pot ser alliberat a
'ambient sense ser abans o bé cremat o bé recuperat per absorcié, degut als perills abans
esmentats. Prenem la segona opcié com la més viable. Per tant, el nostre procés haura de
comptar amb un absorbidor per al dimetil éter i s’hauran de considerar els costos de
absorcio, que surten a uns 2 euros/kg de solvent.

Per tant, el cost aproximat de la recuperacié sera d’'uns 1.51 céntims d’euro I'hora.
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e Catalitzador (0.5% Palladium On Alumina Spheres Type 50B)

Com que des del punt de vista de la selectivitat i de la disminucié de la produccié d'isdmers
trans, el plati i el pal-ladi sén catalitzadors de major qualitat en comparacié amb el niquel,
s’ha decidit emprar aquest darrer per al procés supercritic. Aquests catalitzadors reaccionen
a temperatures més suaus en comparacié amb les de niquel, oferint aixi un estalvi d'energia
important.

La industria segueix buscant catalitzadors amb els que es pugui treballar en condicions
d'operacié més suaus i produeixin menys isomers trans. Sembla que els catalitzadors de
pal-ladi siguin els millors en aquest sentit.

Per tant, a 'hora de comparar la toxicitat del procés tradicional discontinu amb el continu
supercritic, aquest ultim procés sera molt més sostenible degut a les condicions d’operacio,
ja que gairebé tot el catalitzador és recuperat i també perqué el pal-ladi no esta mai tant en
contacte amb I'oli com el catalitzador de niquel en el procés discontinu, on aquest és separat
del producte final per filtracio.

La massa de catalitzador (0.5%) Pd/Al,O; sera de:
m. = 1314.8 kg (per carrega anual)

| com que renovem el catalitzador un cop a I'any, llavors el consum sera de 1314.8 kg/any =
0.164 kg/h.

Pérdues de catalitzador d’'un 1% en el reactor, per tant: 0.00164 kg/h
0.164 - 0.00164 = 0.162 kg/h cat

Perd de la mateixa manera que en el procés discontinu, el catalitzador no pot estar present
en cap concentracié en el producte final. Per tant, restarem els 0.00164 kg/h en la
composicio, ja que sempre €s recuperat.

La resta, els 0.162 kg/h, seran recuperats en els usos posteriors.
Per tant, idem : IMcat = (Massa cat inic — Massa cat perd )/(Massa Producte Final)
¢ Nitrogen

¢, Quan necessitem Nitrogen en el nostre procés? Per a les linies d’'inertitzacié en la posta en
marxa de la planta continua. Es a dir, com a cost d'inversié. Per tant, no el tindrem en
compte com a matéria prima.

Consum de Nitrogen = 4.31 kg/h = 34500 kg/any
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Per tant, tal com s’ha explicat per al procés discontinu, si el que volem calcular és la massa
de producte final obtinguda, haurem de considerar :

Massa MP inicial = 8.38 + 1530 + 1.51 + 0.164 = 1540.1 kg
Massa MP recircul/perduda/extreta = 1.51 + 0.164

Massa Producte Final = 8.38 + 1530 = 1538.4 kg

En canvi, 'index de material en si, sera calculat com segueix:
Massa MP inicial = 1540.1 kg

Massa MP perduda = 0.00164 + 0.00755 = 0.00919 kg (no afecta)
Massa MP remanent = 1540.1 kg

Massa Producte Final = 1538.4 kg

IM =1.0011 kg / kg prod

5.2.2. Calcul de I'indicador IE

L’'index d’energia s’expressa en unitats d’energia per unitat de producte introduit. Es una
mesura de I'energia de fuel neta consumida per tal de proporcionar els requeriments de calor
i poténcia per al procés.

Les entrades d’energia al procés inclouen gas natural, fuel-oil, vapor i electricitat. Els
kilograms de vapor o els kilowatts-hora d’electricitat que entren al procés soén convertits en
kilojoules d’energia de fuel fent servir les eficiencies de la generacié de vapor i de la
generacié de poténcia i transmissio. La conversio a energia de fuel es porta a terme en tots
els casos, tant si I'electricitat i el vapor sén importats o generats in-situ.

Conversions:
Calor = 0.92 kJ/kJ PCI
Energia = 0.31 kWe/kWcalor
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El vapor o l'electricitat que s’exporta del procés quedaria plasmada en els indexos restant
l'energia exportada en termes d’energia fuel a I'energia total de fuel consumida en el procés.

El consum d’energia per quilogram de producte final obtingut per al procés continu supercritic
es calculara a partir dels fluxos de calor i de les poténcies procedents de cadascun dels
aparells que constitueixen el flowsheet.

Si s'observa el disseny del procés continu supercritic realitzat mitjangant el programa Hysys,
es poden veure tots els corrents d’energia que es requereixen en els diferents equips.

A continuacié estan detallades totes les entrades i sortides d’energia i les poténcies
consumides en el procés continu segons els equips.

Intercanviadors de calor Flux de Calor Poténcia
(oli termic) (kJ/h) (kW)
E-503 + 245300 68.13
E-504 + 502300 139.5
Grups de fred Flux de Calor Poténcia
(electricitat + aigua) (kJd/h) (kW)
E-501 - 1.801 0.0005
E-502 - 5682 1.578
Bombes Flux de Calor Poténcia
(electricitat) (kJ/h) (kW)
P-501 + 18400 5.111
P-502 +2.288 0.0006

P-503 + 30190 8.385
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Compressors Flux de Calor Poténcia
(electricitat) (kd/h) (kW)
K-501 + 5689 1.58
K-502 + 5000 1.5
RESULTATS:

Calor Total = 747600 kJ/h | Fred Total = -5683.8 kd/h | Pot Elect Total= 16.58 kW

¢ Oli térmic

Intercanviadors de calor (oli térmic) Flux de Calor (kJ/h) Poténcia (kW)
E-503 + 245300 68.13
E-504 + 502300 139.5

Flux de calor total Intercanviadors de Calor = 747600 kJ/h

| el calcul de I'index d’energia per al valor anterior es realitzara tenint en compte que l'oli
térmic és escalfat per un cremador que fa servir gas natural com a combustible i que té una
eficiéncia del 95%.

