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RESUMEN

En una plants continua de <upouificacion de grasas neutras se desca aumentar Ia produccién de jabén
crudo, también denominado como n t soap en la jerga de la industria del jabén, para responder a la creciente
demanda del jabon de tocador en barra en el mercado de la regién centroamericana.  Actualmente, dicha
planta produce entre 2,000 y 2.200 kg/hr de neat soap, nivel de produccién para el cual la planta fue
originalmente disefiada. Se desea aumentar la cantidad de neat soap producido a 3,000 kg/hr sin incurrir en
mversiones mayores debido a cambios del equipo principal, como reactores y equipo para extraccion de
glicerina o tanques de almacenamicnto ¥ que al mismo tiempo s¢ mantengan o incluso disminuyan los costos
variables de produccion del neat soap.

Otro factor igual de importante y que constituyo el objeto principal del estudio, fue detzrminar la
eficiencia de la planta de saponificacién. medida como eficiencia de recuperacién de glicerina en el proceso,
para ¢l nivel de produccion deseado.

Se llevaron a cabo pruebas piloto en la misma planta, en las que se hizo operar la planta a distintos
niveles de produccién de ncat soap. comenzando con 2,200 kg/hr y aumentindose gradualmente la
produccion en aproximadamente 200 kg/hr. Durante estas pruebas se tomaron muestras de distintos puntos
del proceso, que luego fueron analizadas en un laboratorio, se registraron parametros de control, como
amperajes de motores. presiones v temperaturas en los equipos. se calcularon las materias primas que se
ingresaron al proceso v se llevaron a cabo balances de masa completos de todas las etapas del proceso.

Ademds se hicicron estudios para calcular la capacidad mixima de tratamiento de grasas y
preparacion de salmucra, que conforman materias primas del proceso, los costos del neat soap y de la
glicerina U.S.P. que se recuper6 a partir de las lejias obtenidas en ¢l proceso y s¢ muestran los cambios que se
debieron hacer en equipo de transporte de fluidos e intercambio de calor prara alcanzar la capacidad deseada.

Se demostré que al aumentar Ia produccién de neat soap, se¢ logra mantener la calidad del jabon
obtenido, segin los estindares de calidad corporativos de la empresa, v el costo variable del neat soap. Sin
embargo se determiné que la eficiencia de la planta de saponificacién disminuye desde 96.5 % a un nivel de
produccion de 2,285 kg/hr de neat soap hasta $7.2 % a un nivel de produccién de 3,074 kg/hr de neat soap.
Esto tiene como efecto, un encarecimiento de la glicerina U.S.P. que se produce a partir de las lejias finales
que se extraen del proceso de saponificacion y que es un subproducto importante por su contenido de glicerol,
que es liberado en Ia reaccién de saponificacion.

Se descubrié ademds que la planta de tratamiento de grasas no tiene la capacidad suficiente para
mantener una produccion constante de 3.000 kg/hr de neat soap y que para lograrlo en un futuro, deben
hacerse cambios en el equipo principal de dicha planta,

Por ultimo se recomiendan los estudios y los cambios que s¢ deben llevar a cabo para que en un
futuro la planta pueda alcanzar la capacidad necesaria ¥ una capacidad mayor para responder a los cambios
rapidos del mercado.
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L INTRODUCCION

La fabricacica de jabones es una de las industrias quimicas mds antiguas de la civilizacién humana.
Diversos tipos d« jsm.nes se producian aun antes que los fabricantes supieran la quimica que hay detris del
proceso. Desde las civilizaciones que se establecieron hace unos 2000 — 3000 afios en los valles del rio Nilo,
las civilizaciones Celtas de Europa hasta los romanos, llevaban a cabo 1a fabricacién de jabones. Fue en la
Edad Media. cuando la fabricacién se convirtié en una industria de pequefia escala llevada a cabo por familias
que transnuticron sus conocimientos y experiencia de generacién en generacidn, especialmente en Italia,
Francia, Espana ¢ Inglaterra.

Hoy en dia hay una gran diversidad de jabones. Principalmente se pueden mencionar dos tipos: los
Jabones duros, que son de sodio, y jabones suaves, cuyo catién suele ser potasio. Ademas se puede mencionar
otros tipos de jabones como los metélicos, industriales, de tocador, traslicidos, etc.

El jabon de tocador se le llama a aquél que esta compuesto en su mayoria por jabdn de sodio v al cual se
le ha agregado algin tipo de perfume, colorante u otros aditivos que funcionan como humectantes o
suavizantes para la piel. Conforme el mercado se ha vuelto mas competitivo, han aumentado los tipos de
formulaciones y las variantes para fabricar el jabén de tocador, asi como los pigmentos y los aromas o
perfumes utilizados para los mismos. El jabén de tocador es un producto de consumo masivo, cuyo mercado
¢std constituido casi por toda la sociedad, pucsto que todas Ias personas neccsitan lavarse para mantener una
higiene personal adecuada.  El tmico factor que puede limitar la compra de jabdn por los consumidores es
probablemente el poder adquisitivo de estos.

Sin embargo todos los jabones de tocador tienen un comin denominador, sin importar la formula o
variante que se utilice. La mayoria de jabones de tocador duros requieren como materia prima la viruta de
jabon. El jabon, propiamente dicho, variard segun las grasas y aceite: usadas para su fabricacién, asi como
del alcali con el que se lleva a cabo la reaccién de saponificacion. Dependiendo de estos materiales se
obtendran bases de jabon de diversas tonalidades o consistencias. Es importante que el lector entienda que el
jabon de tocador que se le presenta al consumidor, ¢s simplemente viruta de jabon al cual se le han agregado
colorantes, perfumes, humectantes, preservantes ¥ que luego es extruido, formado y empacado para su
comercializacion.

La viruta de jabon, a su vez, es producida a partir del jabén crudo, que en la jerga de la saponificacion,
s¢ conoce con las palabras inglesas “Neat Soap”. El “Neat Soap” es aproximadamente 30% humedad yel
resto son sales orginicas de sodio, el producto de la reaccion de la soda céusu'cé ¥ las grasas neutras, en los
cuales hay una cierta cantidad de electrolito, como hidréxido de sodio y cloruro de sodio, que definen algunas
de sus propiedades.

Para aumentar la capacidad de una planta de jabones de tocador Yy asi responder a un mercado creciente
Yy un incremento en las ventas es indispensable elevr la capacidad para producir la maieria prima. Es decir,

se debe acrecentar la produccién de vinta de jabén y por lo tanto de Neat Soap. En la plama, objeto de
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estudio, el proceso de produccién de Neat Soap es por saponificacién directa de grasas ncxinas con hidréxido
de sodio y el proceso global es continuo.

Sin embargo, €i proceso para fabricar Neat Soap no es tan sencillo como mezclar materia prima y
obtener un producto. El aumento de la produccion en el reactor de saponificacién no s lo tnico que se debe
modificar en la planta de saponificacién continua para aumentar la capacidad.

Para que una planta de saponificacién continua sea eficiente, debe producir la mayor cantidad de Neat
Soap posible con el menor porcentaje de glicerol en su composicién y tener el mayor porcentaje de
recuperacion posible de glicerol, liberado en la reaccion quimica de saponificacién. El glicerol es luego
llevado a una planta de tratamiento de glicerina, en la que se obtiene como producto glicerina grado U.S.P,,
que es utilizada como materia prima para la fabricacién de una diversidad de productes de cuidado e higiene
personal, cuidado de telas y prendas, lavaplatos, etc. Ademas, se debe tener cuidado de mantener la calidad
del Neat Soap, para que se pueda continuar produciendo un jabon de tocador de la més alta calidad.

El estudio que se realizd en una planta de saponificacién continua, tuvo por objeto proporcionar los
cambios en procesos adecuados para aumentar la capacidad de la planta, sin sacrificar la eficiencia de la
misma y sin cambiar la calidad del Neat Soap producido. Ademds se tuvo como propdsito, hacer cambios en
el proceso, sin que se tenga que recurrir a cambios en el equipo principal de la planta, reactores, torre de

lavado y tanques de almacenamiento,



II ANTECEDENTES

A. Teoria Bdsica de la Quimica de Saponificacion

Los jabones y otros detergentes alternos tienen varias propiedades importantes. Una de ellas es la
reduccion de la energia superficial o tensién superficial o interfasial de las soluciones que las contienen. Es
por ello que se les conoce como agentes tensoactivos o surfactantes.

Los jabones que se usan como agentes surfactantes o detergentes son sales solubles de mezclas de
acidos grasos. Usualmente el catién en estos jabones es el sodio, aunque también se utiliza el potasio o una
mezcla de sodio y potasio, los cuales se usan generalmente en jabones suaves o para afeitar. Las sales de
dcidos grasos de otros metales, como el calcio y el magnesio, son practicamente insolubles y forman
precipitados no deseados al ser usado en agua con cierta dureza.

Los jabones de sodio se pueden fabricar principalmente POT tres procesos;

e  Saponificacion directa
e  Hidrdlisis de las grasas
*  Neutralizacién de icidos grasos producidos por otros métodos distintos a la hidrolisis

En el método de hidrélisis se utiliza agua para hidrolizar la grasa y formar Acidos grasos v glicerol,

Luego se separa el glicerol y se neutralizan los acidos grasos con soda cdustica o carbonato de sodio para

formar el jabén. Otra manera de producir dcidos grasos es por oxidacién de un hidrocarburo de petréleo.

B. La Reaccion Quintica de la Saponificacion:
La reaccién quimica que se lleva a cabo en la saponificacién directa es la siguiente:

CHz2O0eOCReCHsOeOCReCH,#O¢OCR +3NaOH — CHOH-CHOH-CH,0H + 3ReCOONa

Giasa o Aceite Soda Caustica Glicerol Jabén

(8)
Las grasas o aceites que se usan en la produccién de jabén son esencialmente triglicéridos, que son
¢steres del glicerol. Los dcidos grasos que estin combinados con el glicerol en una grasa son casi
exclusivamente cadenas lincales de 4cidos monocarboxilicos con un mimero par de dtomos de carbono

(tomando en cuenta el carbono del grupo carboxilico). ®

Los tres acidos grasos mds comunes que se encuentran en las grasas y aceites utilizados en la

saponificacién directa son:
o Acido Estéarico C;-Hs5#COOH
e  Acido Oleico C,-H33COOH
e  Acido Laurico Cy;Ho3#COOH @

Los triglicéridos que componen casi 1a totalidad de Ia grasa o aceitz que es fresco, tienen ia formula
CH;-0-OCR,;-CH-0-OCR,-CH,-0-OCR;, en donde R, R; y R; son grupos alquilo de cadena larga que
pueden ser idénticos o distintos.”” Es muy importante recalcar 1a diferencia entre tma grasa y un aceite. Un
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aceite es una grasa que es liquida en las condiciones prevalecientes del ambiente. Esta distincion es arbitraria

¥ s¢ hace por convencién.

C. Materias Primas Utilizadas en el Proceso de Saponificacion

I Soda Cdustica

La soda caustica puede ser comprada como polvo, granos o como una solucién concentrada que
contiene entre 45 — 50 % de NaOH. Las razones por las que muchas plantas prefieren comprar la solucién
con una concentracién cercana al 50 % de NaOH en peso son:

*  Se reducen costos de instalacién de tanques de mezclado y equipo de agitacién

*  El material del equipo que se utiliza para preparar la soda cdustica est4 sujeto a un alto grado de corrosion

¢ La soda cdustica es un material peligroso y es mejor prevenir los riesgos y los costos por medidas de
seguridad en la preparacién

¢ La disolucién de soda caustica es bastante exotérmica,

Si el transporte de soda cdustica de alguna otra empresa que se encargue de preparar la solucidn no es
muy costoso, es preferible recibir la soda ciustica en forma de solucion y almacenarla en tanques de gran
capacidad en las cercanias de la planta de saponificacion o si el tamaifo de la planta lo permite, dentro de la
planta misma. Es importante que todo el personal operativo utilice lentes de proteccién, guantes de nitrilo o
neopreno, botas de neopreno o hule y gabacha de neopreno o hule en dreas en las que se maneje soda cdustica,
puesto que es un material bastante peligroso. _

La cantidad de hidréxido de sodio en una solucién acuosa puede determinarse ficilmente por una
titulacion dcido-base que utiliza HC1 de baja normalidad con el fin de tener una alta precision. Ademds se
pueden correlacionar datos de gravedad especifica ¥ porcentaje de NaOH en solucién para hacer estimaciones
rapidas acerca de la pureza de la solucidn.

En la planta de saponificacién en la quc se desea aumentar la produccién de jabon, la soda cdustica
que se recibe del proveedor tiene un porcentaje de pureza promedio de 49.4 y una gravedad especifica entre
1.525y 1.535.

2. Grasas y Aceites

Las propiedades del jabén a fabricar dependerdn en gran medida de la calidad de las £rasas que se
utilicen, la cantidad y composicién de los 4cidos g1asos que componen la grasa.  Los sebos y aceites se
obtienen de un rango bastante amplio de fuentes vegetales vy animales. Las grasas con una longitud de
cadena menor que 12 4tomos de carbono son indeseables porque los jabones que se forman a partir de ellas
son irritantes para la piel. Ademds, longitudes de cadena saturadas mayores a 18 dtomos de carbono forman
Jabones demasiado insolubles en agua.©®



Las grasas estdn formadas a partir de ésteres de 4cidos grasos. Los acidos grasos se pueden dividir
en varios grupos. La primera serie los componen los 4cidos grasos saturados (C,Ha,-;-— COOH). La otra
serie de dcidos grases son los insaturados, los cuzles contienen una menor cantidad de Stomos de hidrdgeno
que los acidos grasos saturados, puesto que contienen uno o mds enlaces dobles entre & atomos de carbono
en la cadena. Los 4cidos insaturados tienen menores puntos de fusion que los 4cidos saturados con la misma
cantidad de dtomos de carbono.®

Ademas de variar en la composicion de los acidos grasos de los cuales s¢ derivan, las grasas también
pueden variar en la estructura de los glicéridos que lo componen, aunque esto ulumo es irrelevante en las
grasas que seran saponificadas, y en la naturaleza y proporciones de sustancias extraiias que contengan, las
cuales se pueden clasificar en tres grupos:

* Vitaminas A, D y E, pigmentos como caroteno, gosipol, clorofila y esteroles. Algunos de estos
pigmentos son periudiciales para la apariencia del jabon terminado y necesitan ser removidos.®

» Acidos grasos libres que se forman cuando las grasas se almacenan en malas condiciones o cuando las
grasas se extraen de materiales en los que se ha iniciado alguna descomposicién natural @

* Impurezas como material proteinico, constituyentes olorosos o con algin color. particulas suspendidas y

trazas de polietileno, que proviene de partes del equipo utilizado en el proceso de fabricacién del sebo

Entre las pruebas fisico-quimicas que se llevan a cabo en los aceites v las grasas para verificar su calidad

como materia prima en la fabricacion del jabén, se encuentran las siguientes:

1. Titer: Esuna medida del punto de fusion de una mezcla de dcidos grasos. Las grasas con valores de
Titer altos producen jabones mas firmes y tienen mayor resistencia a la rancidez. Grasas con valores
bajos de Titer producen jabones mds suaves y estan mds sujetos a la rancidez.  La razén por la cual
€stos ultimos son mas susceptibles a la rancidez, es que las grasas contienen un mayor porcentaje de
icidos grasos insaturados que son reactivos quimicamente con el aire para forrar compuestos
odoriferos e inestables.®

2. Acidos Grasos Libres: Se puede expresar cn términos de Na,O %, o se puede convertir a un

porcentaje en peso de algun dcido graso de referencia. Para muchas grasas los 4cidos grasos libres se
calculan como porcentaje de icido oleico que tiene una masa equivalente de 282 o como un
porcentaje de dcido palmitico o 4cido lurico. Ademas se puede estimar como los mg de KOH
requeridos para neutralizar un gramo de grasa, un valor que se conoce como indice de acidez. Una
grasa con un valor alto de dcidos grasos libres tiene un potencial mayor de ser oxidadc y de
degradarse.”)

3. Indice de Saponificacién: Son los mg de KOH requeridos para saponificar completamente un gramo
de grasa.®

4. Indice de Esteres: Se obtiene al restar el indice de acidez al indice de saponificacién y es una medida

de los glicéridos presentes en la muestra.®



5. Insaponificables: Es toda aquella materia que no puede ser saponificada. La materia insaponificable
es indeseable en la fabricacién del jabén. Si la cantidad de insaponificables es muy alta, el proceso
de Tzvads del jabdn con salmuera e ve afectads y pierde su eficiencia.®’

6. Indice de Yodo: Son los gramos de yodo absorbidos por 100 g de grasa. Este valor se utiliza para
medir ¢l grado promedio de insaturacién de una materia grasa. Mientras mds insaturada cs la grasa,
mdés propensa es a la rancidez.®

7. Indice de Peréxidos: Este método determina todas las sustancias en términos de miliequivalentes de

peréxido por cada 1000 g de muestra, que oxidan al yoduro de potasio bajo las condiciones de la
prueba.  Generalmente se asume que estos son peroxidos u otros productos similares
(hidroperéxidos) que resultan de la oxidacién de la grasa. Este método es altamente empirico. Una
muesua se disuelve en una mezcla de 4dcido acético y cloroformo y se hace reaccionar con una
solucion de voduro de potasio. El yoduro liberado es titulado con una solucidn estdndar de tiosulfato
de sodio.*”

8. Color de Saponificacién (Color Lovibond): Es una medida del color de la muestra de grasa o aceite

saponificado con KOH bajo condiciones normalizadas. Ayuda a predecir el color final del jabon.*®

a.  Sebo ABPT (All Beef Pucker Tallow)

El sebo es la principal grasa animal que se utiliza en la fabricacién de Jjabones. Es un subproducto de
la industria de procesamiento de carnes ¥y se obtiene al demretir y clarificar Ia g,rasa corporal de res u oveja.
Sebos de difcrcntcs'bﬁgmlcs pueden variar considerablemente en color, titer, contenido de dcidos grasos
libres, indice de saponificacion e indice de yodo. El sebo a utilizar es fabricado de material 100 % de res, y
que incluye partes no comestibles del cuerpo como intestinos, partes del cuerpo contaminadas, que 110 son de
alta calidad y que deben ser pretratadas, desodorizadas vy blanqueadas antes de la saponificacién.

A continuacion se muestra la composicién de 4cidos grasos aproximada del sebo ABPT ) El subindice
debajo de la letra C indica la cantidad de atomos de carbono de la cadena de la que consta el dcido graso.
Tabla No. 1. Composicién de Acidos Grascs en Sebo ABPT.

Acido Graso ! % en Peso
Cy2 (Acido Léurico saturado) 1.0

C, 4 (saturado) 5.0
Ci6 (saturado) 270
Ci5 (Acido Estedrico saturado) 16.0

Ca00 mas 1.0




Ci5 (Acido Oleico insaturado) 42.0
Cis (Acido Linoleico insaturada) 3.0
Otros (Acido Palmitoleico) 5.0

A continuacidn se presentan los estAndares que debe cumplir el sebo para ios anlisis ya brevemente descritos
anteriormente:

Tabla No. 2. Estdndares de Calidad del Sebo ABPT.

Prueba de Analisis i Estdndar
Color de Saponificacién (Lovibond) 5 R Maximo
Indice de Saponificacién 192 - 200
Indice de Yodo 40 - 53
Acidos Grasos Libres 3 % Miéximo (Como Acido Oléico)
Titer 39-47
indice de Peréxidos 5 Méximo

b. Aceite de Palmiste:

El aceite de palmiste se extrac de las semillas de la misma fruta de la cual se obtiene el aceite de
palma. Puesto que los 4cidos grasos que lo componen son similares en cantidad y tipos a las del aceite de
coco, el aceite de palmiste puede ser utilizado como sustituto del aceite de coco. La principal diferencia entre
los dos aceites es que el aceite de palmiste contiene 10 % mas de dcido oleico que el de coco.®
A continuacién se presenta la composicién de 4cidos grasos aproximada del aceite de palmiste.”’)  El
subindice debajo de la letra C indica la cantidad de atomos de carbono en la cadena que compone el 4cido
s :

Tabla No. 3. Composicién de Acidos Grasos en Aceite de Palmiste,

Acido Graso ! % en Peso
C]O © menor 70

Ci2 (Acido Léurico saturado) 52.0

C4 (saturado) 15.0
Cy¢ (saturado) 7.0

Cis (Acido Estedrico saturado) 2.0




A continuacion se presentan los estandares que debe cumplir el aceite de palmiste para los anilisis ya
brevemente descritos anteriormente: ©)
Tabla No. 4. Estindarce de Calidad del Aceite de Palmiste.

i* seha de Anilisis | Estindar

Color de Saponificacién (Lovibond) |7 R Méximo

Indice de Saponificacién 242 - 255

Indice de Yodo 19-21

Acidos Grasos Libres 3 % Maximo (Como Acido Oléico)
Titer 24 -31

indice de Peréxidos 5 Méximo

Tanto ¢l aceite de palmiste como el sebo pasan por un proceso de desodorizacion y blanqueado antes
de scr alimentados a un tanque de almacenamiento temporal, del cual sc bombea el aceite o sebo para ser
alimentado al reactor. Es importante conocer el proceso de blanqueado y de desodorizado puesto que al
aumentar el consumo del scbo y aceite al elevarse la capacidad de produccion, también debe tomarse en

cuenta la capacidad de blanquear y desodorizar el aceite o sebo.

¢. Proceso de Desodorizado y Blangueado de Grasas y Aceites

El proceso de blanqueado es un proceso en el cual se remueven las impurezas, pigmentos coloreados,
trazas de metales, gomas y materiales oxidantes de las grasas y aceites por adsorcion al utilizar carbén
activado, tierras o arcillas. Las gomas son impurezas comunes en aceites y grasas derivadas de vegetales.
Otras impurezas son las del proceso de fabricacién de sebo a partir de restos animales, como residuos
proteinicos y materiales incoloros que se convierten a cuerpos con color caracteristico al entrar en contacto
con dlcalis, como lo que sucede en la saponificacién de grasas y aceites.'”

La eficiencia del blanqueado se¢ mide con el color de saponificacién Lovibond, ya descrito
anteriormente.  Algo importante que hay que recordar es que no hay una relacién evidente entre el color
natural de las grasas y aceites y el color de la base de jabén correspondiente. Hay principalmente dos tipos de
impurezas en los sebos y aceites:

* Impurezas con color, los cuales no son afectados por las condiciones alcalinas del proceso de
saponificacién®

* Impurezas incoloras que sen transformadas en compuestos con colores caracteristicos por las condiciones
alcalinas del proceso de saponificacion.

Las impurezas coloridas en las grasas ¥ aceites son de tres tipos:



1. De tipo quimico polar: presentes por origen natural o por condiciones de procesamiento desde tejido
animal o vegetal hasta la formacién de las grasas v aceites.¥

2. Pigmentos especificos: Se originan en el animal o vegetal, come Ia hemoglobina y pigmentos de Ia bilis,
y carotenos en algunos aceites vegetales.

3. Compuestos del tipo carbonilo: Estos se forman en las grasas y aceites durante el almacenaje, transporte
y manejo debido a la autooxidacién y descomposicién de cadenas grasas de carbono poliinsaturados.
Estos quimicos son incoloros en las grasas y aceites, pero se transforman en productos con color bajo
condiciones alcalinas propias de la saponificacién.

El blanqueado se lleva a cabo al utilizar tierras o arcillas activadas, que luego son separadas de la grasa o
aceite por filtrado. Las tierras para blanqueado se derivan de minerales arcillosos compuestos
predominantemente por silice, aluminio y oxigeno. Estas arcillas, a un nivel molecular, constan de tres capas,
una de silicato, una de aluminio y otra de silicato. Es en estas capas en las que se fijan las moléculas polares
como las impurezas en las grasas y aceites. Una vez que estas impurezas fueron adsorbidas por las tierras, se
procede a las grasas o aceites en filtros prensa, en los cuales se retienen las tierras. Todas las impurezas
mencionadas anteriormente son lo suficientemente polares para ser atrapadas por las tierras,

El proceso de desodorizado es basicamente un proceso en el que se trata de arrastrar todas las sustancias
volatiles malodorantes por medio de vapor bajo un cierto nivel de vacio para promover el arrasire de estas
sustancias a temperaturas menores.

El proceso completo de desodorizado y blanqueado se puede resumir en los siguientes pasos: @

1. Se debe crear un vacio en el tanque de desodorizado, el cual puede formarse por una bomba de vacio,

2, Sc alimenta la grasa o aceite al tanque de desodorizado.

3. Se alimenta vapor a los serpentines dentro del tanque de desodorizado y a la chaqueta del tanque de
desodorizado para llevar la grasa o aceite a una temperatura entre 80 — 90 grados Centigrados.

4. Se alimenta vapor en el fondo del tanque, el cual causa barboteo. Todas las substancias malodorantes
serdn arrastradas por el vapor de barboteo.

5. Este vapor con las sustancias que ha arrastrado sube a la parte superiot del tanque en donde hay dos
conductos hacia dos separadores. En uno se condensan las gotas de aceite arrastrado y en otro se
condensan los vapores de barboteo y los vapores de 4cidos £rasos.

6. El vapor de barboteo se mantiene por tres horas aproximadamente (dependiendo del equipo) a una
lemperatura cercana a los 200 °C. y bajo un vacio extremo.

7. Luego se introduce agua potable en el serpentin para llevar a la grasa o aceite a 105 °C.

Al llegar a esta temperatura se arranca el agitador del tanque y se dosifica la cantidad de tierra activada

~ por succién neumatica (debido al vacio existente) al tanque de desodorizado. Se vuelve a crear el vacio ¥
se agita la mezcla de aceite y tierras por un cierto tiempo, dependiendo del grado de blanqueado deseado

y del equipo.

9. Por ultimo se dosifica la mezcla de aceites y tierras a un filtro prensa de donde toda la arcilla serd
atrapada y la grasa o aceite saldra del filtro lista para ser saponificada.
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3. Sal (NaCl)

La sal se utiliza para preparar la salmuera, una solucién de NaCl a aproximadamente 20 — 25 % en
peso. La sal es el electrolito que se necesita para poder separar el glicerol del jabén en la etapa de lavado del
Jjabon, luego de la saponificacion directa. La sal se compra como cristales solidos en sacos o costales. La
salmuera se prepara en la planta misma, puesto que es un procedimiento bastante sencillo y que no requiere de
mucho espacio. La sal que se adquiere directamente de los proveedores tiene una pureza promedio entre 89.0
%y 91.0 % en peso. El resto es humedad, suciedad y pequefias cantidades de calcio y magnesio. En la planta
de saponificacion en la que se desea aumentar la capacidad el procedimiento de preparacion de la salmuera es
el siguiente:

Figura No. 1. Proceso de Preparacion de Salmuera.

H.O

NaCl  Na,CO,
i Lodo de Sal proveniente

de evaporadores

Tanque de | g
Preparacién
Salmuera
Filtro de Malla Metalica T
H.0 Tanque
de Almacenamiento

La salmuera se prepara en el tanque de preparacién al agregar sal (que es comprada en sacos) a una
cierta cantidad de agua, segiin la cantidad de salmuera que se desee preparar. Ademas se agrega carbonato de
sodio con el fin de neutralizar la acidez del lodo de sal proveniente de los evaporadores. No hay que olvidar
que la Iejia tratada que entra a los evaporadores ha sido primero tratada con 4cido clorhidrico y tienen un pH
entre 4.6 — 5.5 antes de entrar a los evaporadores. El carbonato de sodio permite que los productos de la
reaccion de neutralizacién sea NaCl y no alguna otra sal que pueda ser indeseable.

Una vez se han dosificado las cantidades adecuadas, se comienza a recircular el contenido del tanque
hacia una segunda cimara, que en realidad es parte del tanque pero que est4 separada por un filtro de malla
metalica. En este caso, el mezclado y la disolucién de 1a sal se llevan a cabo por recirculacién, al mismo
tiempo que se filtra la salmuera para luego bombearla al tanque de almacenamiento en donde se guarda hasta
que deba ser utilizada en el proceso de saponificacién.

Ademads de esta forma de preparacion, también se recupera la sal que proviene de las lejias tratadas
que estan siendo evaporadas en la planta de recuperacion de glicerina. La sal se acumula como una solicién
0 lodo sobresaturado de sal en el fondo de los evaporadores para luego pasar a io que se denomina como “caja
de sal”.  Los lodos son bombeados del fondo de cada evaporador a un pequefio tanque en el que se alimenta
agua. El contenido de este tanque se comienza a recircular con la adicién de agua para hacer un lavado y
dilucién previa de la sal, antes de bombearia al tanque de preparacién de salmuera. Una vez en ¢l tanque de
preparacion, se agrega sal o agua, segiin sea lo requerido, para llevar la salmuera a la concentracién deseada.
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El pardmetro principal de la solucién o salmuera es Ia densidad, debido a que la densidad depende de la
concentracion de la sal y es una propiedad que se puede medir ficilmente y con rapidez en la planta misma,
La densidad se lleva a un valor de 1.14 g/mL.
La concentracién que s maneja en Ia planta debe estar Io més cercano a 20.0 %. Es deseable que la
 concentracién de salmuera se manienga constante, para evitar tener que hacer modificaciones en las borbas
que alimentan la salmuera y el agua para hacer el licor de lavado en Ia torre o columna de lavado en 1a que se
Heva a cabo la separaci6n del jabon y el glicerol.

D. Proceso de Saponificacion Directa

El proceso de saponificacion directa sin importar qué equipo s¢ utilice se puede dividir en tres etapas
principales:

1. Saponificacién: La reaccién quimica que forma jabdm y libera glicerol.

2. Lavado: En esta etapa la masa de jabdn se separa utilizando sal, salmuera u otro electrolito o solucion de
electrolito en una fase acuosa llamada lejia y otra fase de jabdn crudo. El jabon crudo contiene después
de esta etapa aln una cierta proporcion de lejia. Esta operacion de lavado transfiere parte del glicerol
liberado en la reaccién de saponificacion a la lejia y ademds remueve suciedad y otras impurezas del
jabdn,

3. Acabado del jabén o “Fitting”: En esta operacién el contenido de electrolito de la masa de jabon es
ajustado de tal manera que, luego en un proceso de sedimentacién o centrifugacion, se obtenga una capa
de base de jabon o npeat soap y una fase acuosa de lejia llamada lejia niger. Esta lejia es luego
reprocesada.  En esta etapa se agrega una cierta cantidad de soda cAustica al jabdn para terminar de
saponificar cualquier grasa no saponificada, alcalinizar el jabon, ajustar el nivel de electrolito y asi lograr
una purificacién mayor del jabon y producir un neat soap en un estado fisicoquimicamente deseado.

