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Resumen

El objetivo principal de este trabajo fue el disefio y seleccidn de equipo del proceso para la sintesis
de propilen glicol a partir de la hidrogenacién de la glicerina con la ayuda de cromita de cobre como
catalitico. El disefio se llevo a cabo a una escala de planta piloto a condiciones de temperatura y

presion moderadas. (210°C y 2 bares).

El disefio propuesto se basa en un disefio continuo para operar con 2kg/h de glicerina durante
periodos de hasta mas de 24 horas. El disefio consiste en tres partes fundamentales: El tratamiento de la

glicerina cruda, reaccion de hidrogenacion catalizada y la separacion final de los productos.

El tratamiento de glicerina consiste en una separacién quimica por precipitacién de contaminantes
en un tanque, en el cual se almacenara la glicerina para el transporte hacia la reaccion de hidrogenacion.
En la parte de la hidrogenacion catalizada se cuenta con tres lineas de alimentacion principales: la del
hidrégeno, el nitrogeno y la glicerina. El nitrégeno se utiliza mantener inerte el sistema y libre de
oxigeno por seguridad. Para La alimentacion hacia el reactor se realizard por un arrastre de glicerina
con hidrogeno, este pasara a un reactor continuo de concha y tubo empacado donde se dara la
hidrogenacion catalizada. Este sistema cuenta con un sistema de aceite térmico auxiliar para mantener
las temperaturas de operacion controladas.

La separacion de los productos se lleva a cabo con la ayuda de un condensador para una separacién
de fases primarias. El hidrdgeno en la fase gaseosa seré recirculado y la fase liquida sera destilada para

obtener propilen glicol al 96%. Para esto se utilizard una columna de destilacién de 17 platos.

Con el disefio propuesto se espera tener un rendimiento global del proceso de 82% de propilen
glicol respecto a la glicerina alimentada. El costo aproximado de equipo es de Q 363,069.00, con un
costo de produccion de Q7.84 por kilogramo de propilen glicol siendo los costos energéticos los mas

representativos.



Abstract

The main objective of this study was to design a process for the synthesis of propylene glycol
by the hydrogenation of glycerol with the aid of copper chromite as a catalyst.
The design was carried out at a pilot plant scale at moderate conditions of temperature and pressure.

The proposed design is based on a continuous design that operates with 2kg/h of glycerol during
over periods up to 24 hours. The design consists of three main parts: The treatment of crude glycerin, a

catalyzed reaction of hydrogenation and the final separation of products.

The treatment of glycerin is made by chemical precipitation of pollutants in a tank in which the
glycerin is stored for the future transportation tothe hydrogenation reactor. In the catalyzed
hydrogenation are three main lines, the hydrogen, the nitrogen and the glycerin line. Nitrogen is used to
maintain inert and oxygen-free the system for safety. To feed the reactor at the conditions of the
reaction was proposed an evaporation system with circulation of hydrogen through liquid glycerol to
carry the necessary amount of glycerol vapor. The proposed reactor was a continuous shell and tube
packed bed reactor. This system has an auxiliary heat transfer oil system to maintain controlled the

operating temperature.

The separation of the products is made with the help of a condenser for the separation
of the primary phases. The hydrogen in the gas phase is recirculated and the liquid phase is
distilled to obtain propylene glycol at 96% of purity. For this process, was proposed a distillation

column of 17 stages.

With the proposed design is expected to have an overall process yield of 82% of propylene glycol
from glycerol fed. The approximate cost of equipment is Q 363,069.00, with a production cost of Q7.84

per kilogram of propylene glycol being the energy costs the most representative.



. Introduccion

La produccion de biodiesel surgié de la necesidad de buscar energias renovables inmediatas, ya que el
mercado de combustibles a nivel mundial se encuentra con una gran demanda. EIl proceso de produccion de
biodiesel consiste en la transesterificacion de un aceite para formar aceites de cadenas largas. Actualmente
el biodiesel se produce de aceite tanto vegetal como animal. Algunos ejemplos de materia prima son:
Aceite de palma, aceite de algas marinas, aceite de jatropha, entre otros. En el proceso de
transesterificacion del aceite se produce un subproducto que hoy en dia es la fuente de problemas mas

grande en la industria de biodiesel, la glicerina.

El mercado de la glicerina hoy en dia es un mercado saturado y poco atractivo. Por esta razén la
glicerina generalmente se desecha en estos procesos. El costo del diesel comln es significativamente mas
bajo que el del biodiesel, esto hace que el mercado del biodiesel sea mucho mas pequefio que el de
combustibles fdsiles. Para aumentar la rentabilidad de industrias como esta es necesario aprovechar
todas las herramientas y oportunidades que la tecnologia ofrece. La glicerina ha sido objeto de estudio para
aumentar la rentabilidad de esta industria, pues se necesita una tecnologia barata y accesible que agregue
valor a la industria transformando la glicerina en otro producto con un mejor mercado. La hidrogenacion
selectiva ha sido considerada para la produccion de sustancias con mas valor como isopropanol,

etilenglicol, propilen glicol, entre otros.