Per tant: (747600 kJ/h)/0.95 = 786947 kJ/h = 188265 kcal/h
q = 188265 kcal/h = (Qen'11954)/0.92 = Qgn = 14.49 kg/h
IE int calor = (14.49 kg GN/h)/(1538.4 kg prod/h) = 9.418 g GN/kg prod final

Els intercanviadors de calor en el procés continu fan servir oli térmic com a fluid de treball.
Per a determinar la massa d’oli térmic necessari “m” en kg/s, si Cp és la capacitat calorifica
de l'oli, que suposem de 3,2 kd/kg-°C, i Ti/Tout les respectives temperatures d’entrada i de
sortida de l'oli, plantegem el balang d’energia:

Q = Mg Cpoiir (Tin — Tout)oii = Mome: CPome (Tin — Tout)ome




Pag. 80 Memoria

Meji* Cpoﬁ' (Tin - Tout)oﬁ =1593- 1.6 (100 - 2555)
Intercanviador E-5603 — m; = 4.25-10-3 kg/s = 15.3 kg/h
Intercanviador E-504 — m,; = 8.5-10-3 kg/s = 30.6 kg/h

o Electricitat (equips auxiliars)

Bombes Consum (kJ/h) Poténcia (kW)
P-501 + 18400 5.111
P-502 +2.288 0.0006
P-503 +30190 8.385
Compressors Consum (kJ/h) Poténcia (kW)
K-501 + 5689 1.58
K-502 + 5000 1.5

Per tant, si la poténcia total consumida és de 16.58 kW, la quantitat d’electricitat en kilowatts
necessaria haura de ser de:

Rendiment energétic = 0.31 kWe/kW
Poténcia = 16.58/0.31 = 53.48 kW = 192528 kJ/h = 46059.3 kcal/h

q = 46059.3 kcal/h = (Qan-11954)/0.92 = Qgn = 3.54 kg/h

Com abans, el calcul de I'index d’energia es realitza:
IE aux = (3.54 kg GN/h)/(1538.4 kg prod/h) = 2.304 g GN/kg prod final

IE aux = 2.304 g GN/kg producte final
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e Vapor

El reactor esta format per una carcassa exterior i una série de tubs interiors en forma de U. El
fluid d’intercanvi de calor és aigua liquida saturada que en rebre energia del focus calent
passara a estat vapor.

Per tant, tindrem una produccié de vapor extra que podra aprofitar-se bé per pre-escalfar I'oli
que entra al reactor en el procés continu, o bé per a ser recirculat cap a la caldera general
del procés.

En aquest cas, es decideix emprar-lo com a vapor auxiliar en la caldera, ja que per a escalfar
I'oli en el procés supercritic ja es disposa d’oli térmic.

Tal com es pot determinar a partir dels valors obtinguts pel programa Hysys per a les
diferents unitats de procés que requereixen d’aquesta utilitat, al final el cabal de vapor que es
requereix és de:

Wconsumit = 47.6 kg/h Vapor
Perd com que generem una quantitat de vapor de
Wgenerat = 2146 kg/h

el vapor excedent del procés sera: Wexcedent = 167 kg/h
Vapor que sera retornat cap a la caldera de la planta.

Recordem que la nostra installacié consta d’'una turbina de vapor amb caldera de gas
natural, que produeix electricitat funcionant a: P = 10 bar, T = 180°C. Tipus de caldera
“Lambda” amb produccié de vapor de 3750 kg/h.

Tal com es pot observar, el cabal de vapor produit per la caldera correspon a la quantitat de
vapor necessaria per escalfar 2 reactos batch en paral-lel.

Ara, com que es produeix vapor, s'introduira un element negatiu en I'index d’energia, és a dir,
que repercuteix favorablement en la sostenibilitat del procés continu.

Apliquem el balang d’energia: 4~ Cp- i, -(180-150)+ A+,

El vapor procedent de la caldera inicialment esta a la temperatura de saturacié. Després de
condensar va perdent temperatura fins que torna a ser recirculat i conduit de nou cap a la

caldera. Per tant, expressem aquest refredament del vapor condensat en termes de cabal de
calor que cal generar per tal de mantenir la temperatura de saturacio del vapor en la caldera.

— =167 kgvap/h [lkcal /(kg* C)- (180 —150)+ (2091.2/4.18)]
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q = - 88558 kcal/h = - 370.2 MJ/h
e Combustible: Gas Natural

La nostra instal-lacié consta d’'una turbina de vapor amb caldera de gas natural, que produeix
electricitat. A partir del valor de cabal de calor obtingut ja podem calcular la quantitat de gas
natural que estalviarem en la caldera.

Si el PCI del combustible (entalpia de combustié del gas natural) és de 11954 kcal/kg, el gas
natural extra produit és:

q =- 88558 kcal/h = (Qen'11954)/0.92 = Qgn=-6.8 kg/h

Per tant, aquest sera el cabal de gas natural recirculat cap a la caldera. El gas natural en m®,
si la seva densitat és de 1.816 kg/m®, sera: 3.75 m*h GN

Ara es calculara I'index d’energia per al combustible, que sera negatiu en aquest cas, degut
al vapor addicional produit en el procés supercritic i que suposa un estalvi de combustible.

IE comb = (- 6.8 kg/h)/(1538.4 kg producte/h) = - 4.42 g GN/kg prod
IE comb = -4.42 g GN/kg producte final

e Cicle de refrigeracié

Grups de fred Flux de Calor Poténcia
(electricitat + aigua) (kJd/h) (kW)
E-501 -1.801 0.0005
E-502 - 5682 1.578

Flux de fred total = -5683.8 kJ/h

El cicle de refrigeracid, com ja sabem, té un COP de 3. Per tal de saber quanta energia
eléctrica addicional es necessita per refredar els intercanviadors del porcés continu
supercritic farem els calculs com per al procés discontinu.