Deniro de las tres etapas mencionadas se pueden encontrar varios equipos y variantes que s¢ pueden
utilizar en diversas combinaciones para obtener en todos Ios casos plantas continuas. Ademds se pueden
combinar procesos y equipos que operen por lotes con aquellos que trabajen continuamente. El equipo a
utilizar depender4 de los costos de 1a planta, del capital disponible y de la capacidad deseada. En general,
actualmente las compafiias manufactureras de jabon prefieren comprar plantas completas a empresas
dedicadas y especializadas en equipo para la fabricacién de jabén por las siguientes ventajas:

*  Se requiere de menor espacio en una planta continua que en una planta en la que el jabon es separado

en pailas,

*  Los aspectos de eficiencia suelen ser mayores en plantas continuas infegradas.

* Elfabricante de la planta es responsable del disefio y montaje.

¢ Los elementos se encuentran balanceados y conectados con los controles y valvulas requeridas para

una operacién automatica,
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1. Diagrama de Fases

En un diagrama de fases (Ver figura # 1) las formas de Ias diversas dreas son influenciadas por las
composiciones de ias grasas y aceites. Los electrolitos presentes en las mezclas son uracamente cloruro de
sodio e hidréxido de sodio. Las cantidades de carbonato de sodio y sulfato de sodr.. «que pueden haberse
agregado a las lejias durante los procesos de recuperacion de glicerina, son tan pequeftas que se desprecian.
Los efectos de los diversos electrolitos son aditivos y se expresan cominmente en términos de sal (NaC1).®

A continuacién se presenta una breve descripcion de las diversas dreas que se logran observar en el
diagrama de fases:

Area A: Representa el neat soap, el producto de la operacion de saponificacién. Contiene alrededor
de 67 - 70 % de jabon anhidro o entre 61 — 64 % de materia grasa total.

Area J: Representa jabon cuajado, cera de paila o niger soap. La cantidad elevada de jab6n anhidro
0 materia grasa total indicada en el diagrama para esta fase puede llevar a confusidn, puesto que el jabon
cuajado producido por sedimentacién o por separacion centrifuga contiene una cantidad variable de lejia
inmersa en el jabén."

Area B: Representa “jabon mediano”. FEsta fase aparece Como grumos acuosos (posiblemente
aumentados por jabén 4cido) si el contenido del electrolito se deja caer a un nivel muy bajo en cualquier parte
de una paila. Esta fase debe ser evitada

Area D: Representa una solucién de jabdn con agua con allo contenido de impurezas (lejia niger).®

AreaL: Representa lejia y es una extension de la fase anterior, Esta fasc varia de una lejia niger con
bajo contenido en jabon hasta una solucién acuosa que contiene casi nada de jabdn, conocido como lejia
final @

AreaM: Representa un drea de dos fases que se puede scparar en teoria en lgjia y en jabon cuajado.
Una mezcla representada por un punto x, se compone de jabon x, y lejia x,. Las proporciones de las dos fases
estan dadas por la relacion:

Cantidad de jabén = xx,

Cantidad de lejia XX,
Esta relacion nos indica que las cantidades de cada fase son inversamente proporcionales a las longitudes de
las lineas de unién del punto de la mezcla x a los puntos de fases x; y x,.%

Area N: Representa un 4rea de dos fases para una mezcla de neat soap y lejia niger. Similarmente
que para el area M, la mezcla de composicién “y” se puede separar entre neat soap y; y lejia niger y2 de la

siguiente manera:

Cantidad de neat soap = yy,
Cantidad de lejia niger  yy,

Area P: Representa la zona de neat soap y lejia.

Area S: Representa el equilibrio ente lejia niger y lejia.

AreaQ ¥ R: Representan mezclas que se separan en tres fases de composiciones fijas representadas
por los puntos de un tridngulo, neat soap, lejia niger y lejia.
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Figura No. 2. Diagrama de Fases en el que se representa el porcentaje de electrolitos totales

como NaCl e el gje de las abscisas y el porcentaje de jabén en el eje de las ordenadas.
Woollat, E. 1985. The Manufacture of -~aps. Other Detergenis and Glycerine

2. Primera Etapa de Saponificacién:

Hay ciertos aspectos y factores acerca de esta primera ctapa que’ se deben tomar muy en cuenta en
una planta de saponificacién cuando se disefia, se selecciona equipo o se calculan razones de recirculacion:
¢ Las grasas y la soda cdustica acuosa no son miscibles a temperaturas que se pueden alcanzar cerca de 1a
presién atmosférica y por ello la reaccién con grasas neutras no comienzan fécilmente por si solas.®
* Lareaccion de saponificacion es autocatalitica, es decir el mismo Jjabdén (producto de la reaccién) cataliza
la reaccién. Es por ello, que la velocidad de Ia reaccién aumenta bastante hasta que la mayoria de las
grasas ha reaccionado para luego decrecer de nuevo. Si se grafica Ia cantidad de Jjabon formado contra el
tiempo de reaccidn s obtiene una curva con forma de S (Ver figura # 2).®
La etapa inicial y lenta es una reaccion de superficie heterogénea que se logra promover con
agitacién vigorosa y con la formacién de una emulsificacién estabilizada por el jabén mismo. La etapa
principal de la reaccion es homogénea, en donde la grasa se encuentra emulsificada entre las moléculas de
Jjabdén. La ctapa final es lenta porque se ha reducido la concentracién de las grasas en el medio de reaccién.
En la prictica y en la mayoria de procesos, la etapa inicial de 1a reacci6n (lenta) rara vez causa problemas
porque los écidos grasos presentes en pequeilas cantidades en las grasas r=accionan ficilmente para aportar
algo de jabén (catalizador). Ademis, la saponificacién se lleva a cabo en una forma en que se agregan los
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reactivos a una masa de jabon. Como con cualquier otra reaccién quimica, el agregar un exceso de hidréxido
de sodio ayuda a minimizar la cantidad de grasas sin reaccionar. Se debe tener sin embargo cuidado, de no

Figura No3. Curva de Velocidad de Saponificacién para grasas neutras. En el gje de las ahscisas se representa el tiempo y en
¢l je de las ordenadas el porcentaje de jabén formado. Woollat, E. 1985. The Manufacture of Soaps, Other Detergents and Glycerine
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agregar una cantidad demasiado elevada que aumente el nivel de 4lcali en las lejias que son transportadas del

proceso de saponificacién al proceso de recuperacion de glicerina, en el cual se tendria que utilizar una mavor

cantidad de dcidos para reducir el pH de las lejias elevando los costos de 1a recuperacion de glicerina. Una

manera de evitar el problema mencionado anteriormente es levar a cabo la saponificacién en dos etapas: 1) se
permite un exceso de grasas para evitar exceso de lcali libre en la lejia y 2) se completa la saponificacién al
utilizar un exceso de dlcali y la lejia conteniendo este exceso se pasa a la primera etapa. )

Cuando se calculan flujos y recirculacién de materiales en el saponificador se deben tomar en cuenta
los siguientes factores:

» Elcalentamiento prolongado con soda caustica podria descomponer alguno de los componentes en lo que
se denomina comiinmente como la porci6n insaponificable de la grasa.®

* La saponificacion es acelerada por aumentos en la temperatura. Algunos procesos utilizan temperaturas
que solamente pueden ser alcanzadas en un sistema acuoso con el uso de presiones elevadas.

* Cuando hay algo de jabén presente, demasiado electrolito tenders a insolubilizar y separar el jabén y
disminuird notablemente la velocidad de la reaccién. Muy poco electrolito.causard un aumento notable
de viscosidad, por lo que es importante que el contenido de electrolito de la masa que estd siendo
saponificada esté dentro de los rangos correctos en todo momento,  Este requerimiento dependera
realmente de la mezcla de grasas y las composiciones de éstas. La soda cdustica es un electrolito bastante
fuerte, sin embargo, se debe tomar en cuenta que este estd continuamente siendo consumido durante la

reacciéon.”
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3. Equipo utilizado para la Saponificacion:

Los equipos modernos de saponificacién utilizan uno de los siguientes dos mecanismos para la
sapomificacion:

1.0 Mecanismos que proveen una mezcla bastante intima de las grasas y de solucién de soda
caustica, scguido de la terminacién de la reaccién en una masa de jabon, @

20 Reaccién en una masa de jabén, que es usualmente recirculado, a los cuales se le agregan
los reactivos, y del cual, se extrac o se desvia el material que ha sido casi completamente
saponificado."

La reaccion en una masa de jabon que esia siendo recirculada es una aplicacion de un procedimiento
llamado de bafio dominante.”’ El jabén puede ser recirculado bajo presién atmosférica, que limita Ia
temperatura a solamente 100 °C, o el sistema puede estar cerrado y @ una presién mayor, y una mayor
temperatura se puede utilizar para fomentar la reaccién,

A continuacién se muestra el proceso de saponificacién que se utiliza en Ia planta objeto de estudio:
Figura No. 4. Proceso para Reaccién de Saponificacion.

« — —

Reactor con un
eje con platos

rotatorios. Bomba con un molino de dientes
para mezclado.

Al enfriador l Productos de Reaccion r

) T
NaOH Agua/ Scbo Aceite
. Lejia

En este sistema de saponificacién se debe observar lo siguiente:

1. Del reactor se hace recircular una masa de jabon.

2. Las grasasy la soda caustica se agregan a la masa recirculante de Jjabon. La reaccién de saponificacién se
inicia asi en la tuberia para llevarse en su mayoria en el molino de mezclado. Este molino es una bomba
rotatoria que mezcla con unos discos dentados el fluido que pasa por €l. Al agregar los reactivos a una
masa circulante de jabon se obtiene un mejor mezclado ¥y contacto de los reactivos debido a la capacidad
del jabon a emulsificar,

3. Alamezcla reaccionante se le agrega una cierta cantidad de lejiay agua. Esto se hace pura mantener un
nivel adecuado de electrolito (NaCl) en la mezcla reaccionante por razones, ya mencionadas en la seccidén
2. (Primera Etapa de Saponificacién). La manera mis eficiente de agregar electrolito a Ia mezcla es
hacer recircular lejia final que proviene de Ia etapa de lavado del jabén.
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4. La masa reaccionante entra al saponificador en donde se hace concluir la reaccién iniciada en la tuberia al
mezclar la masa entera de jabdn.

5. Parte de la mezcla de jabon, glicerina y agua se recircula (ver paso 2), y olra proporcién pasa a un
enfriador previo a la etapa de lavado.

6. El reactor cuenta ademas con un eje con platos rotatorios para contribuir al mezclado del jabén, con un
serpentin, que inicia en la parte superior del reactor, en donde entra vapor y que recorre en forma
helicoidal todo el cilindro del reactor con una salida en la parte inferior para los condensados y vapor
saturado que luego pasan por una trampa de vapor adecuada. El eje con sus platos rotatorios estd en el
interior del “resorte” que forma el serpentin. Es decir, este se encuentra entre el eje y las paredes del
reactor. El vapor es indispensable para mantener una temperatura en el reactor de 105 — 110 °C que
favorezca a la cinética de la reaccién.  El reactor ests fabricado de acero inoxidable 316 ¥ cuenta con un

motor y reductores para el movimiento del eje de mezclado.

4. Enfriamiento Previo al Lavado de Jabén

En esta ctapa se hace circular la masa de jabén que proviene del reactor por una cdmara en la que hay
un eje con paletas rotatorias para mantener una mezcla constante y en el que hay ademas serpentines por los
cuales fluye agua de enfriamiento. Las paletas estdn liperamente inclinadas para promover una corriente de
mezclado de jabon. La mezcla de jabon se enfria de la temperatura a la que se encontraba en el saponificador
(temperatura de la reaccién de saponificacién) a aproximadamente 70 —75 °C. Esto se hace con el objeto de
reducir Ia solubilidad del jabon en el agua previa a 1a etapa de separacién de glicerol en la torre de lavado. Al
reducirse la solubilidad del jabén en el agua por una disminucién de la temperatura, es mas eficiente la etapa
de lavado con una solucién de cloruro de sodio.

El enfriador, al igual que el reactor, est4 fabricado de acero inoxidable. Las tnicas dos variables que
se pueden manejar para mantener la temperatura adecuada del jabon, son el flujo de jabén a través del
enfriador, el flujo y temperatura de entrada del agua que circula a través del serpentin,

5. Lavado de jabdn

La etapa de lavado es probablemente la etapa mas critica en el proceso de saponificacién continua
después de la saponificacién propiamente dicha. Es en esta etapa en donde se separa la mayor cantidad de
glicerol posible que se forma en la reaccién de saponificacién. La eficiencia de recuperacidn de glicerol en la
lejia que sale de la torre es un pardmetro muy importante, por dos razones: 1.- El glicerol es un subproducto
que se utiliza como materia prima en otros procesos industriales y cuya recuperacién afecta la recuperacion de
la inversién de la planta, tanto de saponificacién como la de recuperacion de glicerina, 2.- El jabén con alto
contenido de glicerol es indeseable y se considera de baja calidad debido a su suavidad y falia de consistencia
una vez extruido en su presentacién final.,
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El lavado del jabon y la separacién del glicerol se basa en un principio de solubilidad. Cuando se
agrega una cieria cantidad de electrolito se dice que se ha graneado el jabén. Cuando esto ocurre se forman
dos fases que se logran distingnir claramente. El jahn en <f es también una sal que esta disuelta cn 2guz o
lejia que también se alimenté al reactor y que se encuentra mezclada con el glicerol formado en la reace p de
saponificacion. Al agregarle una solucién con cloruro de sodio, el jabon se vuelve insoluble, puesto que el
agua ya sc cncuentra saturada de electrolito y entonces se dice que el jabon esta cortado. Se obticnen asi la
fase de jabon y la fase acuosa. El glicerol por ser un alcohol con tres grupos hidréxilos (-OH) es altamente
soluble en agua y por lo tanto es separado del jabon y arrastrado por la solucién acuosa que fluye a
contracorriente.

La gran mayoria de plantas modernas en las que se produce jabon utilizan una transferencia a contra-
corriente del glicerol del jabén hacia una solucién salina formando asi lo que se conoce como lejia. Se puede
utilizar una gran cantidad de equipo. Sin embargo todos los equipos de lavado disponible caen en una de las
tres categorias siguientes:

*  Contactores continuos de contracorriente

* Mezcladores y sedimentadores estéticos o de gravedad

*  Mezcladores y separadores centrifugos

En la planta de saponificacién objeto de estudio el lavado del jabon para separar el glicerol se hace a
contracorriente en una torre de platos. El disefio es de la empresa italiana Giannaza. Fste disefio, sin
embargo es muy similar a otros dos disefios de lavado a contracorriente, la torre de lavado Monsavon vy el
contactor de discos rotatorios utilizados por la empresa fabricante de Jjabones Unilever.

La empresa francesa Monsavon patenté un disefio similar a uno utilizado por Unilever en la década
de los 40 de un lavador de etapas miltiples de tipo bandeja la cual se muestra en la figura # 3. Se incluyeron
seis etapas de lavado por mezclado y sedimentacién en una misma torre. Cada etapa est4 constituida de una
seccién de sedimentacién con una parte inferior y superior inclinada, y a través de la cual hay insertado un
tubo con un mezclador mecanico rotatorio. El Jabon sube a través del tubo de 1a parte superior de una seccién
de sedimentacién al siguiente mezclador, al mismo liempo que se agrega lejia proveniente de una seccién
superior a una razén controlada por una bomba de desplazamiento positivo.

Las compafiias de Unilever también han encontrado que los contactores de discos rotatorios pueden
ser unidades bastante eficientes para el lavado del jabén. El eje rota a una velocidad aproximada de 80
revoluciones por minuto. El didmetro de los discos rotatorios es ligeramente mds pequefio que el de los
agujeros en los discos fijos, de manera que ¢l gje y sus platos puedan ser retirados de la torre en caso de que
sufra algiin dafio. La recirculacién de la lejia se puede variar de distintas maneras ya que depende del sistema
de saponificacién empleado.’
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Figura No. 5. Equipo para Lavado d& Jabon disefiado por Monsavon patentada en la década
de los 40. Woollat, E. 1985. The Manufacture of Soaps, Other Detergents and Glycerine

El sistema de lavado utilizado en la planta de saponificacién objeto de estudio es muy similar al
ultimo diseflo mencionado de Unilever (Ver figura # 4). Realmente se trata también de un contactor de
platos giratorios. Las partes internas que estan en contacto con los fluidos son de acero inoxidable 316. El
motor que moviliza el ¢je ¢s trifdsico, de 420 Voltios. trabaja con una frecuencia de 60 Hertz y tiene una
potencia de 4.4 kW. EIl motor cuenta ademas con un reductor y un variador de velocidad, El eje puede rotar
a velocidades entre 50 y 160 revoluciones por minuto.  El acople del motor es directo v el del impulsor del
motor y el mezclador es elastico.  El gje estd dividido en dos partes o piezas conectadas por un acople
interno con cojinetes fijos. El ¢je tiene en total S0 platos giratorios.

El licor de lavado (mezcla de agua y salmuera) entra en la parte superior de la torre. Por encima de
la entrada del licor de lavads sale el Jabon ya lavado. La masa de jabén a lavar proviene del enfriador, entra
en la parte inferior de la torre'y sube hasta Ia descarga por diferencias de densidad con la fase acuosa. La
lejia (fase acuosa rica en electrolito y en glicerol) que se obtiene del lavado del jabdn sale en la parte inferior
de la torre y la descarga de lejia se encuentra por debajo de la entrada de jabon.

En algunos procesos, la lejia niger obtenida en la etapa de centrifugacion o de acabado del jabon se
regresa a alguna parte de la torre de lavado o a alguna etapa de lavado (en caso de tratarse de un lavado en
pailas o mezcladores por etapas). Sin embargo esto puede a veces dar problemas de espuma por fratarse de
una solucién acuosa de jabén diluida,

Es muy importante que no s¢ agreguen cantidades muy elevadas de salmuera a la mezcla con jabén
proveniente de los reactores, pues de ser asi el jabén es graneado o cortado de tal manera, que ocluye
cantidades excesivas de lejia en la masa de jabon y por lo tanto reduce la eficiencia de la torre. Las
proporciones de salmuera y agua en el licor de lavado que se dosifica a la torre de platos giratorios pueden ser
controladas de varias maneras. Algunos sistemas utilizan controladores de densidad automaticos, otros,

medidores de flujos como rotdmetros Y otros se basan en las especificaciones de las bombas de dosificacién
ya calibradas,
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Figura No. 6. Torrc de Lavado de Jabén de Platos Rotatorios. Disefio de * Fratelli Gianazza Legnano”, 1988,
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6. Acabado del jabon 6 “Fitting”

En los procesos tradicionales, el fitting era una operacion compleja que involucraba bastante
evaporalion para ajusiar la conceniracién de electrolito por pérdida de agua en pailas. Sin embargo, ahora se
sabe que simplemente se debe mezclar la mezcla de jabon proveniente del lavado con agua o con electrolito
para lograr la composiciéon deseada de Jjabon, Algunos procesos continuos modernos usan simplemente un
mezclador o incluso dosificn el licor de fitting en una tuberia a través de la cual fluye el jabon, lograndose un
mezclado por Ia turbulencia de los fluidos.

En las plantas continuas se utilizan centrifugas para la separacion final, puesto que la separacion por
gravedad resulta impractica. Generalmente, la composicion de jubon que se desea en la etapa de fitting es tal,
que se oblenga una lejia niger en la centrifugacion que Juego se manda a los sistemas de lavado de jabon de la
planta.

El tipo de acabado que se logre depende directamente de la concentracién de electrolito y por ello se
deben encontrar las proporciones adecuadas de soda ciustica y sal que se le agregue al jabon, La cantidad de
sal en el jabon se controla al ajustar la relacién de salmuera-agua en la etapa de lavado y la cantidad de soda
cdustica se ajusta en la etapa de acabado para darle al Jabdn la cantidad de alcalinidad libre y de electrolitos
deseada,

La alcalinidad del jabon puede ser luego ajustada con la adicidn de cidos grasos o 4cido fosforico
previa a la ctapa de secado del neat soap para formar la viruta de Jabon.

En la planta de saponificacion, el fitting se lleva a cabo en un tanque cilindrico, en el cual hay un
serpentin, a través del cual puede fluir agua o vapor, y un ¢je con paletas inclinadas para promover el
mezclado dentro del tanque. Al igual que en el reactor y el enfriador, el serpentin se encuentra entre el radio
de acci6n de las paletas rotatorias y la pared del tanque. Normalmente se utiliza agua caliente de prdceso, que
se hace fluir por el serpentin, para no permitir que la temperatura del jabon disminuya mucho. Si se usara
vapor se correria el riesgo de que la temperatura del jabon se eleve demasiado y afectara asi el proceso de
centrifugado, pues se aumentaria la solubilidad del jabon en la fase acu'osa‘

El tanque utilizado para la etapa del fitting, como el resto de reactores, estd construido de acero
inoxidable 316.

Después de haber sido agregado el licor preparado a partir de soda ciustica al 50 % y agua, la masa
de jabon y agua pasan a las centrifugas, en las que se separa un neat soap con un contenido entre 28 — 32 % de
humedad y agua que contiene restos de jabon, sal, alcalinidad y glicerol llamado lejia niger. El neat soap
que sale de las centrifugas se almacenan en grandes pailas enchaquetadas en donde se almacena previo al
proceso de secado por evaporacién flash para producir viruta de jabdn.
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E. Funcionamiento y Eficiencia de Una Planta de Saponificacion

Aparte de la capacidad de una planta y de la calidad del Jabon que produce, el fimcionamiento de una
planta de saponificacién se evaltia sobre la base de la eficiencia de recuperacion de glicerol liberado en la
reaccion quimica,

La eficiencia de recuperacién de glicerol en el proceso se puede medir de varias maneras, Una de
ellas, expresa la recuperacion de glicerina como el glicerol en la lejia final calculado como un porcentaje del
glicerol en las grasas. Otra manera de estimar la recuperacion es en términos del contenido de glicerol en el
jab6n producido, usualmente calculado a un contenido de materia grasa total del 63 % o del 100 % La
relacién entre estas dos maneras de medir la recuperacion de glicerina depende del contenido de glicerol de 1a
mezcla de grasas utilizadas,

La relaci6n entre el porcentaje de recuperacion y el factor de lejia/grasa depende del proceso y es una
medida de su eficiencia. La recuperacion se ve afectada por el contenido de glicerol en los licores de lavado
como lejias niger agregados en las etapas finales de lavado, en el licor de lavado, que depende a su vez de Ia
cantidad de glicerol que proviene de la etapa de recuperacion de sal en el tratamiento de lejias para obtener
glicerina pura.  Mientras mayor sea el nivel de recuperacion y menor la cantidad de glicerol en el jabon, mds
importantes se vuelven los tltimos dos factores mencionados,™

La eficiencia de una etapa de lavado esti directamente influenciada por lo seco de una mezcla de
Jabon ya separada y puede ser medida por la determinacién de un factor K. Este factor Kg se puede calcular
de la siguiente manera:

K4 = concentracién de agua en la mezcla de jabon
Concentracion de agua en la lejia

K = concentracién de glicerol mas agua en la mezcla de jabdén
Concentracién de glicerol mds agua en la lejia

Para separadures por gravedad se han encontrado valores de Kg de alrededor de 04 Y  Las
centrifugas usualmente producen masas de jabon que contienen menor cantidad de lejia ocluida que los
separadores por gravedad y por lo tanto proveen etapas de lavado mds eficientes con valores mas bajos de
Ko En una planta de saponificacién, los operadores o el laboratorio de la planta pueden revisar el
funcionamiento de la planta estimando el valor de K; para diversas etapas. En la mayoria de los casos, una
cficiencia baja es debido a que el jabon se estd cortando demasiado rapido y por lo tanto ocluyendo grandes
cantidades de lejia.

El glicerol no se puede separar hasta que no haya sido liberado completamente en la reaccién
quimica, por lo que es esencial asegurarse que la saponificacién sea tan completa como lo sea posible en la o
en las etapas més tempranas del proceso.

Los factores por los cuales una planta de saponificacion continua resulta ser mucho més eficiente que
las plantas tradicionales de pailas son las siguientes:

* Los materiales pasan por la planta hasta convertirse en jabén en aproximadamente una hora, en

vez de los 5 a 8 dias réqueridﬂs en los procesos de pailas.
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* En el proceso continuo se recicla la lejia niger y el proceso es completamente autocontenido,

* Se utiliza una menor cantidad de vapor, puesto que no se deben calentar las chaquetas de las
pailas de grandes dimensiones en las que se concentrabz la lejia y se separaba el jabén duranic ¢l
lavado. Ademis, puesto que Ia lejia final que se obtiene para la recuperacion de glicerol esta
més concentrada, se utiliza menor cantidad de vapor en los evaporaderes de la planta de
recuperacion de glicerina.

*  Con relacion a la calidad del Jabdn se observan dos caracteristicas:

* Hay muy poca probabilidad que materiales extrafios contaminen el jabén. Ademds en la
etapa de centrifugacion se eliminan muchas impurezas,

* Hay menor riesgo de dafio del producto por oxidacién o calentamiento excesivo.

F. Especificaciones de Calidad del Jabén Neat Soap

El jabén llamado neat soap, que se produce en la planta de saponificacién, debe cumplir con ciertas
especificaciones y pardmetros de calidad para que los procesos subsecuentes de acabado se puedan llevar a
cabo de una manera eficiente y obtener un producto terminado de la mds alta calidad para competir en ¢l
mercado. El neat soap producido pasa después por las siguientes etapas antes de convertirse en jabdn
terminado como se le es presentado al consumidor:

1. Secado: Selleva a cabo en una cimara de vacio en la que ocurre una evaporacion flash con
una subsecuente extrusién con un tornillo sin fin ¥ corte por cuchillas rotatorias al final del
extrusor para formar viruta de jabon.

2. Formulacion: En un mezclador adecuado se le agrega a la*viruta de jabon, los colorantes,
grasas, humectantes y perfumes segiin férmulas preestablecidas, y se mezcla el contenido.

= Extrusién: Hay dos etapas en las que la mezcla que se logrd en el paso 2 se extruye
obteniéndose finalmente una barra extruida homogénea con la composicidn final,

4. Corte, Troquelado y Empaque: La barra extruida y homogénea se corta en partes iguales
de manera continua y pasa por una maquina con moldes que le da la forma del jabén
terminado e imprime la marca para luego inmediatamente ser empacada. Todas estas etapas

se llevan a cabo por maquinaria automatizada relativamente simples.

Los pardmetros que se miden en el Neat Soap para asegurarse de que no-dard problemas en procesos

posteriores son los siguientes:

L Glicerol: Un jab6n con alto contenido de glicerol tiende a ser méis aguado y suave.
Ademds, al permanecer mucho tiempo en contacto con agua tiendc a desintegrarse y
disolverse m4s facilmente. Algo que en Ia Jerga de la fabricacién del jabdn se conoce como
babosidad. Ademas, un porcentaje alto de glicerol en el Neat Soap indica que el lavado yla
separacién no estin siendo efectivos y por lo tanto la planta estd siendo ineficiente. El
porcentaje en peso del glicerol en el jabdn no debe exceder del 1 %. Sin embargo, es



posible que para mantener una eficiencia alta de la planta el resultado de los balances de
masa indiquen que el porcentaje de glicerol no debe exceder del 0.60 %.

Cloruro de Sedio: La sal (NaCl) en el jabon proviene de 1a etopa de lavado en 1a torre de
platos rotatorios en la que el jabon es lavado a contracorriente con una solucién de NaCl. Se
ha encontrado de manera empirica, que al aumentar el nivel de Ia sal en el jabon terminado,
aumenta la facilidad con la que el jabén es extruido en la etapa de acabado y ademis
aumenta Ia dureza del jabon luego de que éste ha sido troquelado. Sin embargo, esto no se
ha demostrado por un estudio formal. La mayoria de empresas manufactureras de jabén
prefieren mantener un nivel bajo de sal en el jabén.  Sin embargo, un nivel muy alto de sal
en el jabon lo tienden a volver quebradizo y ayuda a producir la arenosidad en la superficie
del jabon debido a que causa irregularidades en el secado. Un nivel bajo de sal en el jabén
también es un indicador de que el lavado ha sido eficiente. El nivel de NaCl en el neat soap
no debe exceder del 0.65% en peso.

Alcalinidad libre o % de NaOH libre: El Neat Soap debe llevar un cierto grado de
alcalinidad al salir de la etapa de fitting. De no ser asi, es posible que haya atn acidos
£1asos sin reaccionar y que indican que la saponificacién atin no ha sido completa. Un nivel
muy alto de alcalinidad indica que el fitting ha sido inadeacuado, es decir que el nivel de
clectrolitos en el jabdn est4 muy alto. Enla etapa de secado, se dosifica dcido fosforico al
jabon para neutralizar 1a alcalinidad libre y dejar el jabon ligeramente acido (con un
porcentaje de 4cidos grasos libres de 0.75 % como maximo). Una alcalinidad muy alta,
causa un aumento en el consumo de 4cido fosférico. Un nivel alto de electrolito es
indeseable en cualquier jabon, pues ocasiona problemas de dureza, consistencia en las
etapas de extrusién y reduce la solubilidad del jabon terminado en agua en soluciones de
limpieza (al usarse para lavar) reduciendo sus propiedades de un surfactante.

‘Humedad: El porcentaje de humedad en el Neat Soap es un pardmetro muy importante,
tanto como parametro de calidad como pardmetro de eficiencia. El porcentaje de humedad
en el Neat Soap es relativamente ficil de medir y es un indicador indirecto de la materia
grasa total en el jabon, que a su vez muestra Io bien que se llevé a cabo la saponificacion.
El porcentaje de humedad en el Neat Soap depende en su mayoria de la etapa de fitting y
centrifugacién. Una humedad muy alta es indeseable, puesto que indica una eficiencia baja,
se tiene un volumen mis alto de Neat Soap pero menor cantidad de materia grasa total y
ademds causa que se obtenga una viruta de jab6n con una humedad mayor en el secado al
vacio. Una viruta con alto contenido de humedad produce un Jjabdn terminado aguado, de
baja dureza y da muchos problemas en las etapas de extrusion. Muchas veces la masa de
viruta extruida se pega a las cabezas y tornillos a tal punto que la presion ce dispara y se
debe parar el proceso.

Materia Grasa Total:  Es el jabén en si. Indica directamente si la saponificacién se ha
llevado a cabo completamente. Generalmente, se determinan primero los porcentajes de
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acidos grasos libres o alcalinidad, humedad, glicerol y porcentaje de electrolitos y se calcula
el porcentaje de materia grasa total por diferencia.