Aquest cicle ha d’absorbir, per tant, una quantitat de calor de:

Q =-5683.8 kd/h = -1.579 kW
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Les necessitats eléctriques, suposant un rendiment electro-mecanic del compressor de nm =
0,75 i un rendiment del cicle de nc = 0,7, son:

1,579
eléctrica — . = 3 kVI/eléctric
0,75:0,7

Els mesos d’estiu sén tres, llavors I'energia eléctrica addicional consumida és de:

E

eléctrica

=37776000 = 2,33810" kJ

I amb un rendiment en la produccié d’electricitat del 31%, I'index d’energia combustible del
cicle de refrigeracié funcionant durant 3 mesos:

Potencia = 3/0.31 = 9.677 kW (kJ/s) = 8334.62 kcal/h
q = 8334.62 kcal/h = (Qen'11954)/0.92 = Qgn = 0.641 kg/h
| el calcul de I'index d’energia q partir del valor anterior déna:
IE c refrig = (0.641 kg GN/h)-(8000h/12mesos)-(3mesos/any)/(12307040 kg producte/any)
IE c refrig = 0.104 g GN/kg prod final
Llavors, amb aquests calculs I'indicador d’energia surt de:
IE = IE int calor + |IE elect + IE comb + IE c refrig
IE int calor = 9.418 g GN/kg producte final
IE aux = 2.304 g GN/kg producte final
IE comb = - 4.42 g GN/kg producte final

IE crefrig = 0.104 g GN/kg producte final

IE = 7.406 g GN/kg producte final

En termes de poténcia eléctrica, els requeriments totals per part del nostre sistema,
provenen de: cicle de refrigeracié i bombes i equipament auxiliar.

Per tant:

53.48 + 9.677 = 63.157 kW
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(Com que ddna un valor molt baix, suposem que la resolucié amb el programa Hysys per als
valors d’electricitat és poc realista, ja que els equips auxiliars esquematitzats en el flowsheet
només son representatius).

Per tant, ara cal coneixer el cost de la poténcia eléctrica que es necessita per a fer funcionar
tot el conjunt durant 1 dia.

Llavors: 63.157 kW -(24 h/1 dia) = 1515.77 kWh/dia

Si el cost del kilowat hora d’electricitat generat és de:

Tarifa total = Tp (euros/kW-mes)+ Te (euros/kWh) + impostos

Tp = 1.407620 euros/kW-mes = 1.955028:10° euros/kWh

Te = 0.082402 euros/kWh

Tarifa total = 1.955028:-10-3 + 0.082402 = 0.084357 euros/kWh = F
Preu total (amb IVA) = 1.2193-F = 0.10286 euros/kWh

Llavors, ja es pot calcular el cost total d’electricitat, per lot d’oli produit:
1515.77 kWh/dia - (0.10286 euros/kWh) = 115.91 euros/dia

115.91 euros/dia-(1dia/24h)-(1h/1538.4 kg prod) = 0.00422 euros/kg prod

5.2.3. Calcul de l'indicador IW

El consum d’aigua en el procés és degut principalment a I'is de I'aigua com a refrigerant del
producte en els intercanviadors de calor.

¢ Tubs reactor isotérmic

Anem a calcular l'aigua de refrigeracié necessaria per mantenir el reactor en condicions
isotérmiques.

Per necessitats d’'intercanvi de calor, amb tres tubs en forma de U (doble pas) seria suficient
per mantenir la temperatura constant a 215 °C. Tot i aix0, és millor col-locar més tubs per
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poder refredar el reactor en un temps acceptable per exemple quan es vulgui canviar el
catalitzador. Per tant, es col-locara un feix de 25 tubs que ens assegurin un bon refredament.

Per a poder comptabilitzar, es calculara I'index de consum d’aigua de la seglient manera:
IW tubs = (214.6 kg aigua/h)/(1538.4 kg producte/h)
IW tubs = 0.14 kg aigua/kg prod final

¢ Intercanviadors

Amb un flux de fred total de 5683.8 kJ/h, que equival a 1.58 kW, ja es podra calcular el cabal
d’aigua requerida com a fluid refrigerant suposant que l'aigua entra a Tin = 20°C i s’escalfa
fins Tout = 45°C:

0, =mCpT,, T,

in

)=1,58 kW

me— 80015 kg5 = 5443 kgl
4.18(45-20)
Torre de refrigeracio

Per tal d’aconseguir la temperatura adequada de I'aigua de refrigeracio, s'utilitza una torre de
refrigeracio.

El sistema de funcionament és el seglient: els intercanviadors de la planta escalfen 'aigua de
refrigeracio fins a 45°C, arriba a la torre de refrigeracié i, per intercanvi de calor amb un
corrent d’aire, es refreda.

Degut a aquest intercanvi, es perd una part d’aigua per evaporacio i, per tant, cal afegir una
renovacié d’aigua. Un cop freda, s’envia als intercanviadors de la planta.

Les péerdues d’aigua del circuit de la torre de refrigeracio seran:

Pérdues evaporacio = 0.00085- cabal d’aigua-(T+-T,) = 0.00085- 54.43-(45-20) = 1.16 kg/h
Pérdues neteja = Pérdues per evaporacid/(cicles-1) =1.16/(3-1) = 0.58 kg/h

Pérdues recarrega = 0,1-0,2%-(cabal d’aigua) = 0.0015-(1.16 + 0.58) = 0.00261 kg/h

Pérdues totals = 1.743 kg/h d’aigua
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En conclusié, per tal de mantenir el cabal d’aigua s’haura d’afegir en el circuit de refrigeracio
una entrada de 1.75 kg/h aprox., que equival a 0.00175 mh.

Per tal d’expressar aquesta dada en kg d’aigua consumits: 1.75 kg/h- (1h/1538.4 kg)
Per tant: IW perdues = 0.00114 kg aigua/kg prod final
Llavors, I'indicador IW total sera:

IW =W tubs + IW pérdues = 0.140 + 0.00114 = 0.141 kg aigua/kg

IW = 0.141 kg aigua/kg prod final

5.2.4. Calcul de ’indicador IT

Anem a veure com es porta a terme la recuperacié i el tractament d’estalvi per a catalitzadors
de metalls pesants, com en el nostre cas el pal-ladi.

L’ds del cost efectiu de qualsevol catalitzador de metall pesant depén en gran mesura de la
eficiéncia amb la qual és possible recuperar el metall de manera econdmica a partir del
catalitzador gastat i retornar-lo per a ser utilitzat com a catalitzador nou. A més a més, el
procés de recuperacio del pal-ladi esta provist d’'una sortida responsable des del punt de
vista mediambiental i de seguretat per al catalitzador ja contaminat.