Puesto que el jabon Neat Soap que se desea cn esta planta de saponificacién continua debe
ser alcalino (esto queda fijado debido a las etapas de fitting y centrifugacién) no deben haber acidos

grasos libres presentes. Su presencia en el Jjabon indica una saponificacién incompleta.

G. Recuperacion de Glicerina
L. Importancia de la Glicerina:

La glicerina es un subproducto de la reaccién de saponificacidn que se utiliza en tantos procesos en

Ia industria, que tener una planta de recuperacion y purificacién de glicerina es casi obligatorio. Las €mpresas

pequefias y productores pequeiios de jabon que no pueden incurrir en la inversién necesaria para montar una

planta de recuperacién v purificacién de glicerina, generalmente venden el glicerol recuperado en la etapa de
lavado del jabdn en dos maneras a empresas mas grandes que cuentan con dichas plantas e instalaciones:

* Como iejia final. Esto, sin embargo, eleva mucho los costos tanto a la empresa vendedora como
compradora, pues se deben manejar voltimenes muy grandes,

* Como glicerina cruda, con un contenido de glicerol cerca del 80 %. Algunas empresas cucntan con
evaporadores en donde concentran el glicerol en la lejia final de un rango que va de 15 — 30 % hasta el
80% para luego venderla a empresas que cuentan con destiladores y sistemas de filtrado, blanqueado vy
desodorizado.

La glicerina se utiliza principalmente en la fabricacién de crema dental, en cuya férmula es uno de
los componentes mds importantes aunque no indispensable. En este tipo de productos la glicerina se
utiliza para formar el gel, base de 1a crema dental, y en donde funciona como un humectante y un
vehiculo para los demds componentes de la crema, Fl gel puede fabricarse a partir de otros componentes,
sin embargo la glicerina reduce la posibilidad de contaminacién microbiana y reduce el costo de la
fabricacién. La glicerina contribuye a que el producto no pierda humedad con facilidad y hace que el
consumidor sienta una sensacién agradable y suave en la boca al cepillarse los dientes.

Ademds de utilizarse en la fabricacién de crema dental, la glicerina se utiliza en la fabricacién de
lavaplatos en pasta o liquidos con el fin de dar a la mezcla un agente suavizante y humectante para las
manos y en fabricacion de jabones liquidos de tocador.

La glicerina es utilizada en mas tipos de industrias. Sin embargo, la demanda de esta materia prima
€s tan grande, que la empresa no considera la posibilidad de venderla a otras industrias y empresas
manufactureras.



25

2. Breve Descripcidn del Proceso de Recuperacicén de Glicerina:
El proceso de recuperacion de glicerina se divide en las siguientes etapas:

a) ‘tratamiento de Lejias: En esta ctapa se prepara la lejia que proviene del proceso de saponificacion,
especificamente de la salida de la columna de lavado de Jabon para el pr ax-w; de evaporacién. Luego
que la lejia final se acumula en un tanque receptor, se bombea hacia el tarque de tratamiento de lejiaenla
planta de recuperacion de glicerina. Este tratamiento de las lejias consta basicamente de dos elapas:

i) Acidificacién: En esta etapa se le agrega 4cido clorhidrice al 30 % en solucion acuosa al tanque
de tratamiento de lejias. El objeto es neutralizar la alcalinid 4 v exceso de NaOH en la lejia que
proviene de la soda cdustica que no reacciona en el proceso Je saponificacién. El pH de las
Iejias se llevaa 4.6 — 4.8. La neutralizacién se Heva a cabo con 4cido clorhidrico y no con
acido sulfiirico para no introducir sulfatos a la mezcla. Lucgo de agregar el 4cido se liberan
acidos grasos y aquellos que son insolubles en agua, aunque estos sean de relativamente bajo
peso molecular se separan de la fase acuosa y se van a la parte superior del tanque.®

11) Floculizacién y Precipitacién: Como agente precipitante se utiliza sulfato de aluminio
Aly(SO,);#18H,0. Algo importante de notar es que una con. entracién muy elevada de glicerol
en el licor puede hacer mas dificil un tratamiento efectivo. Luego de haberse formado
precipitados y aglomerados de grasas en la lejia. se procede a filtrar 1a igjia a través de dos filtros
de prensa. Al salir del ltimo filtro, Ia lejia tratada esta lista para entrar a la etapa de
evaporacion.®

b) Evaporacién: Una vez tratada la lgjia, libre de material graso v acidificada, pasa a un sistema de
evaporacion. Pueden haber muchas variaciones posibles en el disefio de plantas para la e¥aporacion de
lejias hasta formar glicerina cruda. Generalmente las etapas de evaporacién son de doble o de triple
cfecto. En esta etapa los factores més importantes son: ©

i) La capacidad requerida en términos de agua a evaporar. glicerina cruda producida y
cantidad de sal a ser separada.

ii) Eficiencia térmica y maximo consumo de vapor

1) Tipo de unidades de calentamiento

iv) Arreglos para la separacion de sal

v) Evitar pérdidas de glicerol

vi) Equipo de vacio

vii) Métodos de Control

viii) Materiales de Construccién

En esta etapa la lejia entra a los evaporadores con una concentracion entre 18 y 25 % para salir del dltimo

efecto con una concentracién entre 77 — 82 %. La sal presente en la lejia se concentra en la parte inferior

de los evaporadores y es separada y mandada como un lodo al proceso de preparacién de salmuera. El
funcionamiento de los evaporadores es como cualquier otro, se evapora agua, se utiliza vapory se
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marntiene una cierta presion de vacio en los cvaporadores y se concentra el glicerol, el cual pasa del
primero al segundo efecto.®

Remocién y Recuperacién d¢ Salen La Evaporacién de Lejias: Esta es una etapa importante en ia
recuperacion de glicerina pin + . no se le pone mucha atencién se pueden tener pérdidas elevadas de
glicerol. La sal siempre se deposita en la parte inferior del evaporador en lo que se denomina “caja de
sal”. Luego, al llcgar a acerie nivel o concentracion, el operador transfiere el lodo de alto contenido de
sal y cierra 1a llave que conecta la caja al evaporador y abre la que conecta la caja a una tuberia de salida.
Una bomba transfiere est« “lodo de sal” a la etapa de preparacion de salmuera. El glicerol que permanece
en la sal depende considcrablemente del sistema que se utilice, la cantidad de agua de lavado a procesar y
con el cuidado con el que se lleve a cabo la operacion. Si se cuenta con centrifugas se pucde obtener
hasta un 0.4 - 0.6 % dc glicerol en la sal. Si se instalan cajas de sal en la parte inferior de los
evaporadores sc¢ pucden recuperar hasta 2 - 4 % de glicerol en la sal ©

Destilacién: Para poder purificar la glicerina y tratar de eliminar la mayor cantidad de agua de la
glicerina cruda se hace pusar csta ultima por un destilador que funciona al vacio para reducir la
temperatura de ebullicién tanto del agua, como de la mezcla glicerina-agua. Los destiladores que se
utilizan generalmente son de platos y en ellos se volatilizan el agua, y mezclas de agua y glicerina, 1a cual
sc somete a 1a condensacion fraccionada en el destilador. Lo que dificulta la destilacion de la glicerina es
¢l hecho de que esta conuene ademis, sales ¥ otros residuos sélidos (grasas) de los procesos previos. Al
destilador o destiladores se introduce glicerina cruda (glicerol en agua a una concentracién entre 78 — 82
o) y se logra obtener, si se mantienen las condiciones de destilacién optimas una glicerina entre 98 y
99.5 %. La razén primordial que no permite obtener glicerina 100 % por destilacién es el hecho que el
glicerol y el agua son perfectamente miscibles y tiene la capacidad de formar puentes de hidrégeno
bastante fuertes.

Blanqueado y Desodorizado: La glicerina destilada se hace pasar a través de uno o una serie de filtros
de prensa, en los cuales se utiliza carbén activado para adsorber los componentes organicos (ésteres,
acidos grasos, etc) que le puedan dar mal olor o color a la glicerina,©
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HI JUSTIFICACION

La planta de saponificacién, en ia que s¢ hizo el estudio para el aumenio en la capacidad de
produccidn, manufactura aproximadamente 2,000 kg/h de neat soap o jabén crudo con 30 % de humedad,
que luego es secado para su posterior uso en jabon terminado de tocador. Debido al aumento en la demanda-
de los diversos jabones de tocador que produce la planta en el mercado y a la necesidad de disminuir los
costos de produccion del producto terminado, es necesario para la planta de saponificacion incrementar la
cantidad producida de viruta de jabén, materia prima principal del jabon de tocador terminado, por unidad de
tiempo, asi se aprovechan los recursos que se tienen. Aumentar la capacidad de la planta ai cambiar el equipo
principal o agregando equipo nuevo, como el saponificador, el enfriador, torre de lavado de platos, tanques de
almacenamiento, requiere de un alto presupuesto con el que no se cuenta. Ademas se deben evitar paros
prolongados en la produccion de la viruta de jabon, que implicaria recurrir a empresas maquiladoras de esta
materia prima. Por las razones mencionadas anteriormente, es necesario realizar los calculos, las pruebas y
las modificaciones adecuadas, para aumentar la capacidad de la planta a un nivel que reduzca los costos del
jabén terminado.

El aumento de produccion de jabon en el reactor se logra realizar facilmente. Sin embargo, puesto
que el proceso utilizado para la fabricacién del reat soap es continuo, es necesario encontrar las condiciones
de operacion, tanto en el enfriador, en la torre de lavado. en el reactor de alcalinizacién y en la centrifugacién
adecuadas y Optimas para que el equilibrio en las diversas €lapas no se rompa, €l proceso se mantenga estable
y ¢l porcentaje de recuperacién de glicerina se mantenga alto, a pesar de aumentar la cantidad producida sin
hacer modificaciones de capacidad al equipo principal. Esto solamente se puede lograr sobre la base de
prucbas experimentales en la planta misma, haciendo*un balance de glicerina recuperada y realizando un
analisis fisicoquimico de los diversos flujos, productos y subproductos del proceso en un laboralono
debidamente equipado.

La glicerina es una materia prima que se utiliza en una gran diversidad de pr@ctos. En Centro
América hay muy pocas empresas que la producen, siendo la mayoria de estas compeiencia directa en la
manufactura de jabones. El costo de importar glicerina de México, Estados Unidos o Sur América es bastante
elevado, y es por ello que la alta eficiencia de 1a planta de recuperacion de glicerina, tanto en la etapa de la
planta de saponificacién continua, como en la planta de recuperacion de glicerina (evaporadores, destiladores,
etc.) es indispensable para disminuir Ios costos de fabricacién de los productos en los que s¢ utiliza.

Un estudio de las modificaciones de proceso a realizar, puede servir ademds de referencia a otras
plantas de saponificacién que utilicen un proceso continuo similar, y que debido a la tendencia a reducir
coslos, necesiten ampliar su capacidad al bacer 12 menor inversién posible en equipo.
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IV OBJETIVOS
A Objetivos Generales

Determinar si es posible aumentar la produccién de jabon crudo entre 40 y 50 % en una planta de
saponificacion al mantener una alta eficiencia de recuperacion de glicerol y los pardmetros de calidad del
Jjabon,

Establecer qué condiciones de operacion son las dptimas y qué cambios en equipo auxiliar son necesarios
para que se obtenga la capacidad de produccién deseada.

B Objetivos Especificos:

Determinar si es posible llevar a cabo los procesos de preparacion de salmuera, de desodorizado y
blanqueado de sebo y aceite de palmiste a una razén tal, que el suministro de materias primas para una
produccion de 3000 kg/hr de Neat Soap sea inintermumpido.

Determinar qué cambios en el sistema de tuberias y bombas de alimentacién son necesarios para que se
obtenga la capacidad deseada. .
Determinar las dosificaciones de materia prima adecuadas, niveles de electrolito adecuados y relaciones
Cerrectas entre las materias primas alimentadas.

Determinar sobre la base de prucbas experimentales la relacion de salmuera y jabon, asi como los flujos
masicos que se deben hacer ingresar a la torre de lavado de platos para obtener una eficiencia de
recuperacion del glicerol del 90 %.

Determinar si se debe cambiar la demanda de agua de enfriamiento en el enfriador continuo al
saponificador para mantener una lemperatura adecuada que no cause ningin cambio en el estado del
jabén producido previo a su ingreso a la forre de lavado y analizar la alimentacién de lejfa final al
enfriador.

Indicar los cambios que se deben hacer en la etapa de ajuste final para el aumento en la capacidad de
produccién, sin afectar la calidad del acabado o “fitting” del Neat Soap.
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Y PROBLEMA A RESOLVER

Al aumentar la produccién de Jabon en kg/hora, generalmente disminuye 13 eficiencia de 1a plentay
la cantidad de glicerol recuperado en el proceso, lo cual hace que el proceso global de saponificacién pierda
su rentabilidad.  La planta de saponificacién se instalé hace mas de diez afios, y la produccién actual es la
midxima a la cual se ha tratado de legar, Los costos de nuevo equipo principal o unidades funcionales son
muy elevados y la empresa tendria que incurrir en inversiones relativamente altas. Se deben cambiar las
condiciones de proceso y los balances de materiales para aumentar la cantidad de kg/hora de Neat Soup
producido. Es importante mantener una eficiencia de recuperacion de glicerol del 90 % v un buen acabado o
“fitting” del Neat Soap. No se desea hacer una gran inversion en nuevas instalaciones de equipo principal o
de unidades funcionales para producir toda la cantidad de Near Soap requerida para la planta de jabdn
terminado de tocador.
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VI METODOLOGIA

Para licvar a cabo las pruebas en plania, llegar a resolver el problema planteado v logras tanto los

objetivos especificos como los objetivos generales, es necesario llevar a cabo el siguicnte métod. & trabajo.

Se enfatiza, que debido a la complejidad del proceso, la variedad de equipos que se tienen. es imprescindible
hacer pruebas piloto en Ia planta de produccién paré sacar las conclusiones adecuadas.

1.

Determinar por balances de masa y estudios de tiempos y capacidades si cs posible Hlevar a cabo los
procesos de preparacion de salmuera, de desodorizado y blanqueado de sebo y aceite di palmiste a una
razén tal, que el suministro de estas materias primas y de proceso no hagan falta nunca n: tnierrumpan el
proceso continuo de saponificacién al aumentar la produccién de Neat Soap. Se deben calcular Jos
volumenes que los tanques de almacenamiento pueden contener, los tiempos de preparacion, tiempos
minimos de cada proceso, ¥ tiempos de recirculacién y bombeo.

Hacer una evaluacién previa de las tuberias y bombas para verificar si estas son adecuadas para el
aumento de flujos y de produccién de Neat Soap.

Realizar los balances de masa para determinar las cantidades de materia prima. concentrazién v cantidad
de licores de lavado que se deben suministrar en cada etapa del proceso al basarse en los anilisis de
laboratorio de las materias primas, en la estequiometria de la reaccién y relaciones de lavado de iejias
adecuadas que se han obtenido empiricamente y s¢ obtienen en la literatura,

Hacer funcionar la planta continua de saponificacién, segin las condiciones de operacion establecidas en
el balance de masa descrito en el inciso anterior. Se deben registrar todos los parametros de control,
como presiones, temperaturas, y s¢ debe tomar muestras en las partes del proceso e¢n que sca necesario
para un anlisis posterior por un laboratorio adecuado. Se debe ademds hacer observaciones en cnanto al
funcionamiento del equipo.

Analizar por métodos estdndar de laboratorio las muestras tomadas en la planta de saponificacién bajo las
condiciones de operacion estudiadas. Los resultados para una muestra tomada en algin punito critico de
control son suficientes para deterrinar de manera rapida el funcionamiento de la planta.

Luego de terminar la corrida o prucba bajo las condiciones de operacion precalculadas en por lo menos
un turno de operacién (cada turno de trabajo es de 8 horas), deben hacer balances de masa para
determinar la cantidad de glicerol recuperada realmente al utilizar los resultados de laboratorio para la
concentracion de glicerol en las lejias finales.

Los pasos 3 al 6 se deberdn repetr para unas nuevas condiciones de operacion que hagan posible subir 1a
produccién de Neat Soap en la planta. Cada dia se aumentara la produccién de Neat Soap en 200
kg/hora, empezando en el primer dia de produccién con 2,000 kg/hr hasta llegar a 3,000 kg/hr. Los
cambios de proceso se hardn graduales. Esto tiene una ventaja. Si no es posible producir 3,000 kg/hr se
logra estimar o determinar el limite de produccién, es decir en qué produccién se tienen problemas en
€quipo o con la eficiencia de recuperacién de glicerol de la saponificacidn debido a un lavado ineficiente.
Calcular Ia eficiencia de recuperacion de glicerol para cada cantidad producida de Neat Soap.
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Analizar el Neat Soap producido bajo las distintas condiciones de operacion en un laboratorio adecuado
para verificar si éste cumple con los parametros de calidad.

Analizar la informacién obtenida hasta este punto, sacar las conclusiones correspondientes sobre la base
de las prucbas hechas en planta y la informacién sotenida y proporcionar recomendaciones o mejoras
para ¢l proceso. En caso no se logre la producciur. 4escada, determinar 1a causa y posibles maneras de
solucionar problemas encontrados.
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7.0 Resultados:

A cont’ . ..¢n se muestra la capacidad maxima de la planta de tratamiento de sebo, aceite de
palmiste y de presaracion de salmuera al 20 %, asi como el consumo diario de estas materias primas para una
produccion < ~ntiua de 3,000 kg de neat soap.

Tabla. Ne =

~Materia Prima Capacidad Cantidad consumida en operacién

Mixima® continua para producir = 3,000 kg/hr
(b1

de Neat Soap
M

Sebo Desodonzado y Blangueado 1599 kg /hr 1592 kg / hr
Aceite de Palmiste Desodorizado vy Blanqueado 404 kg / hr 403 kg /hr
Salmuer. (selucién de NaCl en agua al 20%) 1996 kg / hr 699 kg / dia

La siguicnte tzbla muestra la relacion de lavado en la torre de lavado del jabdn, la relacién entre la
cantidad de lejia producida y la cantidad de grasas procesadas, el porcentaje de glicerol en la lejia v la
cficiciicia de la planta de saponificacion medida como el porcentaje de glicerina recuperado en el proceso para
cada uno dc los niveles de produccién que se probaron antes de llegar al nivel de produccion de 3,000 kg / hr

de neat soap.

Tabla No 6.
Cantidad de Neat Relacion Relacion de lavado Porcentaje de Eficiencia del
Soap producido Lejia Final Producida en la Torre Glicerol en la Proceso de
(kg / hr) (kg) / Materia Grasa (kg agua de lavado / Lejia Saponificacion
Procesada (kg) kg de grasas) © % (EE)('” % ©
__%_-—————————-i———__,r;,__% = i O
2,285 0.46 0.51 23.15 96.5
2,453 0.46 0.49 2233 92.7
2,633 0.53 0.54 19.15 919
2,832 0.52 0.54 18.94 89.7
3,074 0.37 0.59 ‘ 17.03 87.2

a) Apéndice H
b) Apéndice B
c) ApéndiceCyD




Tabla No. 7
Parametros de Proceso Controlado para Cada Nivel de Produccion.
Cantidad Relacion Relacion de Agua | Concentracion| Relacion de Agua | Concentracién
de Neat | Agua Alimentada a | Alimentada a Torre | de la Salen | Alimentadaa etapa | de NaOH en
Soap Reactor (kg) / de Lavado (kg) / Licor de de Fitting (kg) / Licor de Fitting
producido | Materia Grasa Materia Grasa Lavado Materia Grasa % (p/p)*©
(kg /hr) | Procesada (kg)® | Procesada (kg) % (p/p)® Procesada (kg)
2,285 0.07 024 10.35 0.13 6.32
2.453 0.08 0.21 11.18 0.i3 6.35
2,653 0.08 0.24 11.14 0.14 6.58
2,832 0.07 0.24 11.18 0.12 6.69
3.074 0.07 0.24 1194 0.13 6.56

A continuacion se muestra el costo del kg

de Neat Soap para cada nivel de produccién. Ademis se

tabula la cantidad de glicerina recuperada cn el marco del proceso de saponificacién, asi como el costo del kg

de glicerina U.S.P. que se recupera a partir de las lejias extraidas a cada nivel de produccién.

Tabla No 8.

Nivel de Produccién Costo de Neat Soap Cantidad de Glicerina | Costo de Glicerina U.S.P.
(kg/hr) (Q/Kg)? Recuperada en Obtenida a partir de Lejia
Saponificacién Final
(kg / hr)® Q/Kg)™
e —— e e
_*H——l‘——‘——r—“‘_—*—y_‘*——*—
2,285 2.48 156 1.82
2,453 2.50 163 1.71
2,653 2.48 175 1.96
2,832 2.50 184 2.04
3,074 246 192 2.18
-
9 Apéndice Cy D
e) Apéndice D
f) Apéndice K
g) Apéndice J

h) Apéndice J




Tabla No. 9

Resultados de los andlisis de laboratorio hechos a las muestras de Neat Soap obtenidos a cada nivel de

0]

produccién

Nivel de Produccion NaCl | Jabon Anhidro NaOH Glicerol | Insaponificables Agua
a‘&fEE de Neat SuaE) Yo (W/w) Yo (W/w) Y% (wiw) | Y% (w/w) % (wiw) Y% (w/w)

2.285 0.33 63.99 0.09 0.38 0.20 32.79

2433 031 67.05 0.10 0.40 0.21 31.70

2,633 047 67.17 0.09 0.37 0.20 31.50

2,832 0.51 67.76 0.08 0.68 0.21 30.76

3.074 0.67 66.90 0.10 0.90 0.20 31.23
Estandares: 0.65 max 63.5 min 010max  0.70 max 0.25 max 32 0max

Se determino, sobre la base de los registros de amperaje de los motores que impulsan los

mezcladores dentro de Jos reactores, las temperaturas y presiones dentro de los distintos equipos, que éstos

mismos soportan el nivel de produccién que se demands de ellos (3,000 kg / hr de Neat Soap). Las graficas

en las que se muestran todas estas variables en funcion de las horas de operacién y en funcién de los niveles

de produccién se muestran en el Apéndice.

En esta seccion (siguiente pdgina) se muestran los pardmetros promediados para cada nivel de

produccién. Los promedios se calcularon sobre la base de la informacién obtenida en todas las horas de

operacion a cada nivel de produccion de Neat Soap.

i) Apéndice E y F




Parametres de Control de Equipss v Etagas de! Process

Grafico No. 1. Parametros de control de proceso continuo del Reactor Saponificador en funcién del nivel de

produccion.
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Grafico No. 2. Pardmetros de control del proceso continuo de saponificacién en funcién del nivel de
produccion.
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VIII DISCUSION

En la tabla No. 5 se muestran los resultados del estuio que se hizo para determinar la capacidad maxima
de la planta de tratamiento de grasas y de preparacm de salmuera. Es necesario determinar si este
departamento de la planta de saponificacién continuz frsde proveer las materias primas ya tratadas a la
velocidad con la que se requieren en el departamento de saponificacién. De lo contrario, si no se tiene la
capacidad deseada, se pueden causar paros no planeadus por falta de materiales. Se establecié la cantidad
maxima de sebo, aceite y salmuera que se requerinia al producirse 3,000 kg/hr, datos que se calcularon para
las pruebas que se llevaron a cabo en la planta ( “péndice C). Luego, con los datos de las capacidades
maximas de bombas, tanques de almacenamiento y demas equipo. y tomando en cuenta los tiempos minimos
que sc deben emplear para el desodorizado, blanqueado y filtrado, tanto del sebo como del aceite, se calculd
la capacidad médxima de la planta para producir sebo y aceite ya tratado. Es importante notar que al
producirse 3,074 kg/hr de neat soap, se esta trabajando la planta de tratamiento de grasas al miximo de su
capacidad, es decir, casi a 100 % de la capacidad instalada. Si se deseara en un futuro producir ain mas de
3,074 kg/hr de neat soap, s6lo seria posible hacerio por un tiempo determinado, hasta que se debiera parar por
falta de materia prima. Al operar en estos limites. aumenta la posibilidad de que la planta deba suspender
actividades por falta de materiales al haber alguna falla o problema en la planta de tratamiento de grasas. Esta
situacion también dificulta planificar la limpicza y mantenimiento del equipo, especialmente del tanque de
desodorizado y del filtro prensa, que no necesariamente coincide con Ia frecuencia con la que se efectian los
paros en la planta de saponificacién continua  Ademas, en general, al operar una planta a su capacidad
mdxima se acelera los daffos producidos al equipo. se reduce la calidad del producto y se omiten normas y
procedimientos de seguridad y de mantenimiento preventivo.

Para poder operar a un nivel de 3,000 kg/hr de neat soap se volveria indispensable instalar un tanque de
desodorizado y blanqueado de mayor capacidad, y con ello aumentar el tamafio de cada lote tratado y la
capacidad de tratamiento de grasas. Se tendria que mejorar el sistema de calentamiento y enfriamiento del
contenido de dicho tanque de desodorizado (sistema de serpentines y enchaquetado) para minimizar los
tiempos de calentamicnto y enfriamiento. El segundo factor que influye notoriamente en la capacidad de toda
la planta es la capacidad del filtro prensa.  Solamente aumentando el tamafio de la superficie efectiva de
filtracion o la potencia de la bomba que impulsa el liquido a ser filtrado, se podria reducir el tiempo de
filtrado. En el apéndice M se demuestra que al utilizar una bomba de 2.5 kW de potencia en vez de la bomba
de 1.75 kW que se usa actualmente, se logra reducir el tiempo de filtrado de 51 a 30 minutos. Se determiné
que la planta tiene una alta capacidad de preparacion y recuperacion de salmuera y no es necesario llevar a
cabo cambios en este departamento.

En la tabla No. 6 y No. 7 se muestran los resultados que se obtuvieron para los pardmetros que se miden
0 se calculan para determinar la eficiencia de la planta de saponificacién. Algo muy importante, es que estos
parametros, todos los balances de masa y las muestras que se tomaron para andlisis de laburatorio, se hicieron
inicamente cuando todo el proceso se encontraba finalmente en equilibrio después de varias horas de
operacién continua. Durante el arranque se foman muestras continuamente que se analizan c¢n Ia planta
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misma para determinar porcentajes de sal y de NaOH en el Jjabon y se llevan a cabo los ajustes necesarios en
las dosificaciones de materia prima y licores de lavado para que ¢l jabdn en todas las etapas tenga el nivel de
electrolio adecuado. Es indispensable, que se cumplan los esténdares corporativos de calidad para el neat
soap o*denido. por lo que muchas veces es necesario hacer ajustes en el proceso para obtener la calidad
deseada » dejar en segundo plano la eficiencia de la planta.

. »¢ pueden observar tres hechos importantes: 1) Con cada aumento de la produccion de neat soap se
produjo una disminucién en la eficiencia de recuperacién de glicerina o eficiencia del proceso de
saponificacién, 2) Se debié utilizar una mayor cantidad de agua de lavado (salmuera + agua) en la etapa de
exuaccidn de glicerina (torre de lavado) por kilogramo de grasa procesado para poder recuperar glicerina
conforme se aumentd la cantidad de kg/hr de jabén producido, 3) Al aumentar la cantidad de grasa procesada
aumentd la cantidad de lejia final producida y 4) Se obtuvo una lejia final con una concentracién menor de
glicerol al aumentar la produccion.

En cualquier proceso de saponificacion, la etapa de extraccion o recuperacion de glicerina es crucial y
también lo fue en este caso. Al aumentar el flujo mésico a través de la columna de lavado y principalmente el
flujo de la fase de jabén que lleva consigo aun una cantidad considerable de glicerol, el tiempo de residencia
del jabon y el tiempo de contacto con la solucién de NaCl (licor de lavado) es cada vez menor, por lo que no
se logra extraer la misma proporcion de glicerol. Al observar esto, fue necesario aumentar el flujo masico del
licor de lavado e incluso la concentracién de sal (ver tabla No. 7 de “Resultados” y Apéndice D) al ir
aumentando los niveles de produccion. Al aumentar la cantidad de agua, se incrementa la cantidad de sal que
cntra en contacto directo con la fase de jabon, asi como se provee un mayor gradiente de concentracién para
que cl glicerol pase de la fase de jabon y grasa a Ia fase acuosa, y al elevar la concentracion de la sal y por
ende de clectrolito en la fase acuosa, causa que el jabén libere una gran cantidad de agua y glicerol que retiene
y en cl cual se encuentra emulsificado de una manera mas répida para compensar la disminucién en el tiempo
de contacto y de residencia de la fase de jabon en la columna de lavado. Sin embargo, al hacer esto, se utiliza
agua en mayor proporcion que lo que normalmente se usa en una produccién de 2,285 kg/hr de neat soap. Lo
anterior se debe a que toda la lejia se recircula y la cantidad de agua que puede contener el neat soap estd
fijado por los pardmetros de calidad corporativos (Humedad entre 29.0 — 33.0 %). Como consecuencia, se
obtuvo una lejia cada vez mas diluida en glicerol. Esto no tendria tanta relevancia, si en efecto se consiguiera
producir lejia més diluida, pero que al final de cuentas se logre obtener un neat soap con la misma cantidad de
glicerol. Con ello la eficiencia de Ia planta no disminuiria. Sin embargo, este no fue el caso. Aun cuando se
hicieron esfuerzos por recuperar la mayor cantidad de glicerol posible en la torre, aumentando la
concentracidn y el flujo masico del licor de lavado, no se logré mantener la misma proporcién de separacion
de glicerol. Al observar la tabla No. 9 de Ia seccién de Resultados, en donde se muestran los resultados de
analisis quimico se observa que, conforme sube la produccién de neat soap, aumenta también la concentracién
de glicerol en el neat soap, desde 0.38 % a 2,285 kg/hr hasta 0.90 % a 3,074 kg/hr de neat soap. Por ello, la
concentracion de glicerol en Ia lejia final obtenida fue disminuyendo y por ende el porcentaje de eficiencia de
la planta, que es una divisién entre 1a cantidad de glicerol recuperado de la cantidad de glicerol contenido en
lasmatcriasgmsasmlescingmsanalpmoeso. Se puede concluir que la torre de lavado con 1a que se cuenta
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no es adecuada para los niveles de produccion por arriba de 2,832 kg/hr, puesto que a partir de este punto, si
no antes, la extraccion de glicerina se vuelve ineficiente.

En la tabla No. 7 de la seccién de Resultados se muestra Ia proporcion de agua que se alimentd en
proporcién con la cantidad de grasas introducidas. Hay que hacer notar, que aqui no se incluye el agua que
proviene de la salmuera y de la soda cdustica. Como el lector podra observar al estudiar esta tzbla, se tratd y
se logr6, hasta cierto punto, mantener constante ia proporcién entre la cantidad de agua de proceso alimentada
y las grasas procesadas en cada etapa en la que se alimentan las mismas: en el reactor A401, en Ia columna
de lavado A-403 y en el mezclador de fitting A-404. Esto se hizo para evitar introducir m4s variables en las
prucbas a cada nivel, y especialmente para no diluir la cantidad de glicerol en las lejias ain mis. La
concentracion del licor de fitting y su flujo mésico se mantuvo relativamente en la misma proporcion al
material graso procesado para cada nivel de produccién. En esia etapa s¢ busca ajustar el nivel de sal y de
soda caustica en el neat soap previo al ingreso del mismo a la etapa de centrifugacién. Si se tuvo que
aumentar ligeramente la cantidad de NaOH en el licor de lavado, principalmente por que el NaCl en el jabon
que salia de la columna, fue concentrindose conforme se incrementaba la cantidad de salmuera que se
introducia a la torre. El licor de lavado ayuda a liberar al neat soap de cierta cantidad de sal y promueve una
pequeiia transferencia de glicerol.

En la tabla No. 8 se muestra el costo del kilogramo de neat soap para los distintos niveles de produccidn
que se alcanzaron durante las pruebas. De estos datos se puede concluir que el precio del neat soap estd
determinado, principalmente, por el costo de las materias primas. A pesar que aumentd el volumen de
produccion, no se observé una economia de escala al calcularse el costo. Si hay una disminucién en los
costos de energia eléctrica, de vapor y mano de obra, sin embargo este ahorro es casi despreciable en relacién
con el costo por materia prima que aumenta en proporcién con la produccién. El costo permanecié casi
constante e incluso a veces oscilante, en parte por las variaciones en la cantidad de soda caustica y de sal
utilizadas en la etapa de fitting y de lavado de jabon. Aumentar la cantidad de neat soap producido permite
cumplir con la creciente demanda de jabén en el mercado, mas no produce una disminucién en el costo del
producto. Es también de suma importancia, que el lector tome en cuenta, que al aumentar el volumen de
consumo de las materias primas, en especial de la soda cdustica, el sebo y el aceite, se podrian disminuir los
costos por kilogramo de dichos materiales, en caso se llevaran a cabo negociaciones con las empresas que
proveen estas materias primas. Sin embargo, la empresa en la que se llevé a cabo el estudio, asi como los
proveedores en si, decidieron no proporcionar esta informacién para mantener la confidencialidad de sus
negociaciones. Estas negociaciones son ademds complejas y se rigen por leyes y tratados, contratos entre
comprador y vendedor, precios en el mercado y quedan fuera del alcance de este trabajo de graduacién.

Junto al costo del neat soap producido, se muestra la cantidad total de glicerina que se recupera en el
departamento de saponificacién por hora en la lejia final (Nota: Esta no es glicerina recuperada ca 1a planta de
tratamiento de glicerina). El costo de la glicerina U.S.P. que resulta de las lejias finales obtenidas en las
pruebas a cada nivel de produccién aumenta, conforme crece la produccion de neat soap porque se obtuvieron
lejias cada vez mds diluidas y con alcalinidad distinta. El costo sube notablemente por dos razones: 1) Se
consume una mayor cantidad de vapor para evaporar el agua en la lejia hasta legar a 1a concentracién de 1a
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glicerina cruda (80 % p/p), 2) y se consume la misma cantidad de energia eléctrica, mano de obra y materias
primas para las primeras dos etapas de tratamiento previo a la destilacién (Ver Apéndice J). Sin embargo se
obtiene una menor cantidad de glicerina U.S.P. al final del proceso de recuperacién por los mismos 100 kg de
lejia final (que ird cada vez mis diluida al aumentar Ia produccion de neat soap).

Tomar en cuenta el aumento en el costo de la glicerina U.S.P., que se obtiene a partir de Ia lejia final, es
muy importante, puesto que la glicerina se utiliza como materia prima en otros-productos fabricados por la
misma empresa, y al aumentar su costo, se reduce el margen de ganancias que estos otros productos puedan
generar.

En la tabla No. 9 se muestran los resultados de los andlisis efectuados al neat soap a cada nivel de
produccién. Como se muestra en la tabla, el jabon obtenido tinicamente se salié de especificaciones a un
nivel de produccién de 2,285 kg/hr (humedad obtenida: 32.79 %) y a un nivel de produccién de 3,074 kg/hr
(Glicerol: 0.90 % y Sal: 0.67 %). Los restos de estandares fueron cumplidos y en todos los niveles de
produccién, con la excepcién de los casos ya mencionados, se logré mantener la calidad del neat soap, segun
los estandares corporativos propios de la empresa en Ia que se llevé a cabo este estudio.

Ademds de llevar a cabo balances de masa generales y por ¢tapa del proceso para cada nivel de
produccién a los que se hizo la prueba, y de verificar la calidad de Ia Iejia final y del “neat soap” obtenido en
el proceso, es indispensable seguir de cerca pardmetros del proceso que se pueden medir y que son
indicadores del funcionamiento del equipo y del equilibrio fisicoquimico que hay dentro de cada unidad. Se
cuenta tnicamente con medidores de presién, temperatura y amperajes en las partes o etapas del proceso en
donde estos son realmente requeridos.

En la seccién de resultados se muestran dos grificas que resumen las condiciones de operacion que se
obtuvieron para cada nivel de produccién. Para un cierto nivel de produccién (un punto en la grafica), el
valor del eje “y” que se presenta es en realidad un promedio de todos los valores de ese mismo parametro, que
fueron medidos y registrados cada hora de operacién a ese mismo nivel de produccion. En la grifica No. 1 se
logra observar que, tanto el amperaje del motor que mueve el ¢je mezclador en ¢l reactor saponificador, como
la presién en el reactor, se mantuvieron constantes a todos los niveles de produccién, con excepcidn del
ultimo, a 3,074 kg/hr de neat soap. El amperaje del motor es un pardmetro importaute, pues indica la cantidad
de carga o resistencia que debe vencer el mezclador del reactor. La carga a vencer en el reactor puede
aumentar por las siguientes razones: a) formacién de masas apclotonadas y no saponificadas, que
generalmente se da por una saponificacién incompleta o por una recirculacion inadecuada del jabén que sale
del reactor, b) reduccién de 1a temperatura en el saponificador, que causa un aumento en la viscosidad de 1a
mezcla emulsificada dentro del reactor y por ende incrementa la carga a vencer, ¢) dosificacion incorrecta o
inadecuada de materias primas, generalmente cuando la proporcién de lejia final y agua de proceso y de
grasas alimentadas es inadecuada, pues cambian la masa de cada fase dentro del reactor, y por ello también, la
gravedad especifica y 1a viscosidad de Ia masa emulsificada dentro del reactor.

Si s¢ observa la grifica No. 2, se puede observar que la temperatura dentro del saponificador cae
conforme s¢ aumenta la dosificacién de materias primas. Cae medio grado centigrado hasta dos grados
centigrados por cada aumento de 200 kg/hr de jabén producido. Sin embargo a 3,074 kg/hr de neat soap, la
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temperatura cae considerablemente, de los 98 — 99 °C éptimos a 92 — 91°C, ¥ por tanto aumenta la carga a
mover dentro del reactor y por ello el amperaje del motor. La temperatura del reactor cae, puesto que la
superficie de intercambio de calor y/o la cantidad de vapor alimentado no son suficientes para elevar aun mis
la temperatura de la mezcla dentro del reactor para el volumen que maneja este a la produccién mivma, que
es de hecho un flujo mdsico de 3,170 kg/hr (ver balance de masa para reactor en pag. 81). La velocidad de
mezclado dentro del reactor es otro factor importante, ya que este puede ser muy lento para la masa que se
intenta mezclar. Sin embargo, no es recomendable aumentar el flujo de vapor dentro de las chaquetas y
serpentines, puesto que el regulador de presion en la linea de vapor es el recomendado por el fabricante del
equipo, para la presién maxima de trabajo de la chaqueta y de los serpentines. También es importante notar
que a 3,074 kg/hr de neat soap, aumenta la presién en el reactor de 2.2 3 2.4 — 2.5 bares, presion que se logrd
maniener constante en los demas niveles de produccion. Todos los aspectos discutidos anteriormente indican
que a 3,074 kg/hr de neat soap, el reactor ya no opera bajo las condiciones optimas, y que estas condiciones se
lograron mantener constantes hasta un nivel de produccién de 2,832 kg/hr de neat soap.

En la grifica No. 2 se observa que tanto la temperatura del licor de fitting v del licor de lavado en las
etapas de fitting y de extraccién de glicerina respectivamente se lograron mantener relativamente constantes a
todos los niveles de produccion. Esto fue facil, debido a que ¢l aumento maximo que se dio en el flujo masico
del licor de lavado y del licor de fitting, al subir 1a produccién en 50 % es de 441 kg/hr para el licor de lavado
y 77 kg/hr para el licor de fitting,

Tanto las temperaturas en la etapa de enfriamiento como en la columna de lavado se mantuvieron
también relativamente constantes para todos los niveles de produccién y no bajaron de los 73°C. No se
presentd ningun tipo de problema en el enfriador A-402, principalmente. porque al acrecentarse la cantidad de
jabon producido también se eleva la cantidad de lejia final que se hace recircular al enfriador, lo.cual avuda a
bajar la temperatura en el enfriador (ver Apéndice B). Como consecuencia de tener un circuito cerrado para
el agua de enfriamiento y de que el agua no forma parte de los costos variables para la empresa en la que se
realizd el estudio, ademas no fue necesario calcular el volumen de agua de enfriamiento utilizado.

En ¢l Apéndice A se muestran las condiciones de operacidn graficadas en funcién de las horas de
operacién continua para cada nivel de operacién. Si el lector analiza estas graficas detenidamente, se dard
cuenta que haber tomado el promedio de cada pardmetro para todas las mediciones hechas a un nivel de
produccién para hacer los grificos que se muestran en la seccidn de resultados es totalmente valido, ya que en
todas las pruebas realizadas se logré mantener estable y bajo control los pardmetros medidos de control del
proceso. Los unicos “picos” o variaciones considerables en estas graficas ocurren en los arranques y antes de
hacer los paros (primeras y tltimas horas de operacién), pues son en estos momentos en los que el proceso no
entra ain en equilibrio, se hacen ajustes inmediatos y puntuales y en los que se rompe el equilibrio (en el caso
de los paros). Solamente en la prueba de 2,653 kg/hr (Apéndice A, grifico No. 5) la temperatura en la
columna disminuyd considerablemente de 75°C a 70°C por un lapso de cuatro horas debido a problemas en la
alimentacién de vapor hacia el enchaquetado de la columna de lavado.

Por altimo se debe mencionar, que para llevar a cabo el aumento en Ia capacidad por encima de los
2,200 kg/hr y ademds para poder llevar a cabo el estudio que se realizd a distintos niveles de produccién se
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debi6 cambiar algunas bombas de dosificacién de materia prima, por no tener éstas capacidad suficiente,
cambiar didmetros de algunas tuberias para dosificacién de materias primas, instalar intercambiadores de
calor para calentar sebo, licor de lavado y licor de fitting, previo a su ingreso al proceso en las diversas etapas
¢ instalar dos centrifugas nuevas, una por aumento de capacidad y la otra para tener una centrifuga stand-by
en el proceso para evitar paros en caso de mantenimuento preventivo y limpieza. Estos cambios se
documentaron en el Apéndjce L.

En el Apéndice G, se muestra el porcentaic de la capacidad de las bombas de dosificacién de materias
primas que se utiliz6 para cada prueba. Si el lector asi lo deseara, podra encontrar en esta seccidn la
informacién que necesita para determinar si las bombas utilizadas atin son adecuadas para los niveles de
produccién a los que se realizé Ia prueba. En resumen se puede concluir que las bombas de alimentacion de
lgjia niger, salmuera y extraccién de lejia final del proceso trabajaron casi a su capacidad mixima a un nivel
de produccién de 3,074 kg/hr. Esto no es recomendable, puesto que estas bombas dejan de dosificar las
cantidades exactas que se asumen impulsardn, al aumentar considerablemente la carrera del piston
reciprocante que impulsa el fluido y se producen grandes variaciones en la cantidad de liquido impulsado por
golpe.
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IX CONCLUSIONES

La produccita de neat soap debe mantcaerse por debajc de los 2,860 kg/hr para satisfacer los estdndares
de cficiencia, utilizacién de activos (equipo), calidad ¥y costos de 1a empresa en Ia que se llevo a cabo el
estudio,

La capacidad maxima de Ia planta de tratamiento de grasas es insuficiente para proveer de materia prima
a la planta de saponificacién ininterrumpidamente en caso se desee operar €sta a un nivel de produccién
de 3,000 kg/hr de neat soap. Un nivel maximo de produccién de 2,800 kg/hr de neat soap es la que la
planta de tratamiento de grasas podria mantener en caso se desee aumentar la produccién.

La planta de saponificacién, con su equipo actual y con las condiciones de proceso que se presentan en
este estudio, es capaz de producir neat soap que cumpla los estandares de calidad que la empresa exige
hasta un nivel de produccién de 2,800 kg/hr, no asi a un nivei de produccién de 3,000 kg/hr.

El reactor saponificador puede trabajar bajo condiciones adecuadas y optimas de saponificacién hasta un
nivel de produccién de 2,800 kg/hr de neat soap. A un nivel de produccién de 3,000 kg/hr el reactor
saponificador deja de trabajar en las condiciones ptimas de saponificacion, al haberse Hegado a la
cantidad maxima de vapor que puede ser alimentado en los serpentines y en el enchaquetado; el
funcionamiento en los demds equipos si se mantuvo bajo control.

La columna de lavado (3® etapa) v el enfriador (2° etapa) para extraccién de glicerina no son adecuados
para mantener la eficiencia de la planta de saponificacion en rangos aceptables (90 % min.), al aumentar

el nivel de produccién de neat soap por encima de 2,800 kg/hr.
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X RECOMENDACIONES

A continuacion se listan las dreas, aspectos y oportunidades que se tienen para trabajar, de manera

que en un futuro Ia planta de saponificacién continua pueda alcanzar la produccién deseada por encima de los
3,000 kg/hr.

L.

Lievar a cabo un redisefio del proceso de tratamiento de grasas para aumentar la capacidad de sebo y
aceite tratado. Se encontraron dos oportunidades para ello sin que sea necesario cambiar Ia mayona del
equipo actual y en especial 1a distribucién de Ia planta y la obra civil en la que se encuentra: a) instalar
un tanque de desodorizado y blanqueado de grasas de mayor capacidad b) aumentar ¢l tamario y la
capacidad del filtro prensa (drea efectiva de filtracion), ¢) cambiar la bomba que impulsa las grasas a
través del filtro por una con mayor potencia.

Aumentar la superficie de intercambio de calor en el reactor, al cambiar los serpentines actuales. Se debe
hacer un estudio para verificar si al cambiar los materiales y la forma de construccién del enchaguetado y
serpentines s¢ puede alimentar una mayor cantidad de vapor a la chaqueta y serpentines del reactor y con
ello mantener una temperatura alta de saponificacién. No hay que olvidar que al hacer esto se reduce el
volumen efectivo dentro del reactor, por lo que al disminuir dicho volumen se deberia aumentar el flujo
misico que circula a través del reactor. Se debe evaluar entonces en un estudio cémo cambia el volumen
interno efectivo del reactor, como afecta esto al flujo mésico de materiales a través del reactor si se
aumenta la superficie de intercambio de calor al cambiar los serpentines. Esto permitiria seguir
utilizando el mismo reactor.

Disetiar una torre de lavado con las dimensiones, nimero de platos rotaterios y velocidad de rotacién
adecuados que haga posible mantener un tiempo de residencia ¥y un drea de contacto. necesario para hacer
mas eficiente la extraccién de glicerina en esta etapa del proceso para los flujos mésicos que se requieren
para producir 3,000 kg/hr o més de neat soap. Asimismo, se debe pensar en redimensionar la 2° etapa de
enfriamiento y separacién estitica para que junto con una nuzeva torre permitan mantener el proceso en
equilibrio con una eficiencia de por lo menos 90 % para el nivel de produccién ya mencionado.

Efectuar un estudio para encontrar las maneras cémo se puede aumentar la eficiencia de la planta de
recuperacion de glicerina, en especial en la etapa de evaporacion, para que €l costo de la glicerina U.S.P.
que se obtiene, no aumente considerablemente, en caso se desee operar la planta en niveles de operacién
de hasta 2,800 kg/hr de neat soap, sin hacer ningfin cambio al equipo actual en la planta de
saponificacion.

Antes de tratar de aumentar la produccion de la planta actual de saponificacién hasta 2,800 kg/hr se
recomienda que la empresa haga un estudio de mercado ¥ las negociaciones correspondientes para
reducir el costo de las materias primas justificado por un incremento en el volumen consumido y
comprado, para que al bajar el costo del kg de neat soap sea rentable subir el costo de la glicerina U.S.P.
que se obtiene de las lejias.
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APENDICE A

GRAFICAS DE PARAMETROS DE CONTROL DEL PROCESO CONTINUO DE
SAPONIFICACION PARA LAS PRUEBAS LLEVADAS A CABO
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Temperaturas medidas en Distintas Partes dei Proceso en Funcién de las

Horas de Operacién

Grafica No. 3. Temperaturas de Operacién ¢én Proceso de Saponificacién Continua vrs. Tiempo

Temperaturas de Operacion en Diversos Puntos del Proceso vrs Tiempo a
i un Nivel de Produccion de 2,285 kg/hrde Neat Soap
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Grafica No. 4. Temperaturas de Operacién en Proceso de Saponificacion Continua vrs. Tiempo

Temperaturas de Operacion en Diversos Puntos del Proceso vrs Tiempo a un Nivel de
Produccion de 2,453 kg/hr de Neat Scap
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Grafica No.3. Temperaturas de Operacion en Proceso de Saponificacién Continua vrs. Tiempo
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Grafica No.6. Temperaturas de Operacién en Proceso de Saponificacién Continua vrs. Tiempo
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Grafica No.7. Temperaturas de Operacion en Proceso de Saponificacion Continua vrs. Tiempo

Temperatura del Reactor A-401, del Enfnador A-402, de Columna de Lavado A<403
del Licor de Lavado y del Licor de Fitting a un nivel de producdon de 3,074 kg/hr
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Grificas de Pardmetros de Control del Reactor Saponificador en Funcién
~de las Horas de Operacion.

Grafico No. 8. Pardmetros de control para el Reactor Saponif; :.dor en funcion del tiempo de operacion.

Presion Interna en Reactor A401 y Amperaje ol Motor de Mezclador del Reactor A-
401 a un Nivel de Produccion de 2,285 kg/hr
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Grafico No. 9. Parametros de control para el Reactor Saponificador en funcién del tiempo de operacion.

Presion Interna en Reactor A401 y Amperaje del Motor de Mezclador del Reactor A-
401 a un Nivel de Produccion de 2,453 kg/hr
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Grifico No. 10. Paramc.ios de control para el Reactor Saponificador en funcién del tiempo de operacion.

Presion Interna en Reactor A401 y Amperaje del Motor de Mezclador del Reactor A-
401 a un Nivel de Produccion de 2,653 kg/hr
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Grifico No. 11. Pardmctros de control para el Reactor Saponificador en funcion del tiempo de operacion.
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Gréfico No. 12, Pardmeuros de control para el Reactor Saponificador en funcién del tiempo de operacién.

Presion Inte roa en Reactor A-401 Y Amperaje de Motor del Mezckador del Reacto rA-401 2 un nivel de
produccion de 3,074 kg/hr
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APENDICE B

DIAGRAMAS DE PROCESO Y BALANCES DE MASA GENERALES PARA LAS
PRUEBAS REALIZADAS
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APENDICE C
CALCULOS DE PARAMETROS DE MEDICION DE LA EFICIENCIA DE PROCESO

CALCULO DE MUESTRA PARA REALIZAR LOS BALANCES DE MASA
GENERALES Y LOS BALANCES DE MASA POR ETAPAS
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Cilculos de Parametros de Medicion de la Eficiencia del Proceso v Necesarios para
Realizar Balance de Masa

Todos los calculos se llevaron a cabo exactamente de 1a misma manera para cads r.no de los niveles
de produccién con los que se experimentd. A continuacién se muestran los cdlculos par: ¢' primer nivel de

produccion que se probo: 2,285 kg/hr de neat soap.

L. Determinar la cantidad de sebo, aceite y soda que se deben alimentar al reactor saponificador A-401:

Se desean producir aproximadamente 2,200 kg/hr de Neat Soap, con un contenido promedio estimado de
Jjabon anhidro de 69 %:
(2,200)*%(0.69) = 1518

Para determinar la cantidad de materia grasa total que equivale a 1,518 kg/hr de Jabon Anhidro se debe dividir
este valor entre el factor 1.085:

1518 = (1.0835)y
y = 1399 kg/hr de Materia Grasa Total

La cantidad de materia grasa que se va a producir depende de la cantidad de materia grasa que hay en el sebo

y aceite, eliminando impurezas, otros ésteres, etc.:

(a+5)0.95 = 1399

en donde a representa el sebo y b representa el aceite de palmiste.

Ademis se sabe que se debe cumplir la siguiente proporcién, formula dada por estandares de 1a empresa:
4b=a

Al resolver el sistema de dos ecuaciones y dos variables se obtiene:

a=1161.26 kg/hr de sebo

b= 290.32 kg/hr de aceite

Por la manera en que se gradia la dosificacién de las bombas, cambiando la carrera del pistén reciprocante, se
decide dosificar una cantidad que equivalga a una posicion exacta en la carrera del piston:
Entonces: a=1167 kg/hr de sebo

b =296 kg/hr de aceite

Para calcular la cantidad de soda cdustica que se debe dosificar al reactor se deben utilizar los indices de
saponificacion del sebo y del aceite, asi como el porcentaje de pureza de la soda cdustica.

Nota: 40 y 56 son los pesos moleculares del NaOH y del KOH respectivamente. 192 y 242 son los indices de
saponificacién del sebo y del aceite respectivamente.

(192)x(40/56) = 0.1371 kg NaOH / kg Sebo



(242)x(40/56) = 0.1729 kg NaOH/ kg Aceite
(M. 13713:<(1167.38) + (0.1729)x(295.61) = 21 ! 36 hg MaCH
(211.16)x(100/49.49) = 427.01 kg de Soda ¢ au:wica al 49.45 % p/p

Sin embargo, al agregar lejia final al reactor también se esti agregando NaOH que hay disuclta en 1a lejia.
Por ello se debe restar la cantidad de NaOH que entra con la Iejia a la cantidad de NaOH que se alimenta
como soda cdustica al 49.45 %. Para cllo, se debe determinar primero la cantidad de lejia final que se
regresara de la torre de lavado al reactor

2. Determinar la cantidad de lejia final y agua que se alimentara al reactor:

En la parte de antecedente tedricos sc hablo de la importancia de introducir lejia final al reactor saponificador,
La lejia final debe contener un % de sal entre 10 — 11 % Puesto que se desea un porcentaje en peso de sal en
la mezcia emulsificada en el reactor v a su salida entre 12 — 1.8 %, se ha concluido de manera empirica y
luego de varios afios de operacién que las relaciones adecuadas entre sebo y lejia y sebo y agua de proceso
(como materia prima) son 3.5 v 10.6 respectivamente:

1167.38 /3.5 = 330 kg/hr de lejia final (con un nivel de sal entre 10 — 11 %)

1167.38 /106 = 109 kg/hr de agua para diluir la concentracién de la sal que entra al
reactor y ajustarla al rango de nivel de electrolito que se desea en el reactor. Generalmente se utiliza un factor

de dilucion de 3 para la lejia final que ingresa al reactor.

Se asume quc la lejia final lleva un minimo de 1.0 % de NaOH, entonces se tiene que:

(330) x (0.01) = 3.3 kg/hr NaOH,
lo que equivale a 6.67 kg/hr de soda cdustica. Al restar esta cantidad a Ia que se habia calculado en la pégina
anterior se encuentra que con ello bastaria dosificar al reactor 420 kg de soda cdustica para tener una
saponificacion completa (tedrica). Para poder utilizar una posicion del piston reciprocante exacta en la bomba
y ademds para tener un exceso de soda cAustica quc ascgure la saponificacion completa, se suministran 423

kg/hr de soda céustica al reactor.

3. Balance de Masa en el Reactor Saponificador A-401:

Ya se conoce la cantidad de sebo, aceite v por consiguiente de materia grasa ¢ ¢ entra al reactor. Sobre la
base de los andlisis de laboratorio se calcula la cantidad total de cada material que entra al reactor A-401:

*  (329.99) x (0.0146) + (423.07)*(0.4945) = 214.03 ke/hr de NaOH

e (329.99) x (0.1002) = 33.06 kg/hr de NaCl

e (329.99) x (0.2315) = 76.39 kg/hr de Glicerol

* (109.18) +(329.99)*(0.6537) + (423.07)*(1.0 - 0.4945) = 538.76 kg/hr de H,0
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La misma cantidad de sal y de agua que entra al reactor sale del reactor. Debido a la reaccién quimica que se
lleva a cabo se debe calcular la cantidad de cada materia que sale.

= (116738 +295.61) x 0.95 x 1.085 = 15067.98 kg/hr de Jabdn Anhidro
*  (214.03 - 211.16) = 2.83 kg/hr de NaOH

El contenido de glicerol en la grasa es proporcional al indice o valor de ésteres yIE=1IS -TA. Ademis se
sabe que:  Glicérido + 3KOH > C3Hs(OH); + 3(Jabdn de Potasio)

3x56.1

=168.3 92

[E = mg KOH equivalentes al glicérido en un gramo de grasa
Por lo tanto: el porcentaje de glicerol enla grasa= [Ex 92 x 100 = IE x 0.0547
1000 168.3

¢ (192)[(100 - 0.0117)/1000)(0.5466) = 10.49 % de Glicerol en Sebo

o (242)[(100 — 0.024)/1000](0.5466) = 13.22 % de Glicerol en Aceite
(0.1049)(1167.38) + (0.1322)(295.61) = 161.59 ke/hr de glicerol liberado en saponificacién
161.59 + 76.39 = 237.98 kg/hr de glicerol :

*  Elresto de materiales son s6lidos insaponificables (impurezas, tierras, algunos ésteres organicos):
(2325.23 —2320.61) = 4.62 kg/hr de solidos insaponificables.
Nota: La cantidad de materia que entra al reactor suma 2325.23 kg/hr.

Puesto que del reactor se obtiene una mezcla emulsificada de Iejia y jabon, su composicién se puede calcular
para cada material simplemente dividiendo la cantidad del material entre el material total que sale del reactor
y multiplicar por 100. Ejemplo: Jabén Anhidro: (1507.98 /2325.23) x 100 = 64.85 % p/p. Lo mismo aplica

para ¢l resto de componentes.

4. Balance de Masa en el Reactor Enfriador A-402:

En el enfriador A-402 se lleva a cabo el enfriamiento del jabén por contacto directo con lejia, asi como la
primera etapa de lavado. Se utiliza una gran cantidad de lejia final para evitar altos consumos de agua de
proceso, para concentrar aun mas la cantidad de glicerol en la lejia y porque la lejia final posibilita hacer un
lavado previo a la terre con una concentracion optima de electrolito. Ademas el NaOH que ingresa con la
lejia al enfriador, permite completar la reaccién de saponificacién, en caso esto no se haya dado cn el primer
reactor. Empiricamente, se ha encontrado que la relacién entre 1a lejia final con que se alimentara al enfriador
y la mezcla emulsificada que entra al mismo debe ser de 1.2 a 1.4, El vaicr se fija ya una vez arrancada la
planta tomando en cuenta tres factores:

a) Que la calidad del jabén que sale del enfriador a la columna sea la adecuada pa:a esa parte del proceso.

b) La cantidad de agua que se est4 ingresando al sistema

¢) Lacantidad de lejia que se estad extrayendo y su calidad.

Se inici6 para 2,285 kg/hr de neat soap con una relacién de 1.4, y se ajusté constantemente la bomba hasta
que se dosificaron 3339.75 kg/hr de lejia final al enfriador.

Al permanecer esta dosificacidn constante para el resto del proceso se puede hacer el balance de masa para el
enfriador A-402:

La cantidad total de masa que entra y que sale del enfriador es:




3339.75 + 2325.23 = 5664.95 kg/hr

e Lamisma cantidad de Jabon anhidro que sale del reactor A-401 entra al reactor A-402: 1507 98 kg/hr de
Jabon Anhidro

*  (3339.75) x (0.0146) + (2.83) = 51.59 kg/hr de NaOH

¢ (3339.75) x (0.1002) + 33.06 = 367.71 kg/hr de NaCl

¢ (3339.75) x (0.2315) + 237.98 = 1011.14 kg/hr de Glicerol

*  (538.76) +(3339.75) x (0.6537) = 2721.95 kg/hr de H,O

* La misma cantidad de sélidos insaponificables que sale del reactor A-401 entra al reactor A-402: 4.62
kg/hr de solidos insaponificables

Debido a que no hay reaccién quimica dentro del enfriador ni acumulacién, ya sea positiva o negativa, la
misma cantidad de cada material que entr6 al enfriador sale del enfriador en un proceso estacionario.

Sobre la base de la composicién del Jabdn que sale del enfriador A-402 (analisis de laboratorio), se logra
calcular la composicion de la lejia que sale del enfriador, asi como la cantidad de kg/hr de jabon y de lejia que
se forman y se separan en el equilibrio.

Por andlisis de laboratorio se obtuvo la siguiente composicion del jabon:

Jabon Anhidro: 58.67 % %
Glicerol: 3.81 %

Agua: 3410 %

NaCl: 3.16 %

NaOH: 0.08 %

Insaponificables: 0.18 %

Entonces, si los1507.98 kg/hr de jabon anhidro representan el 58.67 % de la masa del jabdn neto en el
enfriador, entonces: z = (1507.98) x (100/58.67) = 2570.27 kg/hr de Ia fase de jabon.

5664.95 — 2570.27 = 3094.71 kg/hr de la fase de lejia.