La massa de catalitzador que es consumeix de (0.5%) Pd/Al,O3 és:
m. = 1314.8 kg/any = 0.164 kg/h

Pérdues de catalitzador d’'un 1% en el reactor, per tant:

0.164 - 0.01 = 0.00164 kg/h; 0.164 - 0.00164 = 0.162 kg/h cat

Com que el catalitzador no esta present en el producte final, restarem els 0.00164 kg/h en la
composicid. Els 0.162 kg/h remanents, seran recuperats en els usos posteriors.

El catalitzador té un contingut en Pal-ladi del 0.5%, per tant es tenen 0.00082 kg Pd/h. Aixi, el
calcul de l'index de toxicitat dona:

IT = (0.00082 kg Pd/h)/(1538.4 kg prod/h) = 5.33-107 kg Pd/kg prod final

IT =5.33:107 kg/kg prod final
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5.2.5. Calcul de 'indicador IC

Per tal de conéixer el total d’emissions contaminants que genera el nostre procés, hem de
calcular les quantitats anuals de DME emeses al medi a través del tanc d’oli final. En aquest
hi ha una petita pérdua de DME a I'atmosfera, de I'ordre d’'un 0.5%. Aixd s6n 60.4 kg/any de
solvent dimetil éter que van a parar a l'aire directament per evaporacié.

Com a matéria prima perduda no influeix perqué és molt poca quantitat respecte loli
introduit, pero aqui si que 'haurem de tenir en compte com a contaminant.

Com tots els solvents organics el DME és molt volatil i no pot ser alliberat a 'ambient sense
ser abans o bé cremat o bé recuperat per absorcio, degut als perills que suposa.

Pel que fa a la toxicitat i als efectes en les persones del dimetil éter, el principal efecte
fisiologic d’aquest solvent és I'anestésic, perd aquest efecte és molt menor (una quarta part)
del que produeix el dietil éter. Concentracions de 5-20% en volum causen els simptomes
d’intoxicacio, descoordinacid, visid térbola, anestésia, mal de cap, mareig, nerviosisme i
inconsciéncia, sempre depenent del temps d’exposicid.

Tal com ja s’ha comentat, I'exposicié dels ulls i altres membranes mucoses al liquid o al
vapor concentrat €s irritant i hauria de ser evitat. El contacte del liquid o del vapor concentrat
amb la pell pot causar congelament. El dimetil éter té un baix ordre de toxicitat per inhalacio i
no se li coneixen propietats de perill considerables. Per tant, tenim una fuita de solvent de:

7.55 -10° kg/h «(1m*/1.91855 kg) = 3.935 -10° m%h

Emissions DME: 60.4 kg DME/any

| tal com s’ha considerat per al procés discontinu, també es tindran en compte les emissions
contaminants de CO, a I'atmosfera, generades per cada kilowatt-hora d’electricitat produit en

la central térmica on es crema carb6 o petroli. Per tant:
1515.77 kWh/dia -(1dia/24 h) (8000 h/1 any) (1 kg de CO, /1 kWh) = 505256.7 kg CO,/any
Total d’emissions = 505317 kg /any. Ara calculem I'index de contaminacio total:

IC = 505317 kg/any-(1any/8000 h)-(1h/1538.4 kg prod) = 0.04106 kg/kg prod

IC = 0.04106 kg/kg prod final
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6. SEGURETAT

Qualsevol planta quimica ha de tenir un sistema de seguretat per evitar riscos que poden ser
la font d’accidents. Es per aix06 que s’ha d’estudiar la planta, les substancies que s'utilitzen i

els equips que la componen, per poder prendre una mesures.

6.1. Caracteritzacio del risc en les substancies del procés

En aquest procés d’hidrogenacio les substancies que presenten un cert risc sén I'hidrogen i
el dimetil éter. L'oli s’ha de vigilar que es mantingui liquid en tot el procés perqué no pugui

taponar canonades i originar aixi problemes en el proces.

En '’Annex G hi ha les fitxes de seguretat originals per a aquestes substancies.

6.1.1. Hidrogen

El principal perill del H, és que és un gas inflamable a altes pressions. Pot formar mescles
explosives amb l'aire i la flama és invisible. Per altra banda es tracta d’'un gas asfixiant per

desplacament de I'oxigen que pot ocasionar la mort.

La temperatura d’autoignicio és de 500 °C i els limits inferior i superior d’inflamabilitat en aire

del 4% i 75% respectivament (% en volum).

En cas d’incendi s’ha d’avacuar tot el personal de I'area de perill. Inundar immediatament els
dipdsits cilindrics amb aigua des de la maxima distancia. Es important no apagar les flames

que surten dels cilindres i deixar que cremin. Sén necessaris equips de respiracié autbnoms.

S’ha d’'emmagatzemar en llocs suficientment ventilats. Els diposits d’hidrogen s’han de
separar respecte els d’oxigen, clor o altres oxidants una distancia minima de 6 metres. Es
necessari assegurar els diposits cilindrics perqué no caiguin i que no hi hagi cap font d’ignicié
aprop. Tot el material eléctric proper ha de ser a prova d’explosions (antideflagrant). L'area
d’emmagatzematge ha de complir els codis de zona de perill de Classe 1. No es poden

superar els 52 °C.
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6.1.2. Dimetil éter

El principal perill d’aquesta substancia és que és un liquid / gas inflamable sota pressio. Pot
formar mescles explosives amb l'aire. Té efectes anestésics, pot irritar els ulls, les mucoses i
la pell. A més, es tracta d’'un gas asfixiant per desplagcament de 'oxigen que pot ocasionar la

mort.

La temperatura d’autoignicio és de 350 °C i els limits inferior i superior d’inflamabilitat en aire

del 3,4% i 27% respectivament (% en volum).

En cas d’incendi s’ha d’avacuar tot el personal de I'area de perill. Inundar immediatament els
diposits cilindrics amb aigua des de la maxima distancia. Es important no apagar les flames.

Son necessaris equips de respiracié autdbnoms.

S’ha d’'emmagatzemar en llocs suficientment ventilats. Es necessari assegurar els dipdsits
cilindrics perqué no caiguin i que no hi hagi cap font d’ignicié aprop. Tot el material eléctric
proper ha de ser a prova d’explosions (antideflagrant). L'area d’emmagatzematge ha de

complir els codis de zona de perill de Classe 1. No es poden superar els 52 °C.

6.1.3. Reduccio del risc en els equips
Bombes

Les bombes utilitzen motors antideflagrants. Aquests motors estan totalment aillats de
I'exterior i és impossible que una guspira del motor pugui sortir fora d’aquest. A més l'aigua i
la pols no poden entrar dins d’aquest motor. Les bombes dosificadores porten un sistema de
bloqueig per evitar desajustaments. A més, disposa de valvules de seguretat per evitar

sobrecarregues.

Intercanviadors de calor

Els intercanviadors estan dissenyats per aguantar les pressions del procés. Sempre s’intenta
fer passar el fluid a més pressi6 per la zona dels tubs. S’ha d’'intentar que aquests aparells es

mantinguin nets, perqué la bruticia provoca pérdues de carrega i redueix la transferéncia de

calor.
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Aquests aparells son recipients a pressié, per tant legalment és obligatori que portin valvules
de seguretat entre les zones dels tubs i de la carcassa segons el Reglament d’aparells a

pressio.
Recipients

També sén recipients a pressid dissenyats per aguantar les pressions d’operacié. Cal que
tinguin valvules de seguretat d’obertura total. S’ha d’evitar instal-lar valvules de tancament
entre laparell i la valvula de seguretat. Es poden utilitzar complementariament discs de

ruptura.

6.2. Calcul de 'index DOW

L’index d’'Incendi i Explosié (IIE) és un dels riscos més greus per a la seguretat de béns i
persones. El métode emprat aqui per a la seva valoracid és un dels de major resso
internacional entre especialistes, per la seva utilitat i per la seva constant actualitzacié.

Per tal de calcular aquest index, anem a determinar el Factor Material (MF), que és una
mesura de la intensitat d’alliberaci6 d’energia d’'un compost quimic, d’'una mescla de
compostos o substancies, i és el punt de partida per al calcul de 'index d’'Incendi i Explosio.
El MF es determina per consideracié de dos riscos del material: la Inflamabilitat (Ni) i la
reactivitat (Nr) i es representa per un nimero d’1 a 40.

MF mescla: Es fa un promig ponderat a base del % en pes dels components. Només es pot
fer servir si els ingredients de la mescla no reaccionen entre si.

Procés Continu: (0.9- 21) + (0.09- 21) + (0.01- 4) = 20.83
Procés Discontinu: ~ (0.0055- 21) + (0.9945- 4) = 4.0935

El Factor General del Risc F1 esta format pels items del procés que augmenten la magnitud
d’un incident probable. Cada item haura de ser revisat en la seva relacié6 amb la unitat de
procés que s’avalua i se li aplicara la penalitzacié apropiada.

C. Manipulacié i transferéncia de materials

En el procés continu hi ha carrega i descarrega de liquids inflamables de Classe |, és a dir,
amb punt d’inflamacié inferior a 37,8°C (100°F). La penalitzacié que s’aplica a la conexio i
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desconexié de linies de transferéncia de camions, vagons cisterna, barcasses, etc. és de
0.50.

D. Unitats de Processos - Locals Tancats

Suposem que els filtres del procés discontinu estan ubicats en arees obertes, on no tenen
lloc altres processos. Per zona tancada s’entén aquella area que conté tres o quatre costats
sense obertures en la base 0 només amb obertures en dos costats d’'una area tancada pels
quatre costats.

E. Accés

Es considera requisit minim per a una area d’operacié que excedeix els 925 m? l'accés
possible d’equips d’emergéncia a l'area de treball per dos costats com a minim. Aquest
requisit no sera aplicable a un edifici dedicat a 'emmagatzematge a no ser que la seva area
tancada superi els 2312 m?.

Els Riscos Especials del Procés F2 sén aquells items que contribueixen als incidents que
augmenten la probabilitat d’'un incendi o explosié. Cada item haura de ser revisat en relacié a
I'evaluacié de la unitat del procés i s’aplicara la penalitzacié apropiada.

A. Temperatura del procés

Quan la temperatura del procés o les condicions de treball son les del punt d’ebullicié del
material o superior, s’aplica una penalitzacié de 0.60.

C. Operacio en condicions d’inflamabilitat o properes a ella

En el procés continu hi ha operacions que poden trobar-se en condicions d’inflamabilitat o
properes a ella, en cas de fallida d’'instruments o equips o fallida de purgues. Penalitzacié de
0.30.

E. Pressié d’alleugeriment

Quan s’opera a pressio superior a I'atmosférica cal que sigui penalitzat per tal de compensar
'exposicio en funcié de l'increment de pressio.

La corba de penalitzacié de la pressid de treball és aplicable per a liquids inflamables i
combustibles, i per a altres materials s’ha de corregir. Per a gasos liquats inflamables cal
multiplicar la penalitzacié per 1.3.
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Com que el nostre procés continu treballa a alta pressié disposem de valvules de seguretat.
La seva pressio de tarat és de 360 bar, per tant, el factor de penalitzacié sera de 1.0. A més,
com es tracta de gasos liquats inflamables, hem de multiplicar la penalitzacié per 1.3.

En canvi, en el procés discontinu la pressid maxima de tarat sera d’'uns 7 bars, per tant, la
penalitzacio s’efectuara amb un factor de 0.30. Perd com que I'hidrogen a aquesta pressio és
un gas comprimit cal multiplicar la penalitzacié per 1.2.

G. Quantitat de material combustible

En el procés discontinu disposem d’'una caldera de gas natural, per tant, tenim un gas
emmagatzemat. S’aplica a zones d’'emmagatzematge a l'aire lliure en tancs que contenen
combustibles. La penalitzacié es basa sobre el total de megacalories en un sol recipient
d’emmagatzematge. Per tant, a partir de la corba obtenim per al valor de 22386.6 Mcal per a
8 lots (1 dia), que correspon a una penalitzacié de 0.45.

H. Corrossio i erosio

Aquests factors han de ser avaluats tant per a la corrossio interna com externa. Per a una
velocitat de corrossio entre 0.5 mm i 1 mm/any, la penalitzacié és de 0.20.

L. Sistemes d’intercanvi térmic amb oli calent

En el procés continu els sistemes de transferéncia de calor utilitzen combustible liquid com a
mitja d’intercanvi térmic, el qual presenta un risc d'incendi adicional quan s’opera a
temperatura superior al punt d’inflamacié del combustible. Per a calcular el factor de
penalitzacié es ponderen principalment dos condicions: la quantitat de fluid d’intercanvi
térmic en el sistema (cabal d’oli térmic = 45.9 kg/h) i la temperatura d’operacio.