Entonces se calcula Ia composicion de la fase de lejia que sale del enfriador:

e [(1011.14) - (2570.27) x (0.0381)] x 100 = 29.51 % de Glicerol en Ia Leiia
(3094.71)

* [(2721.95) - (2570.27) x (0.341)] x 100 = 59.63 % de Agua en la Lejiz
(3094.71)

*  [(367.71) - (2570.27) x (0.0316)] x 100 = 9.26 % de NaCl enla Lejia
(3094.71)

*  [(51.59) - (2570.27) x {0.0008)] x 100 = 1.60 % de NaOH en la Lejia
(3094.71)
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3. Balance de Masa en la Columna de Lavado A-403

Se alimenta toda la Iejia niger que se extrae de la etapa de centrifugacion y las siguientes cantidades de

salmuera y agua para llevar a cabo el lavado del Jjabon dentro de la columna:

Salmuera: 390.82
Agua: 353.95
Lejia Niger; 706.86

Jabon y Lejia del A402 + 5664.93
Total:  7116.61 kg/hr

Ademds se han graduado las bombas para que de la columna de lavado se extraigan las siguientes cantidades
de lgjia final:

Lejia que se extrae del proceso para la

posterior recuperacién de glicerina 673.77
Lejia que se recircula al reactor A-401 329.99
Lejia que se recircula al enfriador A-402 +3339.75

4343.51 kg/hr de lejia final

Se sabe entonces que en la parte superior salen de la columna de lavado:
7116.61 — 4343.51 = 2773.10 kg/hr de una mezcla de dos fases, jabon y alge de lejia que es arrastrada o que
quedd ocluida en el jabén al granearse este.

Se hace primero un balance por materiales:

* La misma cantidad de jabén anhidro que sale del enfriador A-402 entra a la columna A-403: 1567.98
kg/hr de Jabén Anhidro (Nota: Se deduce que la cantidad de jabén que cs arrastrado por la lejia es
despreciable)

*  (706.86) x (0.0172) + (51.59) = 63.75 kg/hr de NaOH

*  (390.82) x (0.201) + (706.86) x (0.0815) + 367.71 = 503.87 ke/hr de NaCl

*  (706.86) x (0.0308) + 1011.14 = 1032.91 ke/hr de Glicerol

¢ (2721.95) +(706.86) x (0.8705) + (744.77) x (1 - 0.1055) = 4003.49 kg/hr de HoO

* La misma cantidad de s6lidos insaponificables que sale del enfriador A-402 entra a la columna de lavado
A-403: 4.62 kg/hr de solidos insaponificables

La cantidad de todos estos materiales que salen de la columna es igual a la cantidad quc entra, pucs

dentro de la columna no hay reaccién quimica, ni acumulacion negativo o positiva.

Sobre 1a base de la composicién del jabon que sale de la columna A-403 (an4lisis de laboratorio), se logra
calcular la composicién de la lgjfa que sale de esta misma, asi como la cantidad de kg/hr de jabdn y de lejia
que se forman y se separan en el equilibrio.
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Por andlisis de laboratorio se obtuvo la siguiente composicién del jabon:
Jabén Anhidro: 57.40 %

Glicerol: 0.8 %

Agua: 3948 %

NaCl: 2.12%

NaOH: 0.01 %

Insaponificables: 0.18 %

Entonces, si los1507.98 kg/hr de jabén anhidro representan el 57.40 % de la masa del jabén neto a la salida de
Ia columna, entonces: z = (1507.98) x (100/57.40) = 2627.14 kg/hr de la fasc de jabon.

2773.10 - 2627.14 = 145.97 kg/hr de la fase de lejia.

Entonces se calcula la composicién de la fase de lejia que sale de la columna:

[(1032.91) — (4343.51) x (0.2315) - (2627.14) x (0 0081)] x 100 = 4.18 % de Glicerol en Ia Lejia
(145.97)

[(4003.49) — (4343.51) x (0.6537) - (2627.14) x (0.3948)] x 100 = 86.89 % de Agua en la Lejia
(145.97)

[(503.87) - (4343.51) x (0.1002) - (2627.14) x (0.0212)] x 100 = 8.88 % de NaCl en Ia Lejia
(145.97)

[(63.75) = (4343.51) x (0.0146) - (2627.14) x (0.0001)] x 100 = 0.05 % de NaOH en la Lejia
(145 97)

6. Balance de Masa en el Mezclador de Fitting A-404

Se alimenta las siguientes cantidades de soda caustica ¥ agua para llevar a cabo el ajuste o fitting del jabon
dentro del mezclador/reactor A—404.

Soda Cdustica 27.98
Agua: 190.94
Jabon y Lejia del A<403 +2773.10
Total:  2992.02 kg/hr
La cantidad de materiales que salen de A-404 es igual a la cantidad que entra, pues dentro del mezclador no

hay reaccién quimica ni acumulacion negativa o positiva,

Se hace primero un balance por materiales:

e La misma cantidad de jabon anhidro que sale de la columna A-403 entra al mezclador A-404: 1507.98
Kg/hr de Jabén Anhidro (Nota: Se asume que la cantidad de Jabén que es arrastrado por ia lejia es

despreciable)
*  (2627.14) x (0.0001) + (145.97) x (0.0005) + (27.976) x (0.4945) = 14.17 kg/hr de NaOH
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(2627.14) x (0.0212) + (145.97) x (0.0888) = 68.65 kg/hr de NaCl

(2627 14) x (0.0081) + (145.97) x (0.0418) = 27.39 kg/hr de Glicerol

(195.54) + 27.98) x (1 ~ 0.4943) + (2627.14) x (0.3948) + (145.97) x (0.8689) = 1369.22 kg/hr de H.0
La musma cantidad de sélidos insaponificables que sale de la columna A-403 entra al mezclador de
fitting: 4.62 kg/hr de sélidos insaponificables.

Scbre la base de la composicion del jabén que sale de la etapa de fitting (anilisis de laboratorio), se logra

calcular la composicion de la lejia que sale de esta misma, asi como la cantidad de kg/hr de jabon y de lejia

que se forman y se separan en el equilibrio. ey

Por anilisis de laboratorio se obtuvo 1a siguiente composicion del jabdn:
Jabon Anhidro: 65.10 %

Glicerol: 0.58 %

Agua: 3332%

NaCl: 0.71 %

NaOH: 0.09 %

Insaponificables: 0.20 %

Entonces, si 10s1507.98 kg/hr de jabon anhidro representan el 65.10 % de la masa del jabon neto a la salida de
la columna, entonces:  z = (1507.98) x (100/65.10) = 2316.40 kg/hr de 1a fase de jabon.

2992.02 — 231640 = 675.62 kg/hr de la fase de lejia.

Entonces sc calcula la composicion de la fase de lejia que sale de la columna:

7

[(145.97) x (0.0418) + (2627.14) x (0.0081) - (2316 40) x (0.0058)] x 100 = 2.06 % de Glicerol en la
Lejia :
(675.62)

[(145.97) x (0.8689) + (2627.14) x (0.3948) - (2316.40) x (0.3332)] x 100 = 87 42 % de Agua en la Lejia
(675.62)

[(145.97) x (0.0883) + (2627.14) x (0.0212) - (2316.40) x (0.0071)] x 100 = 7.73 % de NaCl en la Lejia
(675.62)

[(145.97) x (0.0005) + (2627.14) x (0.0001) - (2316.40) x (0.0009)] x 100 = 1.79 % de NaOH en la Lejia
(675.62)

Balance de Masa en la Etapa de Centrifugacion:

Se alimentan los 2992.02 kg/hr que salen dc 1a etapa de fitting a 1a etapa de centrifugacion para llevar a cabo
otro ajuste o fitting del jabon adicional al que ya se ha realizado.

La cantidad de materiales que salen de la etapa de centrifugacién es igual a 1a cantidad que entra.
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Para conocer la cantidad de Neat Soap que se produce se debe conocer primero la composicién del Neat Soap
mismo, cuyo analisis se levé a cabo en el laboratorio:

Jabén Anhidro: 65.99 %

Glicerol: 0.38 %

Agua: 32.79 %

NaCl: 0.55%

NaOH: 0.09 %

Insaponificables: 0.20 %

Si {951507.98 kg/hr de jabén anhidro represenian el 65.99 % de la raasa del jabén neto a la salida de las
cel{uifugas (Nota: Observar que se tomaron resultados promedios de las muestras de dos centrifugas que
estaban operando continuamente) enfonces: z = (1507.98) x (100/65.99) = 2285 kg/hr de Neat Soap.

2992.02 —2285.16 = 706.86 kg/hr de Lejia Niger.

La misma cantidad de cada material que sale del mezclador de fitting A-404 entra a la etapa de centrifugacion
(ver cantidades arriba).

Sobre la base de la composicion del Jjabdn que sale de la etapa de centrifugacion (andlisis de laboratorio), se
calcula la composicién de la lejia niger que sale de esta misma, que es muy similar a la que realmente se
encontré por medio de anslisis de laboratorio. Esto indica que et porcentaje de error en los calculos de los

balances de masa son pequefios.

*  1(27.39) - (2285.16) x (0.0038)] x 100 =2.65 % de Giicerol en la Lejia
(706.86)

*  [(1369.22) - (2285.16) x (0.3279)] x 100 = 87.71 % de Agua en la Lejia
(706.86)

*  I68.65) +(2285.16) x (0.0055)] x 100 = 7.93 % de NaCl en la Lejia
(706.86)

e [(14.17) - (2285.16) x (0.0009)] x 100 = 1.71 % de NaOH en la Lejia
(706.86)

8. Cdlculo de Parémetros de Medicién de la Eficiencia del Proceso y de Contro! dzl Proceso

* Relacién de Lejia Final Producida(kg) / Materia Grasa Procesada (kg):

673.77 = 0.46
(1167 + 296)

* Relacién de Lavado en la Torre (kg H,O de lavado / kg de Grasa Procesada)

(391 +354) = 0.51
(1167 + 296)



*  Eficiencia del Proceso de Saponificacion (%0 de Recuperacion de Glicerina)

En Ia parte 3.0 de esta seccidn de Calculos de Muestra, bajo el titulo de “Balance de Masa en el Reactor
Saponificador A-401 " se calculd 1a cantidad de glicerina que libera el sebo y el aceite en una reaccién de
saponificacidn sobre 1a base de los resultados de analisis quimicos efectuados a estas materias primas por
el proveedor, siendo estos 10.49 % (sebo) y 13.22 % (aceite).

Se debe calcular la cantidad de glicerina total que se puede obtener por la saponificacién de las grasas
ingresadas al proceso:

(1167) x (0.1049) + (296) x (0.1322) = 161.59 kg/hr de glicerina

[(673.77) x (0.2315) ] = 96.53 % (Eficiencia del Proceso)
161.59

Cantidad de glicerina recuperada en proceso de Saponificacion:
(673.77) x (0.2315) = 156 kg/hr de glicerina (contenidos en la lejia final)

Relacion de Agua alimentada al reactor (kg) / Materia grasa procesada (kg)

109.18 = 0.07
(1167 + 296)

Relacién de Agua alimentada a Torre de Lavado / Materia grasa procesada (kg)

353.95 = 0.24
(1167 + 296)

Relacién de Agua alimentada a la etapa de Fitting (kg) / Materia grasa procesada (kg)

190.94 = 0.13
(1167 +296)
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APENDICE D

BALANCES DE MASA POR ETAPAS PARA LAS PRUEBAS REALIZADAS.
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Balance de Masa: Nivel de Produccién de 2,285 kg / hr

Informacién Necesaria Para Llevar a Cabo Balance de Masa
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Lejia Final Lejia Niger Neat Soap
Compuesto % (wiw) Compuesto % (w/w) Compuesto % (wiw)
Glicerol 23.15 Glicerol 308 Glicerol 0.38
NaOH 1.46 [NaOH 1.72 NaOH 0.09
NaCl 10.02 [NaCl 8.15 NaCl 0.55
Agua 65.37 Agua 87.05 Agua 32.79
Jabon Anhidro 65.99
[nsaponificables 0.20
Indice de g de Soda Soda Céustica Necesaria
Saponificacion (mg | Céustica /100 g para Saponificacién
KOH/g Sebo) Sebo*hr kg / br (ke/hr)
Sebo 192 13.71 1167.38 160.10
Aceite 242 17.29 295.61 51.10
Total NaOH a consumir a un 100 % de pureza —3» 211.20 kg'hr
Total Soda Céustica a consumir a una purcza de 49.45% — 427.09 kg/hr
Calculo de Factor de Glicerol en la Materia Grasa
Indice de Acidos Libres Factor kg de Grasa / hr | kg / hr de Glicerina
Grasa Saponificacion Totales Multiplicador % (wiw) de Glicerol Liberados
Sebo 192 1.17% X 0.05466 = 10.49 1167.38 122,50
Aceite 242 2.40% X 0.05466 = 13.22 295.61 39.09
Glicerol total en materia grasa —p 16159 kg hr
% de Glicerol en Materia Grasa=  161.59* 100 = 11.05 %
1462.99
Balance de Masa Por Etapa
Alimentacion Salida
Composicién de Mezcla Emulsificada
Material kg /hr [ (%)
Sebo 1167.38 Jabon Anhidro 64.85
Aceite 29561 » A - 401 " [Glicerol 10.23
Soda 42307 Agua 23.17
Lejia Final 329.99 NaCl 1.42
Agua 109.18 NaOH 0.12
Insaponificables 0.20
Total 100.00 %
Material kg / hr Material kg / hr
Entran: Sebo 1167.38 Salen: |Jabén Anhidro 1507.98
Aceite 295.61 [NaOH 2.83
NaOH 214.03 NaCl 33.06
NaCl 33.06 Glicerol 237.98
~ Agua 538.76 Agua 538.76
Glicerol 76.39 Solidos Insap. 462

Masa Total que Entra 2325.23 kg/hr

Masa Total que Sale

232523 kg/hr




Soda Céustica 27.98 kg/hr
Agua 190.94 kg/hr

Concentracién de Relacion

Jabén 2316.40 ke/hr

de Fitting 6.32 % wiw
Jabén y Lejia  2773.10 kg/hr
___.__.__—_,,
Alimentacién
Material | kg /hr

Jabén Anhidro 1507.98
NaOH 14.17
NaCl 68.65
Glicerol 27.39
Agua 1369.22
Insaponificables 4.62
Masa Total que

Entra — . 2992.02 kg/hr
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Composicion del Jabén que
Sale del Mezclador A-404

Entra ——_§ 2992.02 kg/hr

. Lejia 675.62 ke/hr Material | % w/w
A-404 Jabén Anhidro 65.10
Glicerol 0.58
Agua 33.32
[NaCl 0.71
NaOH 0.09
Insaponificables 0.20
100.00
Salida Composicion de la Lejla que
Material | kg/hr Sale del Mezclador A-404
Jabén Anhidro 1507.98 Materia! | %ww
NaOH 14.17 Glicerol 2.06
NaCl 68.65 Agua 88.42
Glicerol 27.39 [NaCl 7.73
Agua 1369.22 NaOH - 1.79
Insaponificables 4.62 100.00
Masa Total que

Jabon y Lejia Neat Soap
2992.02 kg/hr 2285.16 kg/hr
Centrifugas
Lejia Niger i
706.86 kg/hr

Nota: Las composiciones del Neat Soap y de la Lejia Niger se encuentran en el principio del balance de masa

realizado para cada nivel de produccién.

Alimentacién
Material | kg / br
Jabon Anhidro 1507.98
NaOH 14.17
NaCl 68.65
Glicerol 27.39
Agua 1369.22
Insaponificables 4.62

h{asa Total que
Entra — . 2992.02 kg/hr

Salida
Material |  kg/hr

Jabon Anhidro 1507.98
NaOH 14.17
NaCl 68.65
Glicerol 27.39
Agua 1369.22
Insaponificables 4.62
Masa Total que

Entra — 3 2992.02 kg/hr



Balance de Masa: Nivel de Produccion de 2,453 kg / hr

Informacién Necesaria Para Llevar a Cabo Balance de Masa
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Masa Total que Entra 2537.62 kg/hr

Masa Total que Sale

2537.62 kg/hr

Lejia Final Lejia Niger Neat Soap
Compuesto Yo (w/w) Compuesto % (wiw) Compuesto %o (wiw)
Glicerol 22113 Glicerol 1.89 Glicerol 0.40
NaOH 1.38 NaOH 1.81 NaOH 0.10
_NaCl 10.12 [NaCl 834 [NaCl 0.54
Agua 66.37 Agua 87.96 Agua 31.70
Jabon Anhidro 67.05
Insaponificables 0.21
Indice de g dz Soda Soda Céustica Necesaria
Saponificacién (mg | Chustica/ 100 g para Saponificacion
KOH/g Sebo) Sebo*hr kg /hr (kg/hr)
Sebo 192 13.71 1273.50 175
Aceite 242 17.29 322.49 56
Total NaOH a consumir a un 100 % de pureza —P» 230 kg/hr
Total Soda Céustica a consumir a una pureza de 4945 % — 466 kg/hr
Calculo de Factor de Glicerol en la Materia Grasa
Indice de Acidos Libres Factor kg de Grasa/ hr | kg / br de Glicerina
Grasa Saponificacién Totales Multiplicador % (w/w) de Glicerol Liberados
Sebo 192 1.17% X 0.05466 = 10.49 1273.50 133.63
Aceite 242 2.40% X 0.05466 = 13.22 322,49 42.65
Glicerol total en materia grasa—p  176.28 kg'hr
% de Glicerol en Materia Grasa=  176.28* 100 = 11.05 %
1595.99
Balance de Masa Por Etana
Alimentacién Salida
Composicién de Mezcla Emulsificada
Material kg /hr (%)
Sebo 1273.50 Jabon Anhidro 64.83
Aceite 322.49 > A -401 " [Glicerol 10.09
Soda 461.53 Agua 2334
Lejia Final 359.99 [NaCl 1.44
Agua 120.11 [NaOH 0.11
Insaponificables 0.20
Total 100.00 %
Material kg /hr Material kg /hr
Entran: Sebo 1273.50 Salen: |Jabér Anhidro 1645.07
Aceite 322.49 ‘NaOH 2.80
NaOH 233.19 [NaCl 36.43
NaCl 36.43 Glicerol 255.95
Agua 592.34 Agua 592.34
Glicerol 79.67 Solidos Insap. 5.04




Composicidn de Lejia que Sale del
A-402 (%% wiw)

Glicerol 27.88
Mezcla Emulsificada Proveniente del A-401 A 61 50
2537.62 kg/hr NaCl 917
e ] NaOH 145 |
T o 106G
A -402 Jabén 2686.70 kg/hr
Lejia 3190.67 kg/hr Composicion del Jabén que Sale
del A402 (% wiw)
Lejia Final Jabon Anhidro 6123
3339.75 kg/hr Glicerol 392
e Agua 31.51
NaCl 305
Alimentacion Salida NaOH 0.10
Material kg/hr Material kg/hr Insaponificables 0.19
Jabén Anhidro 1645.07 Jabon Anhidro 1645.07 100.00
NaOH 48.89 NaOH 48.89
NaCl 374.41 INaCl 374.41
Glicerol 995.03 Glicerol 995.03
Agua 2808.93 Agua 2808.93
Insaponificables 5.04 Insaponificables 4.62
Masa Total que Entra Masa Total que
—_— 5877.37 kg/hr Sale > 5877.37 kg/hr
Composicién del Jabon en la
Salmuera 435.14 kg/hr Salida Superior del A-403
Agua 340.29 kg/hr —_ Material | % w/w
g Jabén 2841.22 kg/hr Jabon Anhidro 57.90
Concentracion de A -403 Lejia 80.35 kg/hr Glicerol 0.81
Relacion de Lavado: 11.18 % wiw [ Agua 39.00
NaCl 2.10
NaOH 0.01
Lejia Niger Insaponificables 0.18
706.86 kp/hr > 100.00
Composicién de la Lejia en la
Salida Superior del A<403
Jabéa y Lejia del A-402 Material | % w/w
5877.37 kg/hr Lejia Final 4438.09 kg/hr Glicerol 4.02
il A Agua 81.79
(NaCl 14.00
NaOH 0.19
100.00
Alimentacion Salida
Material | kg / br Material | kg / hr
Jabén Anhidro 1645.07 Jabén Anhidro 1645.07
NaOH 61.68 INaOH 61.68
[NaCl 520.05 [NaCl 520.05
Glicerol 1008.39 Glicerol 1008.39
[Agua 4119.44 A gua 4119.44
Insaponificables 5.04 Insaponificables 5.04
Masa Total que Entra Masa Total que
—p»  7359.66 kg/hr

Sale »  7359.66 kg/hr
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Composicion del Jabén que
Soda Caustica 30.64 ke/hr Jabon 2462.67 kg/hr Sale del Mezclador A-404
Agua 208.14 kg/hr Lejia 697.68 kg/hr Material ! % wiw
= 404 ——=———" Jabon Anhidro 66.80
Concentracion de Relacion Glicerol 0.68
de Fitting 6.35 % wiw IAgua 31.59
[NaCl 0.61
Jabén y Lejia  2921.57 kg/hr [NaOH 0.12
- ™ ] Insaponificables 0.20
100.00
Alimentacion Salida Compoasicion de la Lejia que
Material | kg/hr Matenal [ kg/Mr Sale del Mezclador A-404
Jabén Anhidro 1645.07 Jabon Anhidro 1645.07 Material | %ww
NaOH 15.59 NaOH 15.59 Glicerol 1.36
NacCl 70.91 Na(Cl 70.91 |Agua 88.82
Glicerol 2625 Glicerol 26.25 NaCl 8.01
Agua 1397.51 Agua 1397.51 NaOH ; 1.81
Insaponificables 5.04 Insaponificables 5.04 100.00
Masa Total que Masa Total que

Entra —  p 3160.35 kg/hr

Enra — 3 3160.35 kg/hr

Jabén y Lejia Neat Soap
3160.35 kg/hr 2453 49 kg/hr N
Centrifugas
E}ia Niger i
706.86 kg/hr

Nota: Las composiciones del Neat Soap y de la Lejia Niger se encuentran en el principio del balance de masa

realizado para cada nivel de produccion.

Alimentacién

Material | kg /hr
Jabén Anhidro 1645.07
NaOH 15.59
NaCl 70.91
Glicerol 26.25
Agua 1397.51
Insaponificables 5.04
Masa Total que

Entra — . 3160.35 kg/hr

Salida
Material |  kg/hr

Jabén Anhidro 1645.07
NaOH 15.59
NaCl 70.91
Glicerol 26.25
Agua 1397.51
Insaponificables 5.04
Masa Total que

Entra — 5 3160.35 keg/hr
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Balance de Masa: Nivel de Produccién de 2.653 kg / hr

Informacion Necesaria Para Llevar a Cabo Balance de Masa

l.ejia Final Lejia Niger Neat Soap
. COﬂ'lpd—c:: y %6 (wiw) Compuesto % (wiw) Compuesto % (wiw)
Glicerol 19.21 Glicerol 1.23 Glicerol 0.57
[NeOH 1.25 NaOH 1.77 NaOH 0.09
Na(l 10.01 NaCl 8.23 NaCl 0.47
Agua 69.53 Agua 88.77 Agua 31.50
Jabén Anhidro 67.17
Insaponificables 0.20
Indice de g de Soda Soda Caustica Necesaria
Saponificacién (mg | Caustica / 100 g para Saponificacion
KOH/g Sebo) Sebo*hr kg / hr (kg/hr)
Sebo 192 13.71 1379.63 189
Aceite 242 17.29 34936 60
Total NaOH a consumir a ur 100 % de pureza — 250 kg'hr
Total Scda Caustica a consumir a una purezade 49.45% — 505 kg/hr
Calculo de Factor de Glicerol en 1a Materia Grasa
Indice de Acidos Libres Factor kg de Grasa/ hr | kg / hr de Glicerina
Grasa Saponificacion Totales Multiplicador % (w/w) de Glicerol Liberados
Sebo 192 1.17% X 0.05466 = 10.49 1379.63 144.77
Aceite 242 2.40% X 0.05466 = 13.22 34936 46.20
Glicero] total en materia grasa — g 190.97 kg/hr
% de Glicerol en Materia Grasa=  190.97 * 100 =11.05 %
1728.99
Balance de Masa Por Etapa
Alimentacion Salida
Composicién de Mezcla Emulsificada
Material kg /hr %)
Sebo 1379.63 Jabdn Anhidro 64.92
[Accite 34936 — A - 401 {i—— T 9.69
Soda 496.35 Agua 23.75
Lejia Final 38999 NaCl 1.42
Agua 129.89 NaOH 0.03
Insaponificables 0.20
Total 100.00 %
Material kg / hr Matsrial kg / hr
Entran: Sebo 1379.63 Salen: |Jabén Anhidro 1782.16
Accite 34936 [NaOH 0.72
NaOH 250.32 [NaCl 39,04
NaCl 59.04] Glicerol 265.89
Agua 651.95 Agua 651.95
Glicerol 74.92 Solidos Insap. 5.46
Masa Total que Entra 2745.22 kg/hr Masa Total que Sale  2745.22 kg/hr




Composicién de Lejia que Sale del

A402 (% wiw)
Glicerol 2527
Mezcla Emulsificada Proveniente del A-401 Agua 64.17
274522 kg/hr INaCl 924
NaOH 1.32
> 100.00
A-402 Jabon 3067.39 ke/hr
Lejia 3351.55 kg/hr Composicion del Jabén que Sale
—_——p del A-402 (% wiw)
Lejia Final Jabén Anhidro 58.10
3673.72 kg/hr Glicerol 4.07
A 34.41
[NaCl 3.16
Alimentacion Salida NaOH 0.08
Material kg/hr Material kg/hr Insaponificables 0.18
Jabén Anhidro 1782.16 Jabon Anhidro 1782.16 100.00
NaOH 46.65 INaOH 46.65
NaCl 406.78 NaCl 406.78
Glicerol 971.61 Glicerol 971.61
Agua 3206.29 [ Agua 3206.29
Insaponificables 5.46 Insaponificables 5.46
Masa Total que Enfra Masa Total que
_— 6418.94 kg/hr Sale! . > 6418.95 kg/hr

Composicion del Jabén en la
Salida Superior det A-403

Salmuera 521.69 kg/hr
Agua 417.17 kg/hr e
> Jabén 3067.39 kg/tr
Concentracion de A -403 Lejia 210.59 kg/hr
Relacion de Lavado: 11.14 % wiw
Lejia Niger
900.00 kg/hr >
Jabon y Lejia del A-402
6418.94 kg/hr Lejia Final 4438.09 kg/hr
-
e
Alimentacién Salida
Material | kg / hr Material | kg / hr
Jabdén Anhidro 17%2.16 Jabon Anhidro 1782.16
[NaOH 62.58 NaOH 62.58
INaCl 585.39 [NaCl 585.39
Glicerot 982.68 (Glicerol 982.68
Agua 4839.54 Agua 4839.54
[nsaponificables 5.46 Insaponificables 5.46
Masa Total que Entra Masa Total que
—  »  8257.80 kg/hr Sale p 8257.80 kg/hr

Material | % wiw
Jabén Anhidro 58.10
Glicerol 0.78
[Agua 38.75
NaCl 2.18
NaOH 0.01
Insaponificables 0.18

100.00
Composicion de la Lejia en Ia

Salida Superior del A-403

Material [ % wiw
Glicerol 1.01
Agua 89.46
INaCl 9.52
INaOH 0.01

100.00
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Composicién del Jabén que
Seda Caustica 36.61 kg/hr Jabon 2696.15 kg/hr Sale del Mezclador A-404
Agua 238 61 kg/hr Lejia 857.05 kg/hr Material | % wiw
A-404  — Jabon Anhidro 66.10
Concentracién de Relacion Glicerol 0.58
de Fitting 6.58 % w/w |Agua 32.34
NaCl 0.65
Jabén y Lejia  3277.99 kg/hr 'NaOH 0.13
—_—— Insaponificables 0.20
100.00
Alimentacién Salida Composicidn de la Lejla que
Material | kg/hr Material | kg/hr Sale del Mezclador A-404
Jabén Anhidro 1782.16 Jabon Anhidro 1782.16 Material | Yo wiw
NaOH 18.43 NaOH 18.43 Glicerol 1.22
NaCl 86.91 NaCl 86.91 Agua 88.95
Glicerol 26.06 Glicerol 26.06 NaCl 8.10
Agua 1634.18 Agua 1634.18 NaOH - 1.74
Insaponificables 5.46 Insaponificables 5.46 100.00

Masa Total que
Entra — 3 3553.20 ko/hr

Masa Total que
Entra —__p 3553.20 kg/hr

Jabon y Lejia Neat Soap
3553.20 kg/hr 2653.20 kg/hr
Centrifugas
Lejia Niger i
900.00 kg/hr

Nota: Las composiciones del Neat Soap y de Ia L

realizado para cada nivel de produccion.