M. Equips en rotacio: bombes i compressors

Es valora I'exposicié al risc d'un area de procés on s'utilitzen grans unitats d’equips en
rotacio, ja que hi ha evidéncia estadistica que indica que les bombes i els compressors, més
enlla d’'un cert tamany contribueixen amb major probabilitat a ser un factor d’incident amb
pérdues.

S’aplica una penalitzacioé de 0.50 a aquelles unitats de procés que formen part o utilitzen una
bomba de més de 75 c.v. o un compressor de 600 c.v. 0 més.

El Factor de Risc de la Unitat (F3) és el producte de la suma de totes les penalitzacions + el
Factor Base de 1.00 en els Riscos Generals de Procés i totes les penalitzacions + el Factor
Base de 1.00 en els Riscos Especials del Procés que han estat aplicats.
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PROCES CONTINU SUPERCRITIC

FACTOR MATERIAL (MF)
Dimetil éter Hidrogen Oli de gira-sol Mescla
21 21 4 20.8
FACTOR GENERAL DEL RISC (F1)
Motiu | Tipus Penalitzacié
Factor base 1.00
A. Reaccions Exotérmiques Hidrogenacié 0.30
B. Reaccions Endotérmiques - -
C. Manipulacié i transferéncia Carrega i descarrega de liquids
de materials inflamables de classe | 0.50
D. Unitats de procés tancades - -
E. Accés - -
F. Drenatges (desaigies) - -
Total = 1.80
RISCOS ESPECIALS DEL PROCES (F2)
Motiu | Tipus Penalitzacio
Factor base 1.00
A. Temperatura del procés Superior al punt d’ebullicid 0.60
B. Pressio baixa (inf. a 1 atm) - -
C. Operaci6 en condicions Possible fallida d’instruments,
d’inflamabilitat o properes d’equips o de purgues 0.30
D. Explosié de pols - -
E. Pressio d’alleugeriment Gasos liguats inflamables 1.30
F. Baixa temperatura - -
G. Quantitat de material
combustible - -
H. Corrossié i erosié Entre 0.5 mm/any i 1 mm/any 0.20
J. Fuites - -
K. Us de calentadors amb foc
directe - -
L. Sistemes d’intercanvi Per sobre del punt d’inflamacio
termic amb oli calent 0.30
M. Equips en rotacié: bombes Bomba de més de 75 c.v. o
i compressors compressor de 600 c.v. 0 més 0.50
Total = 4.20
FACTOR DEL RISC DE LA UNITAT (F3 =F1- F2)
Total = 7.56
INDEX D’INCENDI | EXPLOSIO (IIE = F3- MF)
Total = 157.25

GRAU DE PERILL: Intens
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PROCES DISCONTINU TRADICIONAL

FACTOR MATERIAL (MF)
Hidrogen Oli de gira-sol Mescla
21 4 4.09
FACTOR GENERAL DEL RISC (F1)
Motiu | Tipus Penalitzacid
Factor base 1.00
A. Reaccions Exotérmiques Hidrogenacio 0.30
B. Reaccions Endotérmiques - -
C. Manipulacié i transferéncia
de materials - -
D. Unitats de procés tancades - -
E. Accés - -
F. Drenatges (desaigles) - -
Total = 1.30
RISCOS ESPECIALS DEL PROCES (F2)
Motiu | Tipus Penalitzacio
Factor base 1.00
A. Temperatura del procés Superior al punt d’ebullicié 0.60
B. Pressio baixa (inf. a 1 atm) - -
C. Operaci6 en condicions
d’inflamabilitat o properes - -
D. Explosié de pols - -
E. Pressi6 d’alleugeriment Gas comprimit 0.36
F. Baixa temperatura - -
G. Quantitat de material Gas natural emmagatzemat i liquat
combustible 0.45
H. Corrossié i erosié Entre 0.5 mm/any i 1 mm/any 0.20
J. Fuites - -
K. Us de calentadors amb foc
directe - -
L. Sistemes d’intercanvi
termic amb oli calent - -
M. Equips en rotacié: bombes Bomba de més de 75 c.v. 0
i compressors compressor de 600 c.v. 0 més 0.50
Total = 3.1
FACTOR DEL RISC DE LA UNITAT (F3 =F1-F2)
Total = 4.04
INDEX D’INCENDI | EXPLOSIO (IIE = F3- MF)
Total = 16.55

GRAU DE PERILL: Lleuger
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Per a calcular I'index del Potencial de Risc, caldra analitzar la severitat dels danys que
pot causar una operacio, multiplicada per la probabilitat de que es produeixi. Els danys
que es consideren soén tots aquells que es poden atribuir (per exemple, a reaccions
fisiques o quimiques).

D’altra banda, és evident que un incident d’'incendi i/o explosié no es difon en un cercle
perfecte ni produeix els mateixos danys en totes direccions. Aixd pot ser degut a la
posicio de I'equip, la direccié del vent | la ubicacié del drenatge.

Es possible calcular 'area afectada com el radi d’'un cercle que amb un espessor de 8 cm
tingui un volum equivalent a al del liquid inflamable vessat i el radi de sobrepressio de
varies mescles aire-vapor.

Calculs:

e Procés Continu:
MF = 20.8, F3 = 7.56 = Factor de danys = 0.80
IIE = 157.25 = Radi d’exposicié =40 m

e Proceés Discontinu:
MF =4.09, F3 = 4.04 = Factor de danys = 0.10

IIE = 16.55 = Radi d’exposicié =4 m

La mesura per a I'index de Seguretat sera una espécie d’index d’Incendi i Explosié relatiu
respecte el valor maxim (que suposaria un grau de perill greu). Aixi, tal com veurem en la
conclusié, al grafic de la petjada d’ecoeficiéncia surt un valor comparable entre els dos
processos, ja que la planta continua suposa un perill molt més gran que les plantes

tradicionals d’hidrogenacio dolis.

En 'Annex E hi ha I'analisi de les condicions de perill i dels accidents que es poden derivar.
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7. ESTUDI ECONOMIC: PRESSUPOST

7.1. Bases

El present estudi econdmic esta referit a una planta de fabricacié d'oli de gira-sol hidrogenat.
El producte es ven a la industria alimentaria per tal de fabricar margarina o greix per a

pastisseria.