Alimentacién

Material ] kg / hr
Jabén Anhidro 1782.16
NaOH 18.43
NaCl 86.91
Glicerol 26.06
Agua 1634.18
Insaponificables 5.46
Masa Total que

Entra — 4 3553.20 kg/hr

ejia Niger se encuentran en el principio del balance de masa

Salida
Material | kg/hr

Jabon Anhidro 1782.16
NaOH 1843
NaCl 86.91
Glicerol 26.06
Agua 1634.18
Insaponificables 5.46
Masa Total que

Entra — 3 3553.20 kg/hr




Balance de Masa: Nivel de Produccién de 2.832 ke / hr

Informacién Necesaria Para Llevar a Cabe Balance de Masa
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Masa Total que Entra 2963.89 kg/hr

Masa Total que Sale 2963.89 kg/hr

Lejia Final Lejia Niger Neat Soap
Compuesto % (w/w) Compuesto % (wiw) Compuesto % (W/w)
Glicerol 19.23 Glicerol 224 Glicerol 0.68
NaOH 1.46 [NaOH 1.66 INaOH 0.08
|NaCl 10.15 NaCl 8.26 INaCl 0.51
Agua 69.16 Agua 87.84 Agua 30.76
Jabdn Anhidro 67.76
Insaponificables 0.21
Indice de g de Soda Soda Caustica Necesaria
Saponificacién (mg | Céustica/ 100 g para Saponificacion
KOH/g Sebo) Sebo*hr kg / hr (ke'hr)
Sebo 192 13.71 1485.75 204
Aceite 242 17.29 376.24 63
Total NaOH a consumir a un 100 % de pureza —p 269 kg/hr
Total Soda Cdustica a consumir a una pureza de 49.45 % —p 544 kg/hr
Calculo de Factor de Glicerol en la Materia Grasa
Indice de Acidos Libres Factor kg de Grasa / hr | kg / hr de Glicerina
Grasa Saponificacion Totales Multiplicador % (w/w) de Glicerol Liberados
Sebo 192 1.17% X 0.05466 = 10.49 1485.75 15591
Aceite 242 2.40% X 0.05466 = 1322 376.24 49.76
Glicerol total en materia grasa — . 203.66 kg'hr
% de Glicerol en Materia Grasa = 205.66 * 100 = 11.05 %
1861.99
Balance de Masa Por Etapa
Alimentacién Salida
Composicién de Mezcla Emulsificada
Matertal kg/hr (%)
Sebo 1485.75 Jabén Anhidro 64.75
Accite 376.24 ——> A - 401 " [Glicerol 9.66
Soda 54239 Agua 23.76
Lejia Final 41999 NaCl 1.44
Agua 13952 NaOH 0.1%
Insaponificables 0.20
Total 100.00 %
Material kg / hr Materml kg/hr
Entran: Sebo 1485.75 Salen: fJabdn Anhidro 1919.25
Aceite 376.24 [INaOH 5.55
NaOH 274.34 NaCl 42.63
NaCl 42.63 i Glicerol 286.43
Agua 704.16 Agua 704.16
Glicerol 80.76 Solidas Lusap. 5.88




Composicién de Lejia que Sale del
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A-402 (% wiw)
c Glicerol 25.50
Mezela Emulsificada Proveniente del A-401 A 63.33
2963.89 kg/hr NaCl 9.44
. NaOH 1.73
’ 100.00
A-402 Jabén 3337.82 ke/hr
Lejia 3522.44 kg/hr Composicién del Jabén que Sale
—P del A-402 (% wiw)
Lejia Final Jabén Anhidro 57.50
3896.37 kg/hr Glicerol 4.12
Agua 34.99
NaCl 3.16
Alimentacion Salida NaOH 0.05
Material ] kg/hr Material kg/hr Insaponificables 0.18
Jabon Anhidro i 1919.25 Jabén Anhidro 1919.25 100.00
NaOH 62.43 NaOH 62.43
NaCl 438.11 NaCl 438.11
Glicerol 1035.70 Glicerol 1035.70
| Agua 3398.89 [Agua 3398.89
Insaponificables 5.88 Insaponificables 5.88
Masa Total que Entra Masa Total que
—  p  6860.26 kg/hr Sale g 6860.26 kg/hr
Composicién del Jabén en la
Salmuera 559.10 kg/hr Salida Superior del A403
Agua 448.21 kg/hr — > Matetial | % ww
—» Jabén 3336.66 kg/hr Jabén Anhidro 57.52
Concentracion de A -403 Lejia 155.60 kg/hr Glicerol 1.05
Relacion de Lavado: 11.18 % wiw Agua 39.09
NaCl 2.15
INaOH 0.01
Lejia Niger Insaponificables 0.18
915.00 kg/hr > 100.00
Composicion de la Lejia en la
Salida Superior del A-403
Jabon y Lejia del A-402 Material i % wiw
6860.26 kg/hr Lejia Final 5290.31 kg/hr Glicerol 2.46
g 3 [Agua 86.20
[NaCl 11.30
INaOH 0.03
) 100.00
Alimentacion Salida
Material | kg / hr Matedal | kg / br
Jabon Anhidro 1915.25 Jabén Anhidro 1919.25
INaOH 7762 [NaOH 77.62
(NaCl 626.29 [NaCl 626.29
Glicerol 1056.20 Glicerol 1056.20
Agua 5097.34 | Agua 5097.34
Insaponificables 5.88 Insaponificables 5.88
Masa Total que Entra Masa Total que
———» 878257 kg/br Sale ____, 878257 kg/hr




Soda Caustica 34.53 keg/hr
Agua 220.63 kg/hr

Concentracion de Relacion

Jabon 2937.32 kg/hr

de Fitting 6.69 % wiw
Jabén y Lejia  3492.26 kp/hr
___._—_’k
Alimentacién
Material |  kg/hr

Jabén Anhidro 1919.25
NaOH 17.46
NaCl 89.33
Glicerol 38.87
Agua 1676.64
Insaponificables 5.88
Masa Total que

Entra — . 3747.42 kg/hr

Composicién del Jabén que
Sale del Mezclador A-404

Entra —— . 3747.42 kg/hr

Lejia 810.10 kg/hr Material | Y% wiw
- 404 P Jabén Anhidro 65.34
Glicerc! 0.78
Agua 33,01
[NaCl 0.58
NaOH 0.09
Insaponificables 0.20
100.00
Salida Composicion de la Lejla que
Material | kg/hr Sale de! Mezclador A-404
Jabon Anhidro 1919.25 Material | %ww
NaOH 17.46 Glicerol 1.97
NaCl 89.33 (Agua 87.28
Glicerol 38.87 (NaCl 8.92
Agua 1676.64|  [NaOH - 1.83
Insaponificables 5.88 100.00
Masa Total que

Jabon y Lejia Neat Soap
3747.42 kg/hr 2832.42 kg/hr .
L
Centrifugas
Lejia Niger g
915.00 kg/hr

Nota: Las composiciones del Neat Soap y de la Lejia Niger se encuentran en el pnm;lpw del balance de masa

realizado para cada nivel de produccion.

Alimentacién
Material ] kg /hr

Jabon Anhidro 1919.25
NaOH 17.46
NaCl 89.33
Glicerol 38.87
Agua 1676.64
Insaponificables 5.88
Masa Total que

Entra — . 3747.42 kg/hr

Salida
Material | kg/hr

Jabén Anhidro 1919.25
NaOH 17.46
NaCl 89.33
Glicerol 38.87
Agua 1676 .64
Insaponificables 5.88
Masa Total que

Entra ——— — p 3747.42 kg/hr
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Balance de Masa: Nivel de Produccién de 3.074 ke / hr

Informacion Necesaria Para Llevar a Cabo Balance de Masa

Lejia Final Lejia Niger Neat Sozp
Compuesto %o (w/w) Compuesto % (wiw) Compuesto % (wWiw)
Glicerol 17.03 Glicerol 3.15 Glicerol 0.90
INaOH 1.39 NaOH 1.70 [NaOH 0.10
NaCl 10.64 NaCl 8.15 INaCl 0.67
Agua 7094 Agua 87.00 Agua 31.23
Jabon Anhidro 66.90
Insaponificables 0.20
Indice de g de Soda Soda Céustica Necesaria
Saponificacién (mg | Caustica/ 100 g para Saponificacién
KOH/g Sebo) Sebo*hr kg /br (ka/hr)
Sebo 192 13.71 1591.88 218
Aceite 242 17.29 403.11 70
Total NaOH 4 consumir a un 100 % de pureza —p- 288 kg'hr
Total Soda Cdustica a consumir a una pureza de 49.45 % — 581.13 kg'hr
Célculo de Factor de Glicerol en 1a Materia Grasa
Indice de Acidos Libres Factor kg de Grasa/hr | kg/hr de Glicerina
Grasa Saponificacién Totales Multiplicador % (wiw) de Glicerol Liberados
Sebo 192 1.17% X 0.05466 = 10.49 1591.88 167.04
Aceite 242 2.40% X 0.05466 = 13.22 403.11 5331
Glicerol total cn materia grasa —p 22035 kg hr
% de Glicerol en Materia Grasa=  22035*%100 =11.05%
1994.99
Balance de Masa Por Etapa
Alimentacién Salida
Composicion de Mezcla Emulsificada
Matenal kg / hr (%)
Sebo 1591.88 Jaban Anhidro 64.87
Aceite 40311 > A - 401 =" |Gl 937
Soda 581.13 Agua 23.88
Lejia Final 44999 NaCl 1.51
Agua 143.85 NaOH 0.18
Insaponificables 0.20
Total 100.00 %
- Material kg / hr Material kg / hr
Entran: Sebo 1591.88 Salen: jJabén Anhidro 205634
Aceite 403.11 [NaOH 5.63
NaOH 293.62 NaCl 47.88
NaCi 47.88 Glicerol 256.99
Agua 756.83 |Agua 756.83
Glicerol 76.63 Solidos Insap. 630

Masa Total que Entra 3169.96 kg/hr

Masa Total que Sale

3169.96 kg/hr




Composicion de Lejia que Sale del
A-402 (% wiw)

: Glicerol 21.50
Mezcla Emulsificada Proveniente del A-401 A 67.67
3169.96 kg/hr NaCl 935
) [NaOH 1.48
e = 100.00
A-402 Jabén 3201.52 ke/hr
Lejia 3864.81 kg/hr Composicion del Jabén que Sale
—Pp del A-402 (% wiw)
Lejia Final Jabén Anhidro 64.23
3896.37 kg/hr Glicerol 4.05
Apua 28.28
NaCl 3.16
Alimentacién Salida NaOH 0.05
Material kg/hr Material kg/hr Insaponificables 0.20
Jabon Anhidro 2056.34 Jabon Anhidro 2056.34 100.00
NaOH 59.79 NaOH 59.79
NaCl 462.45 NaCl 462.45
Glicerol 960.54 Glicerol 960.54
Agua 3520.92 Agua 3520.92
Insaponificables 6.30 Insaponificables 6.30
Masa Total que Entra Masa Total que
P 7066.33 kg/hr Sale p  7066.33 kg/hr

Composicion del Jabén en la
Salida Superior del A-403
Material l % wiw

Jabén Anhidro 57.80
Glicerol 1.43
Agua 38.42
NaCl 2.16
NaOH 0.01
Insaponificables 0.18

100.00

Composicién de la Lejia en la

Salmuera 698.79 kg/hr
Agua 486.71 kg/hr S
> Jabon 3557.67 ke/hr
Concentracién de A -403 Lejia 204.56 kg/hr
Relacion de Lavado: 11.94 % w/w
Lejia Niger
985.00 kg/hr &
Jabon y Lejia del A-402
7066.33 kg/hr Lejia Final 5474.60 ke/hr
>
e
Alimentaciéon Salida
Material | kg / hr Material | kg / br
Jabon Anhidro 2056.34 Jabon Anhidro 2056.34
INaOH 76.53 [NaOH 76.53
NaCl 684.23 NaCl 684.23
Glicerol 991.57 Glicerol 991.57
Agua 5421.86 lAgua 5421.86
[nsaponificables 6.30 Insaponificables 6.30
Masa Total que Entra Masa Total que
—_— 9236.83 kg/hr Sale > 9236.83 kg/hr

Salida Superior del A-403
Material | % wiw
Glicerol 4.09

gua 83.70
NaCl 12.17
aOH 0.04
) 100.00
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Soda Caustica 39.35 kg/hr
Agua 257.17 kg/hr

Concentracion de Relacion
de Fitting 6.56 % wiw

Jabon y Lejia  3762.23 ke/hr

A -404

B < N

Alimentacién

Material [  kg/hr
Jabén Anhidro 2056.34
NaOH 19.89
NaCl 101.74
Glicerol 59.24
Agua 1815.24
Insaponificables 6.30
Masa Total que

Entra — . 3747.42 kg/hr

Jabén 3109.54 kg/hr

84

Composicion del Jabén que
Sale del Mezclador A-404

Lejia 949.21 kp/hr Matenal [ % wha
=i Jabén Anhidro 66.13
Glicerol 1.09
Agua 31.75
[NaCl 0.73
NaOH 0.10
Insaponificables 0.20
100.00
Salida Composicion de la Lejla que
Matertal | kg/hr Sale del Mezclador A-404
Jab6n Anhidro 2056.34 Material | %ww
NaOH 19.89 Glicerol 267
NaCl 101.74 lAgua 87.23
Glicerol 59.24 INaCl 8.33
Agua 1815.24 NaOH g 1.77
Insaponificables 6.30 100.00

Masa Total que
Entra ——  _y 3747.42 kg/hr

Jabon y Lejia Neat Soap
4058.75 kg/hr 3073.75 kg/hr o
-
Centrifugas
>

Lejia Niger

985.00 kg/hr

Nota: Las composiciones del Neat Soap y de la Lejia Niger se encuentran en el principio del balance de masa

realizado para cada qiivel de produccion.

Alimentacion

Material | keg/hr
Jabén Anhidro 2056.34
NaOH 19.89
NaCl 101.74
Glicerol 59.24
Agua 1815.24
Insaponificables 6.30
Masa Total que

Entra — . 3747.42 kg/hr

Salida
Materdal | kg/hr

Jabon Anhidro 2056 34
NaOH 19.89
NaCl 101.74
Glicerol 59.24
Agua 1815.24
Insaponificables 6.30
Masa Total que

Entra — . 3747.42 kg/hr




APENDICE E

RESULTADOS DE ANALISIS QUIMICO EFECTUADOS EN LAS MUESTRAS
TOMADAS EN LAS PRUEBAS REALIZADAS EN PLANTA
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Resuitados de Analisis Quimico de Muestras en Laboratorio

Tabla No. 11. Resultados de andlisis quimico de muestras.
Prueba a un Nivel de Produccion de 2,285 kg hr de Neat Soap

Corrida Completa
Neat Soap Salida Lejia Niger Salida Neat Soap Salida Lejia Niger Salida
Centrifuga 1 Centrifuga 1 Centrifuga 2 Centrifuga 2
Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p
Jabdén Anhidro 66.15 | Glicerol 294 |[Jabon Anhidro 65.83 | Glicerol 3.22
Glicerol 0.42 | NaCl 8.23 | Glicerol 0.34 | NaCl 8.07
Na(Cl 0.59 | NaOH 1.70 | NaCl 0.51 | NaOH 1.74
NaOH 0.08 | Agua 87.13 | NaOH 0.10 | Agua 86.97
Agua 32.55 Agua 33.03
Insaponificables 0.21 Insaponificables 0.19
Jabén a la Salida de Fitting Jabon a la Salida de Licor de Lavado a la Licor de Fitting a la
A-404 Columna de Lavado A- | Entrada de Columna A- | Salida de Mezclador
403 103 A-404
Material % p/p | Material % p/p | Material %p/p |Material | % p/p
Jabén Anhidro 635.10 | Jabén Anhidro 37.40 | NaCl 10.61 | NaOH 6.36
Glicerol 0.38 | Glicerol 0.81 | Agua 8939 | Agua 93.64
NaCl 0.71 | NaCl 2.12
NaOH 0.09 |NaOH 0.01
Agua 33.32 |Agua 39.48
Insaponificables 0.20 | Insaponificables 0.18
Lejia Final (Tanque Jabon a la Salida de Lejia a la Salida de | Mezcla a la Salida de Reactor
para Lejia Extraida) Enfriador A-402 Enfriador A-402 A-401
Material % p/p | Material Yop/p | Material % p/p | Material % p/p
Glicerol 23.15 | Jabon Anhidro 58.67 | Glicerol 28.89 | Jabon Anhidro 64.85
NaCl 1.46 | Glicerol 3.81 | NaCl 9.18 | Glicerol 10.23
NaOH 10.02 [ NaCl 3.16 | NaOH 1.54 [ NaCl 142
Agua 65.37 | NaOH 0.08 |Agua 59.63 | NaOH Q12
Agua 34.10 Agua 23.17
Insaponificables | 0.18 Insaponificables 0.20




Tabla No. 12. Resultados de analisis quimico de muestras.
Prueba a un Nivel de Produccicn de 2,453 kg'hr de Neat Soap
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Corrida Completa
Neat Soap Salida Lejia Niger Salida Neat Soap Salida Lejia Niger Salida
Centrifuga 1 Centrifuga 1 Centrifuga 2 Centrifuga 2
Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p | Material % pp
Jabon Anhidro 67.16 | Glicerol 2.25 | Jabon Anhidro 66.94 | Glicerol 1.53
Glicerol 043 | NaCl 8.14 | Glicerol 0.37 |NaCl 854
NaCl 0.51 |NaOH 1.76 | NaCl 0.57 | NaOH 1.86
NaOH 008 |Agua 87.85 |NaOH 0.12 | Agua 88.07
Agua 31.63 Agua 31.77
Insaponificables 0.19 Insaponificables | 0.23

Jabon a la Salida de Fitting Jabén a la Salida de Licorde Lavado a la Licer de Fiting a la
A-104 Columna de Lavado A- | Entrada de Columna | Salida de Mezclador A-
403 A-403 _404
Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p | Material b %% pp
Jabon Anhidro 66.80 | Jabén Anhidro 37.90 | NaCl 11.27 | NaOH 641
Glicerol 0.68 | Glicerol 0.81 | Agua 88.73 | Agua | 9339
NaCl 061 NaCl 2.10
NaOH 0.12 | NaOH 0.01
Agua 31.59 | Agua 39.00
Insaponificables 0.20 | Insaponificables 0.18
Lejia Final (Tanque para Jabon a la Salida de Lejia a la Salida de | Mezcla a la Salida de Reactor
Lejia Extraida) Enfriador A—402 Enfriador A-402 A-101
Material % p/p | Material % p/p |Material | % p/p | Material % p/p
Glicerol 22.13 | Jabdén Anhidro 61.23 | Glicerol 26.45 | Jabén Anhidro 64.26
Na(l 10.12 | Glicerol 3.92 | NaCl 9.28 | Glicerol 10.29
NaOH 1.38 | NaCl 3.05 |NaOH 1.46 [ NaCl 1.47
Agua 66.37 | NaOH 0.10 | Agua 62.81 | NaOH 0.10
Apgua 31.51 Agua 23.66
Insaponificables 0.19 Insaponificables 0.22




Tabla No. 13. Resultados de analisis quimico de nuestras.

Prueba a un Nivel de Produccion de 2,653 kg'hr de Neat Soap

Corrida Completa
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Neat Soap Salida Lejia Niger Salida Neat Soap Salida Lejia Niger Salida
Centrifuga 1 Centrifuga 1 Centrifuga 2 Centrifuga 2

Material % pfp | Material % pfp | Material % p/p | Material Y% p/p
Jabdén Anhidro 66.02 | Glicerol 1.17 | Jabén Anhidro 68.32 | Glicerol 1.29
Glicerol 0.50 | NaCl 8.15 | Glicerol 0.64 |NaCl 8.31
NaCl 0.45 | NaOH L70 | NaCl 0.49 |NaOH 1.84
NaOH 0.06 |Agua 88.98 | NaOH 0.12 | Agua 88.56
Agua 32.81 Agua 30.19
Insaponificables 0.16 Insaponificables | 0.24

Jabon a la Salida de Fitting Jabon a la Salida de Licor de Lavadoala | Licor de Fitting a la
A-404 Columna de Lavado A-403 | Entrada de Columna | Salida de Mezclador
. . A-403 A-104

Material % p/p | Material %'p/p Material % p/p | Material % p/p

Jabon Anhidro 66.10 | Jabdn Anhidro 58.10 | NaCl 11.05 |NaOH 6.42

Glicerol 0.53 | Glicerol 0.78 | Agua 88.95 |Agua 93.58

NaCl 0.65 |NaCl 2.18

NaOH 0.13 | NaOH 0.01

Agua 3234 | Agua 38.75

Insaponificables 0.20 | Insaponificables 0.18

Lcjia Final (Tanque para Jabon a la Salida de Lejia a la Salida de Mezcla a la Salida de

Lejia Extraida) Enfriador A—$02 Enfriador A-402 Reactor A-401

Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p

Glicerol 19.21 | Jaboén Anhidro 58.10 | Glicerol 26.08 |Jabdn Anhidro 64.92

NaCl 10.01 | Glicerol 4.07 | NaCl 9.16 | Glicerol 9.69

NaOH 1.25 | NaCl 3.16 |NaOH 1.35 | NaCl 142

Agua 69.53 | NaOH 0.08 |Agua 63.41 | NaOH 0.03
Agua 34.41 Agua 23.75
Insaponificables | 0.18 Insaponificables | 0.20




Tabla No. 14. Resultados de analisis quimico de muestras
Prueba a un Nivel de Produccion de 2,832 kg hr de Neat Soap
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Corrida Completa
Neat Soap Salida Lejia Niger Salida Neat Soap Salida Lejia Niger Salida |
Centrifuga 1 Centrifuga 1 Centrifuga 2 Centrifuga 2 !
Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p | Material %pp |
 Jabon Anhidro 67.25 | Glicerol 1.99 |Jabon Anhidro | 68.27 | Glicerol 249 |
Glicerol 0.76 | NaCl 8.15 | Glicerol 0.60 | NaCl 837
NaCl 0.54 |NaOH 1.62 | NaCl 0.48 | NaOH 1.70
NaOH 0.09 | Agua 83.24 | NaOH 0.10 |Agua 87.44
Agua 31.18 Agua 30.31
Insaponificables 0.18 Insaponificables | 0.24
Jabon a la Salida de Fitting Jabon a la Salida de Licorde Lavadoala | Licor de Fittinga la
A-404 Columna de Lavado A403 | Entrada de Columna | Salida de Mezclador
— _ A-403 A-104
Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p | Material : % p'p
~ - |
Jabdn Anhidro 6334 | Jabon Anhidro 57.52 | NaCl 1 1130 | NaOH ! 6.42 :
Glicerol 0.78 | Glicerol 1.03 | Agua EO8RT70 | Amma [ 9338
NaCl 0.38 | NaCl 215 : |
NaCH 0.09 |NaOH 0.01 { |
Agua 33.01 |Agua 39.09 |
Insaponificables 0.20 | Insapeonificables 0.18 i
Lejia Final (Tanque Jabon a la Salida de Lejia a la Salida de | Mezcla a la Salida de Reactor
para Lejia Extraida) Enfriador A-402 Enfriador A-102 A-01
e ———— —— " e T
Material % p/p | Material % p/p |Material % p/p | Material % p/p
Glicerol 19.23 | Jabén Anhidro 57.50 | Glicerol 24.82 | Jabdn Anhidro 64.75
Na(l 10.15 | Glicerol 4.12 | NaCl 9.34 | Glicerol 9.66
NaOH 146 |[NaCl 3.16 |NaOH 1.69 | NaCl 1.44
Aguz 69.16 | NaOH 0.05 |Agua 6+4.15 | NaOH 0.19
Agua 34.99 Agua 23.76
Insaponificables- 0.18 Insaponificables 0.20




Tabla Ne. 15, Resultados de andlisis quimico de muestras
I'rueba a un Nivel de Produccion de 3,074 kg'hr de Neat Soap

Corrida Completa

Neat Scap Salida Lejia Niger Salida Neat Soap Salida Lejia Niger Salida
Centrifuga 1 Centrifuga 1 Centrifuga 2 Centrifuga 2
Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p
Jabdén Anhidro 66.45 .G[iceroi 3.10 | Jabon Anhidro 67.35 | Glicerol 3.20
Glicerol 0.88 | NaCl 8.03 | Glicerol 0.92 | NaCl 827
Na(l 0.64 | NaOH 1.66 | NaCl 0.70 | NaOH 174
NaOH 0.10 | Agua 87.21 | NaOH 0.10 | Agua 86.79
Agua 313 Agua 30.73
Insaponificables 0.20 Insaponificables | 0.20
Jabon a la Salida de Fitting Jabon a la Salida de Licor de Lavadoala | Licor de Fitting a la
A-104 Columna de Lavado A-403 | Entrada de Columna | Salida de Mezclador
A-403 A-404
Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p | Material % pip
Jabon Anhidro 66.13 | Jabdn Anhidro 57.80 | NaCl 11.81 |NaOH 638
Glicerol | 109 | Glicerol 143 | Agua 83.19 | Agua 93.62
NaCl 0.73 | NaCl 2.16
NaOH 0.10 | NaOH 0.01
Agua 31.75 | Agua 38.42
Insaponificables 0.20 | Insaponificables 0.18
Lejia Final (Tanque Jabon a la Salida de Lejia a la Salida de Mezcla a la Salida de
para Lejia Extraida) Enfriador A-102 Enfriador A-102 Reactor A-401
Material % p/p | Material % p/p | Material % p/p | Material Y% p/p
Glicerol 17.03 | Jabén Anhidro 64.23 | Glicerol 22.35 +| Jabdn Anhidro 64.87
NaCl 10.64 | Glicerol 4.05 | NaCl 9.51 | Glicerol 9.87
NaOH 1.39 |NaCl 3.16 | NaOH 1.38 | NaCl 1.64
Agua 70.94 | NaOH 0.08 | Agua 66.76 | NaOH 0.16
Agua 28.28 Agua 23.24
Insaponificables 0.20 Insaponificables 0.22
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PROCEDIMIENTOS UTILIZADOS EN LOS ANALISIS QUIMICOS

91




Procedimientos Utilizados en los Andlisis Quimicos

Determinacion de glicerina en Lejias:

Este procedimiento se basa en la oxidacion de la glicerina por 4cido peryodico en solucién acuosa, y
la subsiguiente determinacion iodométrica del exceso de 4cido peryodico.  En este método, la muestra es
disuelta en agua, y luego se acidifica para remover los acidos grasos. Una alicuota del agua que contiene
glicerina es tratada con 4cido peryédico. Luego de la adicion del exceso de yoduro con el exceso de acido
peryodico, el yoduro es liberado y titulado con una solucién previamente estandanrada de tiosulfato de sodio.
La diferencia entre los valores de titulacién de un blanco y de la muestra es una medida de 1a cantidad de

glicerina en la muestra.

Reacciones que se llevan a cabo;

CH,OHCHOHCH.OH + 2HIO, ——  » 2HCHO + HCOOH + 2HIO; + 5H,0

H;IOs + 2KI —p HIO; + I, + 2KOH + H-0
13 + 2Na1803 —p 2Nal + Na:&()s
Procedimiento:

I} Pesar la cantidad que se indica en la tabla siguiente, dependiendo del tipo de muestra que se desee
analizar. Disolver en 150 mL de agua, contenidos en un beaker de 50X mL. Calentar con agitacion
constante hasta que la muestra esté completamente disuclta.

Tabla No. 16. Cantidades a pesar segin el tipo de muestra para andlisis quimico de glicerol.

Tipo de Muestra Cantidad a pesar (g)

Neat Soap (Cualquier etapa del proceso) {20 g

Lejia Final 065-075¢g
Lejia en Proceso (alta concentracién

esperada de glicerina) 06-08g
Lejia en Proceso (baja concentracion

esperada de glicerina) 08g-10g
Lejia Niger 5g

Nota: Si las lejias no tienen un alto contenido de restos de Jabon o materia grasa (por simple inspecsion
visual) pesar directamente en un matraz volumétrico de 500 mL y seguir el paso 5. Acidificar con solucion de
4cido sulfiirico 0.5 N utilizando naranja de metilo como indicador.

2) Adiadir 6 gotas de naranja de metilo como indicador y solucién acuosa de 4cido sulfitrico 1:3 vAv (utilizar
solucion acuosa de 4cido sulfiirico 0.5 N en caso de tratarse dc lejias) hasta que el color haya virado de
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3

4)

5)
6)

7

8)

9)

naranja a rosado. Continuar el calentamiento hasta que los 4cidos grasos formen una capa clara y
aceitosa.

Remover el beaker &-1 calentamiento ¥ colocarlo en un bafio de hielo hasta que la capa de cidos grasos
solidifique. Reme or la capa y lavarla con agua fria, recolectando los lavados en el mismo beaker de 1a
muestra.

Filtrar la solucion hacia un balén volumétrico de 500 mL. Mantener la solucién fria para evitar que algo
de 4cido grasu s vava en el filtrado.

Aforar con agua deionizada hasta 1a marca de 500 mlL y agitar ¢l contenido.

Transferir con una pipeta una alicuota de 50 mL de Ia solucién preparada con la muestra en el paso 5 aun
beaker de 400 mL.

Transferir con una pipeta 25 mL de 4cido peryodico 1.1 % w/w al mismo beaker del paso 6 y agitar
suavemente

Transferir con una pipeta 50 mL de un blanco (agua con unas gotas de naranja de metilo que ha sido ya
acidificado) a otro beaker, Agregar a este beaker 25 mL de 4cido peryodico 1.1 % w/w y agitar
suavemente

Cubrir cada beaker con un vidrio de reloj y colocar en un lugar oscuro por 30 minutos.

10) Afladir al beaker conteniendo Ia muestra ¥ al beaker con el blanco una alicuota de 20 mL de solucién de

yoduro de potasio al 15 % y agitar suavemente.

11) Llevar a cabo una titulacién potenciométrica inmediatamente con solucién de tiosulfato de sodio 0.1 N

(previamente estandarizado). utilizando un electrodo de platino y otro electrodo de vidrio de pH (no-
combinado) como electrodo de referencia. El punto final es el punto de inflexién de la curva de
titulacion, el cual es calculado por el titulador automético sobre la base de derivadas puntuales en la curva
de titulacion. El titulador automatico se programa previamente con la siguiente formula para que del

resultado como % en peso/peso de glicerina en la muestra:

% glicerina = (mL Na»5,0; para muestra — mL Na,S,O; para el blanco)* N * 23.02
Peso de 1a muestra en gramos

Determinacién de NaCl eri Lejias y Neat Soap:

En este método se titula la muestra que contiene NaCl con nitrato de plata (AgNO;) 0.1 N

(previamente estandarizado) y se utiliza un electrodo de anillo de plata y un electrodo simple de vidrio para
pH (no-combinado) para detectar el punto final de manera potenciométrica. El punto de inflexién de la curva

"de titulacion indica el punto final cuando la siguiente reaccién se ha completado:

Na"+Cl' + Ag™ NOy AgCl,) + Na" + NOy
—p A8l
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Procedimiento:

Pesar la cantidad que se indica en la tabla siguiente, dependiendo del tipo de muestra que se desee
analizar. Disolver en 100 mL de agua, contenidos en un beaker de 400 mL. Calentar con agitacién
constante hasta que la muestra esté completamente disuelta.

Nota: En caso de las Igjias y el licor de lavado, solamente disolver en 100 mL de agua y acidificar con
solucion de dcido sulfiirico 0.5 N utilizando naranja de metilo como indicador. Con esto la muestra esti
lista para ser titulada potenciométricamente:

Tabla No. 17. Cantidades a pesar segiin el tipo de muestra para el analisis quimico de cloruro de

sodio.

2)

3)
4)

Tipo de Muestra Cantidad a pesar (g)

Neat Soap (Cualquier etapa del proceso) |5 g
Lejia (Todas) 0.19-021g

Licor de Lavado (Torre de Lavado) 06-08¢g

Una vez disuelto el jabon agregar 6 gotas-de naranja de metilo y agregar solucidn de acido sulfiirico 1:3
v/v hasta que el color naranja vire a rosado.

Filtrar y remover la capa de 4cidos grasos.

Recoger el filtrado en otro beaker de 250 mL. El filtrado contiene todo el NaCl disuelto. Titular et
filtrado con la solucién de nitrato de plata (0.1 N; previamente estandarizado) con el titulador automatico.
El titulador detecta el punto de inflexién y utiliza la siguiente formula para calcular el % p/p de NaCl en
la muestra;

% NaCl= (ml AgNO;*(N)*(5.84)
Peso de la muestra

Determinacién de NaOH en lejias:

En estc procedimiento se titula directamente el NaOH que contiene la muestra liquida con una

solucion estindar de HCI 0.1 N utilizando un electrodo de pH de vidrio combinado (con referencia interna).