Aquest estudi tindra un horitzd de set anys en els quals se suposa que la produccié d'oli
hidrogenat no canviara. Per tant, seran 12307 tones/any per a la planta continua i per a
poder comparar els valors obtinguts amb els de la planta discontinua prendrem com a

referéncia 1 batch, és a dir, una produccié de 12740 tones/any.
El preu de venda de l'oli canviara segons la inflacié anual, sent a l'inici de 2,5 euros/kg.

El pressupost es desenvolupara a partir dels costos d'inversié i funcionament de la planta,

costos dels recursos utilitzats i costos del personal.

Per tractar-se d'una planta d'hidrogenacié supercritica els costos d'inversié sén molt més

importants i limitants que els costos d'explotacié de la instal-lacié.

La inversi6é pot ser d'uns 15 milions d'euros per una planta supercritica d’'una capacitat tan
alta, ja que es treballa a altes pressions i aixd comporta un disseny molt especific dels equips
i una automatitzacié important. En canvi, per a l'altra planta, suposarem un cost d’inversié

equivalent de 10 milions d’euros.

En aquest apartat es pretén estimar els costos i guanys de la planta proposada en el projecte

per a veure en quant temps recuperariem la inversié i la rendibilitat que tindria.
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7.2. Resultats Procés Continu Supercritic

7.2.1. Ingressos de les vendes

INGRESSOS any 1 any 2 any 3 any 4 any 5 any 6 any 7

Produccio (kg) |12307040|12307040| 12307040 | 12307040 | 12307040 | 12307040 | 12307040

Preu (euros/kg)| 2,55 2,60 2,65 2,71 2,76 2,82 2,87

Vendes (euros) |31382952|32010611|32650823,3|33303839,7|33969916,5|34649314,9|35342301,1

Ingressos per vendes
7.2.2. Pressupost del cost de produccio

Costos Directes any 1 any 2 any 3 any 4 any 5 any 6 any 7

Materies Primes 17319872|17666269|18019595|18379987 | 18747586|19122538| 19504989

Electricitat 51970,63 | 53010,04 | 54070,25 | 55151,65 | 56254,68 | 57379,78 | 58527,37

Combustible 15324,62 | 15631,12 | 15943,74 | 16262,61 | 16587,87 | 16919,62 | 17258,02

Aigua 692,32 | 706,17 | 720,29 | 734,70 | 749,39 | 764,38 | 779,66

Ma d'obra 9180000 | 9363600 | 9550872 | 9741889 | 9936727 |10135462|10338171
Total (euros) ={26567860|27099217|27641201|28194025|28757906|29333064 29919725

Costos Indirectes any 1 any 2 any 3 any 4 any 5 any 6 any 7

Depreciacié i amortitzacié 1176374 | 1199902 | 1223900 | 1248378 | 1273345 | 1298812 | 1324788

Manteniment i reparacions 229994 | 234594 | 239286 | 244071 | 248953 | 253932 | 259011

\Assegurances i impostos 150357 | 153364 | 156431 | 159560 | 162751 | 166006 | 169326

Varis 120000 | 122400 | 124848 | 127345 | 129892 | 132490 | 135139
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Total (euros) = 1676725 | 1710259 | 1744465 | 1779354 | 1814941 | 1851240 | 1888265

Costos de Produccio any 1 any 2 any 3 any 4 any 5 any 6 any 7

Total (euros) =28244584|28809476|29385666 | 29973379|30572846|31184303 31807989

Costos de Produccioé Unitaris | any 1 any 2 any 3 any 4 any 5 any 6 any 7

Produccié (kg) 12307040 12307040|12307040(12307040|12307040|12307040| 12307040

Total (euros/kg prod final) = 2,295 2,341 2,388 2,435 2,484 2,534 2,585

Pressupost del cost de produccié

7.2.3. Periode de retorn i valor actualitzat net (VAN)

Periode any 0 any 1 any 2 any 3 any 4 any5 | any6 any 7

St (euros) =-15000000/3138368 | 3201135|3265158 | 3330461 3397070 3465011 | 3534312

Cash flow

Considerem que el tipus d'interés real és d'un 10%. Observem que el periode de retorn de la
inversié és de 7 anys.

A _y_S
VN_Z(IH)’
=0

El VAN al cap de 7 anys de funcionament de la planta i considerant un i=10% sera el
seguent:

VAN = 1105421.2

El VAN, al ser positiu, ens indica que la planta seria rentable al cap de set anys ja que
hauriem recuperat la inversio inicial i tindriem uns guanys considerables.
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7.3. Resultats Procés Batch

7.3.1. Ingressos de les vendes

INGRESSOS any 1 any 2 any 3
Produccié (kg) 12740000 12740000 12740000
Preu (euros/kg) 2,55 2,60 2,65
Vendes (euros) 32487000 33136740 33799475
Ingressos per vendes
7.3.2. Pressupost del cost de produccié

Costos Directes any 1 any 2 any 3
Materies Primes 14284771|14570467 | 14861876
Electricitat 364604,4 | 371896,5 | 379334,4
Combustible 25311,9 | 25818,1 | 26334,5
Aigua 1037,33 | 1058,08 | 1079,24
Ma d'obra 12060533 (12301744|12547779

Total (euros) =26736258|27270984 27816403
Costos Indirectes any 1 any 2 any 3
Depreciacio i amortitzacio 1217547 | 1241898 | 1266736
Manteniment i reparacions 238044 | 242805 | 247661
\Assegurances i impostos 155619 | 158732 | 161906
Varis 124200 | 126684 | 129218
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Total (euros) = 1735410 | 1770118 | 1805521

Costos de Produccio any 1 any 2 any 3

Total (euros) =28471669|29041102|29621924

Costos de Produccio Unitaris any 1 any 2 any 3

Produccio (kg) 12740000 12740000(12740000

Total (euros/kg prod final) = 2,235 2,280 2,325

Pressupost del cost de produccié

7.3.3. Periode de retorn i valor actualitzat net (VAN)

Periode any 0 any 1 any2 | any3

St (euros) =-100000004015331 4095638 | 4177551

Cash flow

Amb un tipus d'interés real del 10%, el periode de retorn de la inversio resulta de 3 anys.