El punto de inflexién de la curva de titulacion indica el punto final de la titulacion.

b
2)
3)

Procedimiento:

Pesar 1.5 g de la muestra (Cualquier lejia) en un beaker de 250 mL.

Agregar 100 mI., de agua destilada.

Titular con el titulador automtico utilizando HC1 0.1 N como titulante ¥y un electrodo de pH combinado.
El aparato calcula el contenido de NaOH utilizando la siguiente formula:

% NaOH = (mL HCD*(N)*(4)
Peso de la muestra
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Delerminacién de NaOH Libre en New.: Soap:

Con este método sc logra determin.r la cantidad de NaOH libre en el jabon por medio de una
titulacién con HC1 0.05 N utilizando Fenoftaleina como indicador.

Procedimiento:

1) Pesar 1.0 g de Jabdn en un balén esmerilado de 250 mL.

2) Agregar 50 mL de alcohol neutralizado (etanol al que sc agregd NaOH 0.05 N hasta llegar al punto de
viraje de color de la fenoftaleina)

3) Agitar con un magneto y calentar con reflujo hasta la disolucién completa del jabon en el alcohol.

4) Siel jabon tiene NaOH, la solucién adquirira un color rosado mas intenso

5) Titular sin dejar enfriar la muestra con HCl 0.05 N hasta el punto en que desaparezca el color
caracteristico de la fenoftaleina. .

6) Calcular la cantidad de NaOH con la siguiente formula:

% NaOH = (mL HCH*(N)*(4)
Peso de la muestra

Determinacion de Agua en Neat Soap:

Para determinar la cantidad de agua en cualquier muestra de jabdn de cualquier parte del proceso, se
disuclve la mucstra de jabon en metanol y luego sc titula con la solucién de Karl Fisher, el cual tiene un
componente que reacclona especificamente con agua, el punto final lo detecta el titulador automatico, La

reaccion que se lleva a cabo es la siguiente:

CsH;sNIL, + CsHsSO, + CsHN +H.O ——» 2 CsI‘IgNH-LI- i CSI—IéN*Soa-

CHgN'SOy + CH;OH CsHgNH CH;0S05"

EE——
Procedimiento:

1) Pesar la cantidad de muestra necesaria que contenga 20 - 40 mg de H;O (Se debe tener una idea de la
cantidad de agua que sc espera tenga la muestra).

2) Colocar la muestra dentro del matraz que debe luego cerrarse para que esté aislado de la humedad de la
atmosfera. El clectrodo de doble platino ya debe estar sumergido en el metanol.

3) Agitar hasta la disolucion de la muestra en el metanol dentro del matraz.

4) Una vez se¢ haya disuelto la muestra, iniciar la titulacion.

5) El titulador automatico agregard el reactivo de Karl Fisher al matraz hasta que se llegue al punto final. El
titulador calculard el porcentaje de agua en la muestra con Ia siguiente férmula:

% H,O = (D*(ml Reactivo Karl Fisher)* 1000*100
Peso de lamuestraeng




en donde f es el factor de Karl Fisher en mg de agua por mL de reactivo de Karl Fisher.

Este factor se debe encontrar previamente por medio de una estandarizacién con tartratc de

sodio o con agua deionizada.

Determinacion de Materia Grasa Total en Jabén:

Para determinar la materia grasa total en el jabén (este dato es necesario para calcular la cantidad de
Jjabon anhidro producido) se descompone la muestra de Jabon a analizar al agregar una cantidad conocida de
algin 4cido estandarizado. La materia grasa que es liberada se separa por extraccion con éter de petroleo, que
luego se evapora por Gltimo sc pesa la cantidad total de materia grasa obtenida. El peso de la materia grasa

se divide entre el peso total de la muestra analizada para calcular el porcentaje en peso.

Datos de la Materia Prima Utilizada:

Soda Cdustica
Densidad: 1.525 g/mL a 25°C
Pureza % (p/p): 49.45 %

Sebo
Densidad: 0.880 g/mL @ 45°C
Indice de Saponificacion: 192 mg KOH/g Sebo
Acidos Grasos Libres: 1.17 % p/p

Aceite
Densidad: 0.890 g/mL @ 45°C
Indice de Saponificacion: 240 mg KOH/g aceite
Acidos Grasos Libres: 2.40 % p/p

¢ Datos proporcionados en los Certificados de Calidad de Materia Prima lievados a Cabo en ¢l Laboratorio

de Control de Calidad de Olmeca, S.A. (para el Aceite), Pasternak (productor danés de sebo) y Elquigua,
S.A. (proveedor de soda cdustica a granel).

Figura No.12. Fotografia del Titulador Automatico para analisis quimico de muestras
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APENDICE G

PORCENTAJE DE LA CAPACIDAD MAXIMA DE LAS BOMBAS UTILIZADOS EN
LAS PRUEBAS DE PRODUCCION DE NEAT SOAP




Posiciones de las Bombas a Cada Nivel de Produccién:

lera Corrida.
Tabla No. 18. Posiciones de las bombas a un nivel de produccién de 2,285 kg/hr de Neat Soap.
Bomba Posiciones de los Pistones de
las Bombas
Velocidad de P-401 35rpm
P-401 A 73 %
P-101 B 32 %
P-401 C 68.3%
P-101 D 27 %
P-101 E 70 %
P-402 531.7 %
P-404 60.0 %
P-406 A 18.0 %
P-106 B 19.6 %
P-106 C 63.6 %
P-409 A 320%
P-109 B 326 %

2era Corrida.
Tabla No. 19. Posiciones de las bormbas a un nivel de produccion de 2.433 kg/hr de Neat Soap.

Bomba Posiciones de los Pistones de
las Bombas
Velocidad de P-401 6C rpm
P-401 A 75 %
P-101 B 52 %
P-401 C 68.5 %
P-401D 27.2 %
P-401 E 70 %
P-102 56.7 %
P-104 i 7 60.0 %
P-406 A 53.5%
P106 B 17.7 %
P-406 C 63.6 %
P-409 A 35.0%
P-409 B 355%




Jera Corrida.
Tavia No. 20. Posiciones ae las bombas a cn nivel de produccion de 2,653 kg/hr de Neat Soap.

Ecmba Posiciones de los Pistones de

las Bombas
Velocidad de P01 65 rpm
P401 A 75 %
P-101 B 52 %
P-401 C 68.0 %
P-401 D 27.1%
P-101 E 70.0 %
P-402 70.3 %
P04 66.0%
P-106 A 64.1%
P-406 B 38 4%
P06 C E 83.5%
P-409 A i 41.89;
P-109 B f 40.7 %

4a Corrida.
Tabla No. 21. Posiciones de las bombas a un nivel de preduccion de 2.832 kg/hr de Neat Seap

Bomba ' Posiciones de los Pistones de
las Bombas

Velocidad de P01 70 mpm
P40l A 73.0%
P-401 B 520%
P-401 C 69.0 %
P-401 D A
P-401 E 70.0 %
P-402 748 %
P-404 70.0 %
P-406 A 68.7 %
P-406 B 62.8%
P-406 C 849%
P-409 A 3959%
P409 B 37.7%




5a Corrida.

Tabla No. 22. Posiciones de las bombas a un nivel de produccion de 3,074 kg/hr de Neat Soap.

P-401 A
P40l B
P-401 C
P-101 D
P401E

P-402
P-104

P-406 A
P-106 B
P-406 C

P-409 A
P-409 B

Posiciones de los Pistones de

Bomba
' las Bombas

Velocidad de P01 75 rpm
P401 A 75.0%
P-101 B 52.0%
P-401 C 69.0%
P-401 D 26.1%
P40l E 70.0 %
P-102 86.6 %
P-404 70.0%
P-406 A 839%
P-406 B 68.2 %
P-106 C 91.4%
P-409 A 435.0%
P-409 B 13.9%

Clave para las bombas:

Bomba dosificacion de sebo

Bomba dosificacion de aceite

Bomba dosificacion de soda caustica
Bomba dosificacion de lejia final
Bomba dosificacion de agua de proceso

Bomba extraccion de lejia final a tanque almacenantiento de lejia final
Bomba recirculacion lejia final a enfriador A-102

Bomba dosificacién de salmuera
Bomba dosificacion de agua de proceso
Bomba dosificacién de lejia niger

Bomba dosificacion de agua de proceso
Bomba dosificacion de soda caustica
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APENDICE H

EVALUACION DE LA CAPACIDAD MAXIMA DE LA PLANTA DE TRATAMIENTO
DE GRASAS Y DE PREPARACION DE SALMUERA
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Evaluacién de la Capacidad Maxima de la Planta de Tratamiento de Grasas

A continuacion se muestra €l disefio actual del proceso de desodorizado y blanqueo de las grasas que

se utilizan como materia prima en la planta de saponificacién continua.

Figura No. 13. Proceso de Desodorizado y Blanqueo de Grasas.

1

22

11 134§

1. Tanque de Recepcién y Almacenamiento de Grasa (2 tanques para almacenamiento de scho v 1 tanque
para almacenamiento de aceite).
Capacidad de almacenamiento de scbo:
2 x Cap.Max. Tanque de Almacenamiento = Cap.Max. Almacenamiento de Sebo
2 x (250,000 kg) = 500,000 kg de Sebo

Capacidad de almacenamiento de aceite:
1 x Cap.Max. Tanque de Almacenamiento = Cap.Max.Almacenamiento de Aceite

Cap.Max Almacenamiento de Aceite = 150,000 kg de Aceite

2. Bomba de Transferencia de Grasas.
Nota: Se tienc una bomba para transferir sebo de los tanques de sebo (1) al tanque de almacenamiento
temporal en la planta de tratamiento de grasas (3) y otra para transferir el aceite del tanque principal (1) a
un tanque de almacenamiento temporal para el accite en la planta de tratamiento de grasas (3)
Capacidad Méixima: Bomba 1: 16,940 kg/hr de sebo )
Bomba 2: 14,774 kg/hr de aceite

3. Tanque de almacenamiento temporal de grasa (Sebo y Acceite)
Nota: Hay un tanque de almacenamiento temporal para sebo y otro para aceite.




h

10.

11.

12.

13.
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Capacidad Méaxima de almacenamiento: 10,000 kg de Sebo = 10,114 kg de Aceite
Bomba de Transferencia de Grasas (para Sebo y para Aceite).
Capacidad Maxiiua: 21,120 kg/hr de sebo = 21,360 kg/hr de aceiie
Tanque de Desodorizado y Blanqueado de Grasa (Sebo y Aceite)
Capacidad Méaxima de Desodorizado por Lote: 7,000 kg de Sebo = 7,080 kg de Aceite
Ciclén para recoleccion de impurezas, dcidos grasos arrastrados en el proceso de desodorizado, aceite y
grasa arrastrada por vapor. -
El material recolectado es descargado inmediatamente por lo que no hay acumulacién en el ciclén. El
ciclon fue disefiado por el fabricante del tanque de desodorizado para depurar el vapor que sale del tanque
y que fue alimentado al interior durante el proceso, tomando en cuenta que las grasas ya fueron
desgomadas y filtradas previamente.
Volumen de ciclén: 2.45 m®
Relaci6n Altura/Didmetro: 185 cm/ 130 cm = 1.42
Deposito para impurezas. Se utilizan toneles vacios que se reemplazan una vez se hayan llenado.
Bomba de Descarga del Tanque de Desodorizado y Blanqueado:
Capacidad Maxima: 9152 kg/hr de sebo= 9256 kg/hr de aceite
Nota: Esta es la cantidad maxima que se puede transferir sin que la presion en el filtro prensa suba mas
de 1.5 bar en operacién normal.
Filtro Prensa (no automéatico)-
35 placas rectangulares verticales de filtracién con telas como medio filtrante, cada placa cuenta con sus
canaletas y dos grifos de cada cara del filtro para descarga del liquido. '
Dimensiones: Longitud: 165 cm; altura: 83 cm; ancho: 83 cm
Presion Méaxima de Operacidn: 6 bares
Presion Normal de Filtrado: 1.5 bar
Capacidad Méxima de Filtrado: 10,000 kg/hr de Sebo/Aceite
Tanque temporal de grasa (Sebo y Aceite)
Capacidad Maxima de almacenamiento: 7,000 kg de Sebo = 7,080 kg de Aceite
Bomba de Transferencia:
Capacidad Maxima: 21,120 kg/hr de sebo = 21,360 kg/hr de aceite
Tanque de Almacenamiento de Grasa Tratada para Saponificacion (Hay un Tanque para Sebo y otro con
la misma capacidad para Aceite) -
Capacidad Maxima de almacenamiento: 14,830 kg de Sebo
15,000 kg de Aceite
Toda la tuberia a partir del tanque No. 3 es de 3 pulgadas de didmetro interno y se encuentra
enchaquetado con capacidad de alimentar vapor para mantener el aceite y el sebo a por lo menos 40 °C




Ciclo de produccidn para el sebo y aceite desodorizado v blanqueado.

Tiempo necesario para transferir 7,000 kg de sebo del tanque principal de almacenamiento al tanque
temporal (3): 25 minutes

Tabla No. 23. Tiempo de duracién para Desodorizar y Blanquear un Lote de Sebo/Aceite.

Actividad Tiempo de Duracién
1. Transferencia de los 7,000 kg/7,080 kg de sebo/aceite del tanque de
almacenamiento temporal al tanque de desodorizado. 20 minutos

Durante este periodo de tiempo se levanta el vacio en el tanque hasta
llegar a 100 mmHg y se comienza a alimentar vapor en la chaqueta y los
serpentines.
2. Tiempo que transcurre desde que se termina de alimentar grasa al tanque 11 minutos
de desodorizado hasta que se alcanza la temperatura entre 80-90°C,

3. Tiempo en que se alimenta vapor de barboteo por medio de dispersores en

serpentines a una temperatura de 140 min'C para el aceite y 160°C para el 90 minutos
sebo.

4. Etapa de enfriamiento, en la que se alimenta agua de proceso a los 28 minutos (aceite)
serpentines hasta llevar la grasa a una temperatura de 110°C tanto para el 31 minutos (sebo)
aceite como para el sebo.

5. Tiempo que toma en ser succionadas las tierras activadas al tanque de 0.5 minutos
desodorizado (en este punto se ha encendido el agitador del tanque)

6. Tiempo que toma crear el vacio que se tenia con anterioridad 1 minuto

7. Tiempo de agitacién de la mezcla tierras-grasa bajo vacio, 7 minutos

8. Tiempo total para el filtrado y transferencia de la grasa (todo el lote) 47 minutos (Aceite)
hasta el tanque de almacenamiento para grasas tratadas en la planta de 51 minutos (Sebo)
saponificacion.

El tiempo total para producir un lote de sebo desodorizado es:
25+20+ 11+ 90+31+ 0.5+ 1 + 7451 = 236.5 minutos = 3.94 horas

A continuacién se calcula el tiempo total que toma producir cuatro lotes de sebo v luego uno de aceite. Esta -

secuencia conforma un ciclo de produccién de grasas.
No se considera el arranque para los célculos y se asume que los tanques de almacenamiento en la planta de

saponificacion y los tanques de almacenamiento temporal ya se encuentran llenos.

1. El tiempo total para producir un lote de sebo es igual al tiempo total de 236.5 minutos que s¢ calculd
antcriormente, menos los 25 minutos que toma transferir el sebo del tanque principal de almacenamiento
1 al tanque de almacenamiento temporal 3 en la planta de tratamiento de grasas. Este tiempo no se
considera por la siguiente razoén: Cuando se vacia el tanque de desodorizado y se ha filtrado todo su
contenido, ya se tiene lleno el tanque 3, por lo que se procede a transferir inmediatamente su contenido al
tanque de desodorizado, lo cual constituye el paso # 1 de la tabla No. 23.
Por lo tanto: 236.5-25=211.5 min.
Mientras se estd tratando el sebo en el tanque de desodorizado ya se est4 transfiriendo scbo del tanque
principal de almacenamiento 1 al tanque de almacenamiento temporal 3.
Por ello para producir cuatro lotes de sebo se requiere de:
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211.5 min x 4 = 846 minutos

2. Ahora se debe producir un lote de aceite (no olvidar que la proporcién de grasas alimentadas al reactor es
80 % sebo y 20 % aceite. Una vez se vacia el cuarto lote de sebo del ciclo del tanque de desodorizado y
ha sido filtrado, se transfiere inmediatamente el aceite del tanque de almacenamiento temporal 3 en Ia
planta de tratamiento de grasas al tanque de desodorizado. El tiempo que toma tratar el lote de aceite
hasta el momento en que este se transfirié al tanque 12 es:

20+11+90+28+0.5+1+ 7+ 47 =204.5 minutos

3. Por Jo tanto el tiempo total del ciclo que se requiere para tratar la proporcion de grasas adecuada para la
saponificacion es:
846 min + 240.5 min = 1050.5 minutos = 17.51 horas (de operacion continua sin

interrupciones o paros).

4. Para calcular la capacidad maxima de tratamiento de la planta de grasas se divide la cantidad total de
sebo que se puede tratar en un ciclo de trabajo sin interrupciones v la cantidad total de aceite que se
puede tratar en un ciclo de trabajo sin interrupciones v tomando en cuenta que se debe producir la
proporcion de sebo y aceite tratadas para poder alimentar al reactor siempre 80 % scbo y 20 % aceite:

28.000 kg (4 lotes de sebo) = 1599 kg / hr de sebo desodorizado y blanqueado
17.51 horas (tiempo que dura un ciclo)

7.080 kg (1 lote de aceite) = 404 kg / hr de aceite desodorizado y blanqueado
17.51 horas (tiempo que dura un ciclo)




Evaluacion de la Capacidad Maxima de Produccién de Salmuera

A continuacién se muestra el disefio actual del proceso para la produccién y recuperacién de

salmuera (solucién de NaCl en agua al 20 % p/p) que se utiliza para hacer el lavado de Jabdn y separar Ia

glicerina del jabon en la columna de lavado de platos rotatorios en Ia planta de saponificacién continua.

Figura No. 14. Proceso de preparacién de sélmuera.
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Tanque de recoleccion de sal proveniente de los evaporadores. Se agrega agua para
disolver la sal y mandarla al tanque 5. Capacidad: 480 kg H,0

Bomba de transferencia del lodo de sal de los evaporadores al tanque 3 y de transferencia de la solucion
de sal saturada del tanque 3 al tanque 5. Capacidad: 12,580 kg/hr

Tanque de disolucién de Ia sal. Cuenta con un filtro que divide el tanque en dos. Capacidad: 3,140 kg
Salmuera

Bomba de transferencia de Ia sal del tanque S a los tanques 7y 8. Es capaz ademds de hacer recircular el
contenido del tanque 5 y de transferir el contenido del tanque 7 al tanque 5 o al tanque 8.

Capacidad: 12,580 kg/hr _

Tanque temporal de almacenamiento de salmuera. Capacidad: 4,690 kg Salmuera

Tanque principal en planta de saponificacién para almacenar salmuera. Capacidad: 9,910 kg Salmuera




Ciclo de produccién para la salmuera.

TablaNo. 24. Tiempo de duracién para preparar un lote de salmuera = 3140 kg salmuera

salmuera.

Actividad Tiempo de Duracién
L. Dosificar 2512 kg de H>O al tanque 3. 12 minutos
2. Mientras se esta dosificando el agua al tanque 3 el operador pesa y agrega la sal
solida (628 kg) al tanque 3. Si el operador no hubiese terminado esta actividad, se (10 minutos )
comienza el siguiente paso (3) mientras el sigue adicionando la sal.
3. Al llegar a un nivel ya determinado de agua y habiendo pesado y agregado toda
1a sal se comienza la etapa de recirculacién para disolver toda la sal. 80 minutos
4. Después de transcurrido el tiempo se bombea el contenido del tanque 3 al 15 minutos
tanque 8.
5. Se repiten los pasos 1 al 4, produciendo y transfiriendo asi otro Iote de 107 minutos

6. Enel tiempo que ha transcurrido hasta ahora (3.57 horas) se han realizado dos
descargas de sal de la parte inferior de los evaporadores, en donde se concentra la
sal que contiene la lejia y que se evaporara hasta producirse glicerina cruda (80 %

Sellevaacaboen
simultineo a todas las
actividades anteriores.

p/p). Esta sal, 369 kg, se descarga al tanque 3. Ademds se agrega aguay se
comienza una recirculacion.

(214 minuios)

7. Una vez vacio el tanque 5 de la {iltima preparacion de salmuera se transfiere el 19 minutos
contenido del tanque 3 al 5 realizando lavados con agua. -~
8. Mientras la actividad 7 se Ileva a cabo el operador realiza un analisis de sal en

Ia salmuera con nitrato de plata y con dicromato de potasio como indicador y (10 minutos)
realiza los cdlculos ilecesarios para ajustar la cantidad de agua y sal en el tanque 5.

9. Se agrega la cantidad de H,O necesaria (~ 1040 kg H,0) para completar el lote. 5 minutos

10. El operador pesa y agrega la cantidad de sal adecuada para ajustar la
concentracion de salmuera.

(10 minutos)

11. Se lleva a cabo un reflujo, esta vez de menor tiempo, pues la mayor cantidad 30 minutos
de la sal ya se encuentra disuelta y ha estado bajo reflujo en el tanque 3.
12. Se transfiere el lote completo al tanque 8. 15 minutos

El tiempo para producir dos lote de salmuera con sal nueva y un lote con sal recuperada de la etapa de
evaporacion se calcula sumando los tiempos que duran las diversas actividades del ciclo. Los tiempos que se
encuentran en paréntesis no.se consideran, puesto que son actividades que se llevan a cabo en simultineo con
otras actividades.

Para un ciclo:

(12 + 80 +15) x 2 + 19 + 5 + 30 + 15 = 283 minutos = 4.72 horas (de ‘operacifén continua sin
interrupciones o paros).

En este ciclo se producen: 9420 kg de salmuera = 3 lotes de 3140 kg de salmuera

Para calcular la capacidad mdxima de produccién de salmuera se divide la cantidad total de salmuera que s¢
puede producir y/o recuperar en un ciclo de trabajo sin interrupciones tomando en cuenta la frecuencia con la
que se descarga la sal recuperzda del proceso de evaporacion.

9420 kg (3 lotes de salmuera)
4.72 horas (tiempo que dura un ciclo)

= 1996 kg / hr de salmuera al 20 % p/p
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APENDICE I

CONSUMOS DE VAPOR Y AGUA DE ENFRIAMIENTO




Consumo de Vapor y Consumo de Agua de Enfriamiento

En Ia planta de saponificacién se consume vapor para los sievientes fines o equinos;
Serpentines en los tanques de almacenamiento principales y temporales de grasas y de salmuera.
Serpentines y enchaquetado del tanque de desodorizado

Para limpieza de los tres filtros prensa

vV VYV

A

Enchaquetado de tuberia en el 4rea de tratamiento de grasas
Evaporadores para concentracién de glicerina

Destilador para concentracién de glicerina

Enchaquetado y serpentines del Reactor Saponificador A-401
Enchaguetado de Ia columna de lavado A-403

Enchaquetado de tuberia de transferencia de Neat Soap

vV V ¥V VYV ¥V VY

Pailas de almacenaje de Neat Soap
Enchaquetado y serpentines en mezclador de Fitting A-404
Intercambiador de Calor para glicerina y glicerina cruda previo a la destilacion

Intercambiador de Calor para la salmuera que entra a la torre de lavado

Y ¥V V V¥

Intercambiador de Calor para la relacién de F itting (soda caustica y agua) que entra a al mezclador A—304

para Fitting

A4

Vapor para el condensador del pie barométrico (vacio) utilizado en la etapa de secado del Neat Soap
» Vapor que sc¢ utiliza en la etapa de secado de Neat Soap (intercambiadores de calor) y tuberias de
iransferencia de Neat Soap.

Se utiliza agua de enfriamiento para los siguientes fines (Nota: Esta no es agua de proceso, que entra en
contacto directo con ¢l producto (Neat Soap) y que se utiliza como vehiculo de reaccidn 0 para lavado y
recuperacion de glicerol.

»  Enfriador y lera Etapa de Lavado A-402

El departamento de mantenimiento de 1a planta en la que se realizo el estudio proveyd los consumos de
vapor y de agua de .enfn'amiento estimados que se utilizaron en la planta de saponificacion durante las
prucbas. Hay que hacer notar que, estos conswmos son para todos los equipos y fines que se especifican
arriba. Puesto que en una planta de saponificacién, el aumento del nivel de produccién de Neat Soap hace
obligatorio un aumento en la cantidad de grasa tratada, salmuera preparada y lejia final que debe ser tratada,
evaporada y destilada, 1a cantidad de vapor aumenta consistentemente, especialmente en el departamento de
recuperacién de glicerina.

Estd fuera del alcance de este estudio calcular la cantidad exacta de vapor consurnido por departamento,
basta conocer la cantidad total que se consume al aumentar en cierto grado el nivel de produccién, asi como el
costo de llevar a cabo esto.

El agua de enfriamiento es parte de un circuito de recirculacidon que se utiliza en toda la cmpresa para
sistemas de enfriamiento por agua. Ademds esta agua no tiene costo en el proceso de produccién. La
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empresa tiene varios pozos propios, y los costos de depreciacién de este sistema v todos los costos de
operacion s toman como costos fijos. Por ello, no es relevante utilizor esta informacién para la toma de
decisiones en lo que respecta al aumento de produccién, siempre y cuando, claro est4, se logren calcular las
temperaturas en los diversos equipos en donde haya enfriamiento.

Tabla No. 25. Consumos de vapor a los distintos niveles de produccién a los cuales se hicieron las
pruebas en planta.

Nivel de Produccion Consumo de Vapor Costo por unidad de
(Cantidad de Neat Soap | (presion vapor = 200 psi ) tiempo

Producido)

2,285 kg/hr 3,370 Ib/hr Q 317.96/hr
2,453 kg/hr 3,421 Ib/hr Q 322.76/hr
2,653 kg/hr 3,516 Ib/hr Q331.73/hr
2,832 kg/hr 3,711 Ib/hr Q 350.12/hr
3.074 kg/hr 3,945 Ib/hr Q372.20/hr

Datos proporcionados por el departamento de Mantenimiento y Servicios de la empresa en la que se realizé el
estudio. Estos datos se obtuvieron miidiendo el consumo de agua alimentado a la caldera por medio de un

contador de caudal instalado previo a Ja tuberia de alimentacién al tanque de agua para caldera.




Grifica No. 13. Cantidad de vapor consumido para cada nivel de produccion de Neat Soap en todos los
departamentos de la planta de saponificacién

Cantidad de Vapor Consumido para Cada Nivel de Produccién de
Neat Soap en Todos los Departamentos de la Planta de
Saponificacion

1 2 3 4 5

@ kg/hr de Neat Soap producidos g 1b vapor/hr requetidas
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APENDICE J

CALCULOS DEL COSTO VARIABLE DE 1 KG DE GLICERINA U.S.P. A PARTIR DE
LAS LEJIAS OBTENIDAS DURANTES LAS PRUEBAS EN PLANTA.




Cilculo del costo de 1 kg de glicerina blanqueada v destilada al 99 % a partir de
Lejias con Distintas Concentraciones de Glicerol v Alcalinidad

Como ya se menciond anteriormente en este estudio, se desea recuperar del proceso de
saponificacion la mayor cantidad de glicerina posible, que es uiilizada luego como materia prima en la
manufactura de otros productos de consumo masivo. . La glicerina que se recupera del proceso de
saponificacion se encuentra diluida en 1a lejia final que se extrae del proceso. Es a partir de esta lejia final, de
la que se obtiene la glicerina blanqueada grado U.S.P. Este proceso consta de varias etapas y tiene ur costo.
Sin embargo, el costo de prodnccion de 1 kg de glicerina U.S P, depende directamente de la calidad de la lejia
final, cspecificamente de dos factores:

I. Concentracién de glicerol en la lejia final: Mientras memnor sea esta concentracioén, mayor

cantidad de agua habra que evaporar y mayor serd el costo.

2. Alcalinidad total en la lejia final: En una de las primeras etapas del proceso, se debe neutralizar

todos los dlcalis presentes en la lejia. Mientras mayor sea la alcalinidad de una lejia, mayor serd
¢l consumo de 4cido sulfiirico que se utiliza para llevar a cabo la neutralizacién v por ende

mayor sera el costo.

Con lo anterior en mente, se calcula el costo de producir 1 kg de glicerit.lra U.S.P. a partir de diversas
calidades de lejia final que se obtuvieron a cada nivel de produccién de Neat Soap. En esta seccion se lleva a
cabo un cdlculo de muestra para la lejia obtenida al producir 2,285 kg/hr de Neat Soap. EI calculo para el
resto de niveles de produccién es exactamente igual, lo tmico que varia, es la alcalinidad de Ia lejia y la
concentracion de glicerol en la iegjia.

A partir de una lejia final con un contenido de glicerol de 23.15 % p/p vy una alcalinidad total de
1.46 % p/p de NaOH se tiene que:

A. ler Tratamiezto

» Materiales

Kg Costo (Q)
Lejiaal 23.15% 100
HCI al 29.90 % 4.63 11.20

(100 kg 1 ejia)(0.0146)(1moINaOH)(36.45 g)(100)(Q 2.42/ke)(1.04)
(40 g NaOH)(1 mol HCI)(29.90)

Nota: Se agrega un 4 % de exceso para adem4s de neutralizar todo el NaOH en la lejia reducir el pH de la

mezcla a un valor entre 5y 6.

Suifato de Aluminio: 0.55 1.45
(0.55 kg AISO.XQ 2.64 / kg AISOy)

NaOH al 50% p/p 0.43 0.95
(0.43 kg NaOH 50 %)(Q 2.21/kg NaOH 50 %p/p)
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Nota: Como ya se discutid en la seccion relacionada con el agua de enfriamiento y agua de proceso, el agua

no forma parte de los costos variables de proceso productivo, sino que se introducen en contabilidad como

costos f1308, por contarse con tn poze propio de 1a empresa.

» Energia Eléctrica: Costo debido al uso de bombas para transferencia de Iejia final o tratada de tanque a

tanque y a través de un filtro prensa:

1)

ii)

Energia eléctrica utilizada para hacer funcionar la bomba para transferir lejia final del tanque de
almacenamiento de lejia extraida del proceso de saponificacion al tanque de tratamiento quimico

de lejia:

(440 V)(6.0 A)0.79)(0.00705 hrs}(Q 0.63 / kWehrs) = Q0.01/ 100 kg Lejia
1000

Energia clcctrica utilizada para hacer funcionar la bomba para transferir lejia tratada del tanque
de tratamiento quimico de lejia hacia el filtro prensa y a través del filtro hacia otro tanque de
lejia tratada.