A _y_S
VN_Z(IH)’
=0

El VAN al cap de 3 anys de funcionament de la planta i considerant un i=10% sera:

VAN =173781.8

El VAN positiu ens indica que la planta seria rentable i hauriem recuperat la inversio inicial
amb tindriem uns guanys considerables, només al cap de 3 anys.
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7.4. Conclusio

La conclusié de tot I'estudi economic és que ambdos processos d'hidrogenacio d'oli de gira-
sol estudiats en aquest projecte son rentables venent el producte a 2,5 euros/kg. Els costos
anuals per quilogram de producte sén similars, ja que calculats per a una produccio
exactament igual de les dues plantes els valors difereixen només en 0.02 euros/kg (més car
per al procés discontinu).

La inversio inicial seria recuperada al cap de 7 anys per al cas de la planta continua
supercritica, i al cap de només 3 anys per al seu equivalent de planta de producci6 batch.

Per tant, si convencuts dels beneficis del procés supercritic vers el tradicional discontinu que
fem servir, subtituim un batch d’aquesta planta per la planta pilot continua proposada, en 7
anys els guanys obtinguts amb el procés productiu serien considerables.

Els resultats ens han demostrat que dur a terme el projecte exposat a nivell industrial, com a
minim és viable des del punt de vista economic.
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CONCLUSIONS

Els resultats d’aquest estudi comparacional entre els processos batch i continu supercritic
per a la hidrogenacié d’oli de gira-sol estan resumides en el quadre seglent:

PROCES DISCONTINU

IM (kg/kg) IE (kgon/kg) IW (kg20'kg) IT (g/kg) IC (kg/kg) lIE (%)
1,01585 0,01512 0,20356 0,16120 0,31129 0,10344

IE comb (gen/kg) IE c refr (gen/kg) IE agit (gen/kg)  |E aux (gen/kg)
7,514 3,611 1,477 2,520

PROCES CONTINU SUPERCRITIC

IM (kg/kg)  IE (kgen/kg) IW (kgz0/kg) IT (g/kg) IC (kg/kg)  IIE (%)
0,9828
1,00109 0,00741 0,14066 0,00053 0,04106 1

IE comb (gen/kg) IE crefr (gen/kg)  IE int calor (gen/kg)  |E aux (gen/kg)
-4,42 0,104 9,418 2,304

Les conclusions son bastant evidents després d’observar el quadre comparatiu.

El procés discontinu tradicional consumeix més matéries primes, ja que té un index de
pérdues de materia prima una mica mes elevat. Aixd segurament es deu a les constants
carregues i descarregues de producte i també perqué el sistema de recuperacidé del
catalitzador no és tant eficient com el del procés continu. A més a més, aquest ultim procés

recircula la major part d’hidrogen i de solvent.

L’index d’energia és també més elevat per al procés tradicional que per al supercritic. En la
part inferior del quadre hi ha un desglossament dels consums energétics per unitat de
combustible equivalent. Es pot observar que mentre que el procés discontinu consumeix una
quantitat d’energia considerable per a produir vapor, el procés continu el produeix aprofitant
el calor de reaccid de la reaccid exotérmica, resultant un index negatiu. El cicle de
refrigeracio, com a consequéncia, també consumeix més energia. D’altra banda, el procés

continu consumeix bastant combustible per escalfar I'oli térmic dels intercanviadors de calor.




Pag. 104 Memoria

Perd el procés batch disposa d’agitadors eléctrics i el continu no. Els consums per

equipament auxiliar sén del mateix ordre.

L’index de consum d’aigua és més elevat per al procés discontinu, perque tal i com ja s’ha

comentat, cal refrigerar més que en el procés continu.

L’index de toxicitat €s molt més elevat per al procés tradicional, ja que s'utilitza catalitzador

de niquel i se’'n recupera molt menys que en el sistema del procés supercritic.

També l'index d’emissions contaminants és molt més elevat per al procés tradicional,

principalment perqué es genera molt més CO, per unitat de producte produit.

Finalment, tenim una espécie d'index d’Incendi i Explosi6 relatiu respecte el valor maxim
(que suposaria un grau de perill greu). Aquesta mesura s’ha prés aixi per tal que en el grafic
de la petjada d’ecoeficiéncia sortis un valor comparable entre els dos processos, ja que tal
com s’ha pogut demostrar en l'apartat de seguretat, la planta continua suposa un perill

potencial molt més gran.

Comparacié dels indexos Batch vs Continu (log)

IM (kg/kg)

IIE
0,98281
0,10

IE (kgGN/kg)

—e&— Procés Discontinu
—m—Procés Continu

66

356
IW (kgH20/kg)

0
0,31

IC (kg/kg)

Fig 15. Petjada d’Ecoeficiencia del procés batch vs el procés continu supercritic d’hidrogenacié d’olis
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Resultats indexos Sostenibilitat

IIE (resp max.)

IC (kg/kg)

IT (g tox/kg)

0,20356

IW (kg H20/kg)

IE (kg GN/kg)

1,00109
IM (kg MP/kg)

0 0,1 0,2 0,3 04 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1 1.1

(2 DISCONTINU BCONTINU |

Fig 16. Resultats dels Indexos de Sostenibilitat del procés discontinu vs el procés continu d’hidrogenacié d’olis

Consums d'Energia Unitaris

@ Procés Discontinu
B Procés Continu

Combustible (g CH4/kg prod final)

Combustible (g GN/kg) Cicle Refrigeracio (g GN/kg) Agitadors/Interc Calor (g GN/kg) Equip Auxiliar (g GN/kg)

Fig 17. Consums d’Energia per quilogram de producte dels dos processos d'hidrogenacio estudiats
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Com s’ha vist, el procés supercritic genera menys emissions de gasos d’efecte hivernacle i
és menys toxic, pero la inversio inicial de la planta seria recuperada al cap de 7 anys i no al

cap de 3, com en el cas del seu equivalent de planta batch.

Com a conclusio final de I'estudi, podem incorporar la nova planta continua supercritica
substituint la produccié d’'un dels batchos de la nostra planta discontinua d’hidrogenacié d’oli
sempre que la planta continua incorporada compleixi amb totes les normatives de seguretat
requerides i es disposi d’'una clara conscienciacié de voler portar a terme un procés molt més

sostenible a nivell mediambiental, perd menys rentable.
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