Nota: En realidad se utilizan dos bombas, pues hay dos etapas de filtracion, una después del
tratamicnto con sulfato de aluminio y otra después de un tratamiento con soda caustica. Se
incluve el total de tiempo en que operan las dos bombas para el calculo, puesto que sus motores

consumen la misma cantidad de energia cléctrica.

(440 V(5.5 AX(0.82)(0.089 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q0.11/ 100 kg Lejia
1000

Energia eléctrica utilizada para impulsar el motor del agitador que se utiliza en el tanque de
tratamiento quimico

(440 V)(9.3 A)(0.80)(0.072 brs¥(Q 1.85 / kWehrs) = Q 0.15 / 100 kg Lejia
1000

» Mano de Obra: Hay una persona a cargo de las transferencias de lejia, asi como del tratamiento

quimico. El salario mensual promedio de un operario que labora 56 horas a la semana es de Q2,800

(Dato proporcionado por la empresa manufacturera). Aqui, la empresa ya incluye bonificacién por horas
extras. Se utilizan 0.109 hrs h. para procesar 100 kg de lejia final.

(0.109 hrs h)(Q 12,50/ hrsh)) = Q 1.36 / 100 kg lejia final

100 kg Icjia final

B. Evaporacién:

En la etapa de evaporacion se desea obtener glicerina cruda, que es um tipo de lejia que tiene un 80 % de

glicerol.  Por lo tanto, 100 kg de lejia final con la concentracion que ya se especificé anteriormente, y
tomando en cuenta que en el proceso de evaporacion hay una pérdida de glicerol del 2 % (Este dato se
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encontré sobre la base de calculos hechos con los inventarios a través de 8 afios de operacion de la planta), se

ticne que se¢ obtienen:

(100 kg lejia final)(0.2315)(0.98)(100) = 28.36 kg de glicerina cruda al 80 %
(80)

» Mano de Obra: Hay una persona a cargo del drea de evaporacién y destilacion de Ia glicerina.
Utlizando el mismo dato del salario mensual promedio de un operador, que se especificd anteriormente,

se tiene que:

(0.4862 hrs h)(28.36 kg glicerina cruda)(Q) 12.50/hrs.h) = Q 1.72 / 28.36 kg glicerina cruda
100 kg glicerina cruda

» Energia Eléctrica: Costo debido al uso de bombas para transferencia de lgjia tratada del tanque de

almacenamiento a los evaporadores
i) Energia eléctrica utilizada para hacer funcionar la bomba para transferir lejia tratada a la etapa
de evaporacion:

(440 V)(4.5 A)(0.79)(0.127 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q0.13 /28.36 kg glicerina cruda

1000
1) Energia eléctrica utilizada para hacer funcionar la bomba entre los dos efectos del evaporador.
(440 V(2.8 A)(0.79)(0.127 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q 0.08 / 28.36 kg glicerina cruda
1000

iii) Energia eléctrica utilizada para hacer funcionar la bomba para transferir la glicerina cruda de la

etapa de evaporacién al tanque de almacenamiento temporal previo a la destilacion.

(440 V)(5.1 A)(0.80)(0.127 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q 0.14 / 28.36 kg glicerina cruda
1000

» Vapor: Se utiliza vapor para llevar a cabo un precalentamiento de la lejia final de la tempe-ramra
ambiente hasta aproximadamente 58'C. Luego se ingresa la lejia final a los evaporadores en donde se
lleva a cabo la cdncentracién del glicerol. Conociendo la economia del sistema de evaporacién de doble
efecto proporcionado por el fabricante GIANAZZA FRATELLI (g = 1.87), que es valido para un rango
de concentracion de glicerol en la lejia alimentada que va de 17.0 — 24.0 % con un porcentaje de error del
3 % por variaciones en la concentracién de alimentacién entre este rango y para una concentracién de
NaCl entre el rango de 10.0 — 11.0, con un porcentaje de error del 5 % para variaciones entre este rango,
s¢ puede calcular un estimado del costo por vapor en esta etapa. El consumo de vapor en el
intercambiador de calor ya se encuentra incluido, puesto que la empresa GIANAZZA vendio todo el
equipo y €l sistema como una unidad.

(100 kg Lejia)(0.6537)(0.04 gal Binker/kg vapor)(Q 5.20 / kg Binker) = Q7.28/100 kg Lejia
1.87
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C. Destilacion:

En la etapa de destilacion sc desea obtener glicerina con una purcza del 99 %. Por lo tanto, 28.36 kg de
glicerina cruda con la concentracion que ya se especificod anteriormente, y tomando en cuenta que en el
proceso de desulacion hay una pérdida de glicerol del 1 % (Este dato se encontrd sobre la base de calculos
hechos con los inventarios a través de 8 affos de operacién de la planta), sc tiene que se obtienen:

(28.36 kg de glicerina cruda)(0.80)(0.99)(100) = 22.69 kg de glicerina al 99 %
99)

-~

» Vapor: Sc consume vapor para el intercambiador de calor de tubos concéntricos que proporciona un
calentamiento previo de la glicerina cruda y para alimentar el calderin del Destilador. En la etapa de
blanqueo se utiliza vapor para calentar la glicerina destilada en un intercambiador de calor previo a la
ctapa de filtrado.

Para destilar y blanquear 1 kg de glicerina se consumen aproximadamente 2.8125 kg de vapor (Dato

proporcionado por la empresa).

(2.8125 ke vapor)(22.41 kg glicering U.S.P.)(0.04 gal Bunker / kg vapor)(Q 5.20/gal Biinker)
1 kg glicerina U.S.P.

= Q13.11/22.41 kg Glicerina U.S P.

Y/

Energia Eléctrica: Costo debido al uso de bombas para transferencia de glicerina cruda al destilador y

transferencia de condensados (Esto incluye los condensados que se obtienen de Ia etapa de Blanqueo de

Glicerina).

i) Bomba Condensados:

(440 V(2.8 A)(0.79)(0.098 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q0.06 / 22.69 kg de glicerina destilada
1000

i1) Bomba Glicerina Cruda:

(440 V(5.1 AX(0.80)(0.098 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) =Q 0.11 / 22.69 kg de glicerina destilada
1000

Nota: Puesto que 1a misma persona est4 a cargo del destilador y del evaporador, el costo de tener el operador

a cargo del proceso se carga completamente a la etapa de evaporacién

D. Blangueo:

En la etapa de blanqueo sc desea obtener glicerina con una pureza del 99.0 — 99.5 % y remover trazas de otros
componentes que le dan un tono amarillento a la glicerina. Por lo tanto, 22.69 kg de glicerina destilada con
la concentracién que ya sc especifico anteriormente, y tomando en cuenta que en el proceso de blanqueado
por filtro prensa hay una pérdida de glicerol dct 1 % (Este dato se encontrd sobre ia base de calculos hechos
con los inventarios a través de 8 affos de operacién de la planta), se tiene que se obtienen:
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(22.69 ke de glicerina destilada)(0.99%0.99)(100) = 22.41 kg de glicerina al 99.2 %
(99.2)

» Materiales:

Para blanquear 22.41 kg de glicerina destilada se requieren los siguientes materiales (estos sc utilizan en los
filtros prensa) y en las siguientes cantidades:

Kg Costo ()
Carbdn Activado 0.136 0.65
Zélite 0.068 0.28

» Vapor: Elciélculo se incluy6 en la seccién de destilacién de la glicerina cruda.

» Energia Eléctrica: Costo debido al uso de bombas para transferencia de glicerina destilada a través del

filtro prensa desde el destilador (Solamente se utiliza una bomba)

(440 V(6.5 A)(0.82)(0.023 hrs)X(Q 0.63 / kWehrs) = Q 0.03 /22,41 kg de glicerina blanqueada
1000

» Mano de Obra: Hay un operador que estd a cargo del 4rea de blanqueado de glicerina. Al tomar como

base el salario mensual promedio que ya se mencioné con anterioridad, se tiene que:

(0.669 hrs.h)(22.41 ke de glicerina blanqueada)(Q 12.50/hrs.h) = Q 1.87/22.41 kg glicerina cruda

(100 kg de glicerina blanqueada)
Costo Total de Glicerina Destilada y Blanqueada grado U.S.P. (pureza min. : 99 %)
(Q15.23/100 kg lejia final) + (Q 9.35/28.36 kg Glicerina Cruda) + «Q O 17/22.69 kg Glicerina Destilada) +
(Q 15.94/22.41 kg Glicerina US.P.) = Q40.69/22.41 kg de Glicerina U.S.P.

. Esto es equivalente a; Q 1.82/ 1 kg Glicerina U.S.P.

Nota: El costo del vapor utilizado en Ia destilacion y el blanqueo se incluy6 en el costo de la glicerina U.S.P.

en la etapa final de blanqueado.
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Tabla No. 26. Costo de 1 kg de glicerina blanqueada y destilada U.S.P. (pureza min.: 99 %) a partir de lejias
de distintas concentraciones de glicerol y alcalinidad, obtenidas de las pruebas hechas en planta

Nivel de Produccién Concentracion de Concentracion de NaOH | Costo de un kilogramo de
de Neat Soap (kg/hr) | Glicerol en Lejia Final | en Lejia Final Extraida glicerina U.S P.
Extraida % (p/p) % (p/p)
2,285 23.15 1.46 Q 1.82/1 kg Glicerina U.S.P.
2,453 22.13 1.38 Q 1471/ 1 kg Glicerina U.S.P.
2,653 19.21 1.25 Q 1.96/ 1 kg Glicerina U.S.P.
2,832 19.23 1.46 Q 2.04/ 1 kg Glicerina U.S.P.
3.074 17.03 1.39 Q2.18 /1 kg Glicerina US.P.
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APENDICE K

CALCULO DEL COSTO VARIABLE DE NEAT SOAP FABRICADO DURANTE LAS
PRUEBAS EN PLANTA
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Cilculo del costo de manufactura de Neat Soap que se fabrica a distintos niveles de

produccion.

A continuacion se calcula el costo de produccién de 1 ky de Neat Soap que se produce en un proceso

continuo ininterrumpido a un nivel de produccién de 2,285 kg/hr. Este mismo calculo se llev a cabo para los

otrs cuatro niveles de produccién que se llevaron a cabo en las pruebas en planta. Estos resultados son

importantes para ¢valuar y analizar como varia el costo del producto al variar la cantidad de produccién en

una misma unidad de tiempo.

»  Materia Prima:

Se calcula el total de materiales que se alimenta al proceso y se resta la cantidad que se logra recuperar en

los procesos de recuperacion de glicerina (ejemplo: la sal), para calcular la cantidzd total utilizada y su

costo:

Sebo Blanqueado y Desodorizado (Se requicren 1167 kg/hr).

5

‘f

Kg Costo

Sebo (Como materia prima)
1167 1167 Q2,730.78

Energia Eléctrica en proceso de Tratamiento (Se utilizan tres bombas en el proceso, mientras no

se deba utilizar recirculaciones o reprocesos):

Bomba 1: (440 V)(6.1 A)(0.82)(0.069 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q0.10/ 1167 kg Sebo Tratado

1000

Bomba 2: (440 V)(6.6 AX0.82)(0.055 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q0.08/1167 kg Sebo Tratado

1000

Bomba 3: (440 V)(5.7 A)(0.78)(0.128 hrs}(Q 0.63 / kWehrs) = Q0.16 / 1167 kg Sebo Tratado

»

1000
Vapor utilizado en proceso de Tratamiento:

(3,370 Ib/hr)(2.2 kg/Tb)(0.224)(0.04 gai Bunker/kg vapor)(Q 5.20) = Q 345.43

Aceite Blanqueado y Desodorizado (Se requieren 296 kg/hr).

>

Kg Costo
Aceite (Como materia prima)
296 296 Q1,151.44
Energia Eléctrica en proceso de Tratamiento (Se utilizan tres bombas en el Proceso, mientras no

se deba utilizar recirculaciones o reprocesos):

Bomba 1: (440 V(6.1 A)(0.82)(0.020 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q 0.03 / 296 kg Aceite Tratado
1000
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Bomba 2: (440 V(6.6 A)(0.82)(0.014 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q 0.02 / 296 kg Aceite Tratado
1000

Bomba 3: (440 V)(5.7 A)(0.78)(0.032 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q0.04 /296 kg Aceite Tratado
1000

»  Vapor utilizado en proceso de Tratamiento:

(3.370 Ib/hr)(2 2 kg/Ib)(0.056)(0.04 gal Binker/kg vapor)(Q 5.20) = Q 86.36

Soda Cdustica:

Kg Costo
> Soda Caustica al 50 %
423.07 +27.98 = 451.05 451 Q996.71
Salmuera
»  Sal (Como materia prima)
Kg Costo
(391)(0.2010) — (673.77)(0.1002)(0.99) = 11.72 12 Q7.44

#  Energia Eléctrica consumida en preparacién de salmuera
Bomba 1: (440 V)(6.0 A)(0.78)(0.031 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q 0.04/39] kg Salmuera
1000

Bomba 2: (440 V)(6.0 A)(0.78)(0.031 hrs)(Q 0.63 / kWehrs) = Q0.04 /391 kg Salmuera
1000

Agua
Como ya se discutié con anterioridad, el agua no constituye un costo variable para la empresa.

» Energia Eléctrica:

= Motor de bomba Transferencia y Recirculacién de Sebo de Tanque de Almacenamiento de Sebo Tratado,
(440 V)(1.65 A)tO.'JS)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 0.34

= Motor de bomba transferencia y recirculacién de aceite de tanque de almacenamiento de aceite tratado.
(#40 V)(1.65 AX0.75)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 0.34

= Motor de bomba transferencia y recirculacién de soda ciustica.
(440 V)(1.65 A)(0.75)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 0.34

= Motor de bomba transferencia y recirculacién de salmuera.

(#40 V)(2.3 A)(0.8)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q0.51
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Motor de bomba de alimentacién de mateiias primas al reactor (incluye agua y lejia final).
(3-25kW)(Q 0.63 / kWehrs) = Q 2.05

Motor de bomba tipo molino helicoidal previo al reactor saponificador,

(440 V)(25 A)(0.83)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 5.75

Motor de bomba de alimentacién de lejia final al enfriador A-402.

(440 V)(7.6 A)(0.94)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 1.98

Motor de bomba de alimentacién de salmuera, aguay lejia niger a torre de lavado.

(440 V)(2.0 A)(0.80)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 0.44

Motor de bomba de alimentacién de soda caustica y agua a mezclador de fitting A-404.
(440 V)(2.0 A)(0.80)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 0.44

Motor de bomba de extraccién de lejia final hacia tanque de almacenamiento de lejia final para

tratamiento de recuperacion de glicerina.
(440 V)(2.0 A)(0.80)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 0.44

Motor de bomba que transfiere mezcla jabon/lejia del reactor A-401 a enfriador A-402.

(440 V)(7.1 AX(0.79)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q1.56

Motor de bomba que transfiere mezcla jabén/lejia de enfriador A<402 a torre de lavado A-403.
(440 V)(7.8 A)(0.82)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = QL77

Motor de bomba que transfiere mezcla jabén/lejia de torre de lavado A—403 a reactor de fitting A-404.
{440 V)(7.1 A)(0:79)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 1.56

Motor de bomba que transfiere Neat Soap de centrifugas 1,2,3 y 4 a Pailas de almacenamiento.
(440 V)(11.8 A)(0.80)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 2.62

Motor del eje del mezclador en el Reactor A-401.

(440 V)(22.0 A)(0.80XQ 0.63 lkW-hrs)/ 1000=Q 4.88

Motor del eje del mezclador en el Enfriador A-402.

(440 V)(9.5 A)(0.78)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q 2.05

Motor del eje de platos rotatorios en columna de favado A-403.

(+.4 kW)(Q 0.63 / kWehrs) = Q277




= Motor del eje del mezclador en el mezclador de fitting A-404.
(440 V)(9.5 A)(0.78)(Q 0.63 / kWhrs)/1000 = Q 2.05
= Motor de centrifuga 1, 2, 3, 4.
4 x (440 V)(7.2 A)(0.80)(Q 0.63 / kWehrs)/1000 = Q6.39
» Vapor: -
(3,370 Ib/hr)(2.2 kg/1b)(0.17)(0.04 gal Bunker/kg vapor)(Q 5.20) = Q 262.16
» Mano de Obra:
En Ia planta de saponificacién, incluyendo en el 4rea de recepcion de materias primas, preparacién de

salmuera y tratamiento de grasas laboran cuatro personas.

(1 hr produccién)(4 h.)(Q 12.50/hrs.h) = Q 50.00

Costo de produccién de 2,285 kg/hr: Q 5,669.11 / hr

Costo de 1 kg de Neat Soap a este nivel de produccion:

Q5.669.11/hr = Q 2.48 / kg Neat Soap
2,285 kg/hr

Tabla No. 27. Costo de 1 kg de Neat Soap producidas en proceso de saponificacion continuo a distintos
niveles de produccién.

Nivel de Produccion de Neat Costo de un kilogramo de
Soap (kg/hr) Neat Soap
2,285 Q 2.48/ 1 kg Neat Soap
2,453 Q 2.50/ 1 kg Neat Soap
2,653 Q 2.48/ 1 kg Neat Soap
2,832 Q2.50/1kg Neat Soap
3,074 Q2.46/ 1 kg Neat Soap
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APENDICE L

CAMBIOS EN PLANTA PARA LOGRAR LA CAPACIDAD DESEADA




Figura No. 15. Molino de mezclado de materias pnmas para saponificacion.

Las muterias primas son impulsadas desde
un sistema de recirculacion hacia la tuberia
princxl que alimenta al reactor por medio
de diversas bombas.  Las cuatro tuberias,
de Icjia/agua, de soda cdustica, sebo y de
daceile convergen en una sola tuberia.  El
molino de mezclado succiona la materia
prima ¥ la unpulsa hasta la parte superior
del reactor saponificador.  Este molino,

ademas de impulsar la mezcla de materia

prima hacia ¢l reactor, funciona ademas
como un mezclador ¥y emulsificador de la mezcla de Jjabdn y materias primas que interactiian en la reaccién
quimica. La potencia de la bomba avuda a determinar un cierto reflujo en el reactor.

Este molino es en realidad una bomba de desplazamicnto positivo  Es una bomba helicoidal con engranajes
rotatorios. A continuacién se¢ muestra el cambio que sc debid hacer para poder alimentar al reactor

saponificador la materia prima necesaria para pader llegar a producir hasta 3.900 kg/hr de Neat Soap.

Antes: Después:
Potencia: 13.8 kW Potencia- 20,4 kW
Capacidad Max: 2,400 kg/hr H.O Capacidad Max: 3,380 kg/hr H.O

Figura No. 16 y 17. Vistas de 1a bateria de bombas para dosificar materia prima al reactor.
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Anteriormente s¢ tenia un motor de velocidad constante que impulsaba los cinco pistones de las bombas de

desplazamiento positivo. El motor permitia dar un mdximo de 60 golpes por minuto y la manera de variar los

flujos era tnicamente variando las carreras de los pistones. La capacidad permitia producir como maximo
2,300 kg/hr de Neat Soap.




La bateria de 5 bombas reciprocantes que se adquirio tiene las siguientes caracteristicas:

Potencia: 3.75 kW

RPM. Max: 95
Capacidad Maxima Bomba 1: 2830 L/hr Capacidad Maxima Bomba 3 648 L/hr
Capacidad Maxima Bowba 2: 1022 L/hr Capacidad Maxima Bomba 4: 648 L/hr

Capacidad Mdxima Bomba 5: 648 L/hr
Presidon maxima: 3 bar

Figura No. 18.

Esta es la bomba que alimenta parte de Ia lejia final que se extrac del fondo de la torre de lavado al enfriador
A-102. Al aumentar considerablemente la cantidad de Jabdn producido en el reactor A-401 (equivalente a un
nivel de 3,000 kg/hr) se tuvo que aumentar considerablemente, hasta en 75 %, 1a cantidad de lejia utilizada en
¢l primer lavado, que se lleva a cabo en el enfriador. La potencia de la bomba antigua no era el problema,
sino el caudal. La descripcion de la bomba que se adquirid se muestra a continuacion:

Bomba:

Rpm: 93

Presion de Trabajo: 3 bar

Capacidad Méxima: 4,782 L/hr H.0O

Motor cléctrico asincronico

Potencia: 4 kW

Rpm: 1704

factor de potencia: 0.94

Figura No. 19 (ay b) Dos vistas distintas de las cuatro tuberias para

transferencia de materias primas al reactor.
wer
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Ademis del cambio en las bombas de alimentacién y de 1a bomba helicoidal que mezcla e impulsa
los materiales al reactor se tuvo que cambiar las tuberias en el sistema de recirculacion v las tuberias que van
de las bombas de alimentacién de cinco cabezas al reactor saponificador. Unicamente se llevaron a cabo dos
cambios, se cambi6 el didmetro interno de las tuberias de sebo, aceite, soda cdustica y lejia ¥ se colocs un
enchaquetado alrededor de Ia tuberia del sebo. La tuberia de sebo se aumentd de un dimetro interno de 1%
de pulgada a 2 pulgadas (acero inoxidable 304) y se le colocd un enchaquetado de hierro negro (cubierto de
aislantes en el exterior) concéntrico a lo largo de toda la tuberfa, sumando un total de 0 95 m’. Con esta
superficie de intercambio de calor y al hacer circular vapor en la parte externa de los tubos concéntricos se
lograba llevar el sebo a una temperatura de 87 grados C°, una temperatura cercana a la temperatura de
saponificacién. La tuberia de aceite, soda cdustica y de lejia final se aumentaron de 1 pulgada a 1 % de
pulgada en todo el tramo va mencionado y se ulilizd de nuevo acero inoxidable 304. Los aumentos en los
didmetros internios de la tuberia permitieron cumplir una necesidad (mantenimiento por excesiva corrocion en
tuberias anteriores) y la posibilidad de poder dosificar un mayor caudal de materias primas sin aumentar
mucho la velocidad del fluido ¥ variar mucho la presién inferna de los fluidos al llegar al molino o bomba
helicoidal.

Figura No. 20. Intercambiadores de calor Figura No. 21. Centrifuga nueva.

concéntricos para tuberia de alimentacién de

licor de lavado y de licor de fitting.
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Anteriormente, se alimentaba agua caliente de proceso a la etapa de lavado de jabén en la columna
de lavado y en la etapa de ajuste o fitting. La temperatura a la que entraba el licor de lavado a la columna era
de 68'C. Al aumentar considerablemente la cantidad de neat soap producido y por ende los flujos masicos en
ia columna de lavado y en la etapa de ajuste o fitting, <e requiere mayor energia para calentar licores de
lavado (salmuera y agua) v el licor de fitting previo a sus ingresoso en dichas etapas. La extraccion de la
glicerina del jabon y su ajuste ocurren mejor en un rango de temperatura entre 75°C y90" C.®” Al entrar una
masa de agua a una temperatura mucho menor, hace que la temperatura de la mezcla de jabon v lejia baje
demasiado a un punto, en que la separacion de glicerol es pobre y se forma solidificacién de jabon y lo que se
conoce como graneamiento (fendémeno mencionado en la seccién de “Antecedentes™).

Las tuberias que salen de la bomba de salmuera ¥ de agua de proceso convergen en una sola, en
donde los fluidos se mezclan (licor de lavado) ¥y se transportan a la entrada en Ia parte superior de la columna
de lavado. Alrededor de esta tuberia de acero inoxidable 304 se colocd una tuberia concéntrica de hierro
negro a través de la cual se alimenta vapor, funcionando asi como un intercambiador de calor de tubos
concéntricos. La superficie de transferencia de calor es de 0.72 m’, y se logra elevar Ia temperatura del licor
de lavado de 32°C a una temperatura que generalmente se encuentra entre 72 y 82°C.

El mismo caso ocurre con Ia etapa de fitting. Se colocé un enchaquetado similar al que se hizo para
la tuberia de licor de lavado. Las tuberias que salen de la bomba de soda caistica y de agua COMVErgen en una
sola en donde al mezclarse ambas forman el licor de fitting El calor de disolucién del NaOH facilita elevar la
temperatura de este licor. La superficie de transferencia de calor que se instald es de 0.61 m’ y permite llevar
la temperatura del licor de lavado hasta 80°C. Se utiliza vapor que circula en la tuberia externa como fuente
de calor.

Ademis se instalaron dos centrifugas més para tener un total de 4 centrifugas. En estas centrifugas
se separa el resto de lejia que atn lleva el jabon (Iejia niger). La separacién por centrifugacion es posible
porque el Neat Soap y la lejia niger tienen gravedades especificas distintas v por que el Neat Soap tiene una
viscosidad mucho menor. Las carcasas son de acero Inoxidable y las centrifugas pueden girar a velocidades
variables entre 800 y 1300 rpm. El amperaje mdximo para los motores de las centrifugas es de 18 amperios
para un voltaje de ]jliea de 440 Voltios. En las prucbas se alimentan partes iguales del flujo que sale de la
ctapa de fitting a cada centrifuga. Con dos centrifugas se logra duplicar la capacidad de centrifugacion de
2,450 kg/hr de Neat Soap a 4,900 kg/hr de Neat Soap. Tres centrifugas hubicsen sido suficientes, sin
embargo se desea tener una cuarta sin utilizar como Centrifuga stand-by, rara poder hacer limpieza de equipo
sin parar 1a produccién. Las centrifugas utilizadas en los procesos de saponificacién continua deben limpiarse
una vez cada 4 a 7 dias, dependiendo de los niveles de electrolito y de la caliciad del jabdn.
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APENDICE M

CALCULO DE LA POTENCIA-DE BOMBA SUGERIDA PARA EL AUMENTO DEL FILTRADO DE
GRASAS EN LA PLANTA DE TRATAMIENTO DE GRASAS




Descripcién de los tramos de tuberia entre el tanque de desodorizado y el filtro prensa:

Vahula de compuerta

Tramo de tuberia (Longitud: 0.80 m)
Codo (45 grados)

Tramo de tuberia (Longitud: 9.25 m)
Codo (45 grados)

Tramo de tuberia (Longitud: 1.30 m)

Codo (90 grados) -

T (2 pulgadas de didmetro)

Bomba

Tramo de tuberia (Longijtud 1.76 m)
. Codo (90 grados)

. Tramo de tuberia (Longitud: 1.40 m)
. Codo (90 grados)

. Tramo de tuberia (Longitud: 0,85 m)
. Codo (45 grados)

. Tramo de tuberia (Longitud: 1.70 m)

17. Codo (45 grados)

. Tramo de tuberia (Longitud 1.30 m)
. Valvula de globo (Didmetro: 27)

. Tramo de tuberia (Longitud: 0.16 m)
. Codo (45 grados)

. Tramo de tuberia (Longitud: 0.32 m)
. Filtro Prensa

1437 ft

W,

17.30 ft
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Cilculo de la Potencia de 1a Bomba

Se desea que la planta de tratamiento de grasas trabaje como mdximo a un 90 % de su capacidad
insialada. Si se deben tratar 1592 kg/hr de sebo para soportar una produccidn dc 3,000 ke/hr de Neat Soap
entonces se ticne que:

X =1592 x 100 + 90 = 1769 ke/hr de Sebo.

Si se sabe que en un ciclo de produccién se deben triar cuatro lotes de sebo, siendo cada lote de sebo tratado
de 7,000 kg entonces:

Y =4(7,000) + 1769 = 15.83 horas/ciclo.

Es decir, cada ciclo de produccién de cuatro lotes de sebo y uno de aceite debe durar 15.83 horas,
Con este dato en cuenta y sumando los tiempos que duran todas las actividades y etapas del tratamiento de
grasas se puede construir la signiente ecuacién conociendo el tiempo total que dure el ciclo de produccién ¥
dejando como winica variable el tiempo de duracién del filtrado.

[20+11+90 428 +0.5+ 1 +8+47(x)] +4[20 + 11+ 90+ 31+ 0.5+ 1 + 7+ 51(x)] = 15.83 (60)
Al resolver la ecuacion para x se ticiie que: x = 0,60,

Entonces se encuentra que se desea recortar el tiempo de filtrado de 51 mimutos a 30.5 minutos. Por
lo tanto se desea aumentar el flujo mésico y por lo tanto la cantidad filtrada-

7.000kg U x 60=13,770 kg/hr Sebo
30.5 min

Al haber calculado el flujo masico que se desea se puede proceder a calcular la potencia de la bomba. Para
ello se calcula primero la caida de presién por los tramos longitudinales de tuberia.

Coeficicnte de rugosidad (g) = 0.003 ft (Para tuberia de acero inoxidable) {Table 5-7. Chemical Frgineers’
Handbook. Perry, R. 5}

Didmetro de tuberia (D) = 0.167 fi

e/D=0.01796

(13,77C kg/hr)(1 m’/880 kg) = 15.65 m*/r

(15.65 m*/hr)(1/3600) + (0.0508m)’/4 = 2.145 m/s = V

Nre =DVp = (0.0508 m)(2.145 n/s)(880 ke/m’) = 9568
m 0.01002 kg/ms

Por lo tanto el factor de fanning es {Fig 5-26. Chemical Engineers’ Handbook. Perry, R. 5% F=0012.

F=4/L V2 = 4(0.012)(24.57 fi)(7.037 fu/s)® = 5.44 filby
D 2g (0.167 fi)(2)(32.17 IbfUlbgs)

AP =Fp = (5.44ftlb)(54.94 1b/%) = 298.66 Ibyft

Luego se calculd la caida de presién POr accesorios.




Para ello se encontrg que:

Descripcion del Accesorio Coeficiente K {Table 5-19. Chemical Engineers' Handbook. Perry, R. 3
Codo 45 grados. sta. 0.35
Codo 90 graaos, sta. 0.45
Valvula de compuerta abierta, sta. 0.17

[3(0-43) +2(0.35) + (0.17))(7.037 fts)®> = 1.71 Ibdulb
2(32.17 Ibfulbs)

AP = (1.71 Ibft/Ib)(54.94 1b/ft’) = 9387 Ibgfi®
Aplicando la ecuacion de la conservacién de la energia en la forma de la ecuacién de Bernoulli:

2116.21 Ib¢ft* + 14.37 Ibdlb + nW, = 8354 17 Ib/ft* + 17.30 filb/lb + __ (7.04ft/s)° =+ 392 531by/ft
54.94 /1t 54.94 1o/t 2(32.17Ibft/Ibs™)  54.941b/f3

Al despejar nW,, y utilizando una bomba de eficiencia promedio de 60 % se ticne que:
W, = 20731 IbfU/Ib
Por lo tanto se requiere una bomba con potencia de:

& :
Potencia Bomba = W,m = 207.311bdt/Ib x 8.43 Ib/s =3.18 CV (2.37 kW)
550

Se debe escoger una bomba de 2.5 kW de potencia.
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