Por otra parte el mercado de propilen glicol ha aumentado la demanda y los precios a una razon
significativa en los ultimos afios. Estos hechos hacen que el mercado de propilen glicol sea bastante
atractivo. Esta es la razon por la cual se han realizado esfuerzos por encontrar procesos con tecnologias
baratas que ayuden a aumentar la selectividad en la produccion de propilen glicol a partir de glicerina. Por
lo tanto el disefio de un proceso de produccion de propilen glicol a partir de glicerina, como subproducto de
la produccién de biodiesel, a presién y temperatura moderada seria una herramienta muy Util para
determinar costos y la viabilidad para ser tomado en la industria de biodiesel como un proceso que agregue

rentabilidad a la misma.



Il. Antecedentes

A. La glicerina como subproducto de la produccion de biodiesel

En las dltimas décadas los aceites de origen vegetal especificamente han adquirido una gran importancia
en el campo de los combustibles alternativos ya que mediante un proceso de transesterificacion se pueden
transformar en biodiesel (Suppes et. al., 2004), (Chiu, 2005) y (Suppes et. al., 2002). La produccion
mundial actual de biodiesel se aproxima a un billén de galones al afio. El biodiesel es un combustible
alternativo y renovable que reduce las emisiones de particulas e hidrocarburos. Por cada nueve kilogramos
de biodiesel producidos aproximadamente un kilogramo de glicerina cruda es formado como subproducto; y
hoy en dia las plantas de produccion de biodiesel se encuentran en la necesidad de encontrar métodos para

incrementar los ingresos a partir de esta glicerina.

La produccion de biodiesel en Estados Unidos tiene un objetivo de 400 millones de galones para el afio
2012. Sin embargo el mayor problema en su comercializacién es su alto costo comparado con el diesel. El
costo de produccién de biodiesel estd entre S0.65 — S1.50 por galon (Higgins Jenna. 2002). A esta
capacidad 3.5 millones de galones de glicerina cruda son producidos cada afio. Esta glicerina puede ser
purificada mediante varios métodos incluyendo destilacion al vacio para la produccion de glicerina en grado
USP. Sin embargo, refinar la glicerina cruda que contiene residuos de cataliticos, agua e impurezas
organicas es demasiado complejo y costoso de manipular para pequefios productores. Como consecuencia el
50% de la glicerina cruda total que es generada como subproducto se desecha y el resto es vendido a un
precio minimo. Otro problema que resulta de refinar esta glicerina cruda es que el mercado de glicerina no
puede absorber esta cantidad. En 1998, la glicerina refinada era abundante y su produccion decayd. Pero al
final del 1999 y principios del 2000, el mercado de glicerina se volvid fuerte de nuevo. Hoy en dia con tanta
glicerina disponible en el mercado mundial, los precios han decaido significativamente. Los precios en el
mercado de la glicerina continuaran decayendo con un mercado sobresaturado debido a la industria del
biodiesel.

Hoy en dia, las plantas de produccion de biodiesel se encuentran en la necesidad de realizar métodos
para aumentar sus ingresos a partir del glicerol. Si la glicerina cruda se pudiera convertir a propilen glicol,
esta tecnologia podria utilizarse en las plantas de produccién de biodiesel para aumentar la rentabilidad. La

tecnologia Optima seria convertir la glicerina cruda a temperaturas y presiones moderadas.
B. Situacion del propilen glicol
El propilen glicol, por ejemplo 1,2 propanodiol, es un diol de tres carbonos con un centro esteriogénico

en el &tomo de carbono central. EI propilen glicol es un producto quimico importante, con una produccién

2
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anual de mas de mil millones de libras en los Estados Unidos y se vende alrededor de $0.81 por libra, con
un crecimiento del 4% en el tamafio del mercado anual. La ruta comercial para producir propilen glicol es a
partir de la hidratacién del 6xido de propileno derivado del propileno. Algunos usos tipicos del propilen
glicol son: en las resinas de poliéster insaturado, liquidos funcionales (anticongelante, transferencia de
calor, etc.), productos farmacéuticos, alimentos, cosméticos, detergentes liquidos, humectantes de tabaco,

sabores y fragancias, cuidado personal, las pinturas y la alimentacion animal.

Existen varias rutas para la produccion de propilen glicol a partir de materias primas renovables. La ruta
mas comun es la hidrogenacion de azlcares o de alcoholes de azlcar a altas temperaturas y presiones en la
presencia de un catalizador metalico que produce propilen glicol y otros polioles de cadena corta. A pesar
de varios esfuerzos de investigacion, esta reaccion potencialmente importante se limita a una produccion a
escala de laboratorio a causa de los inconvenientes de las tecnologias existentes. Un inconveniente es el uso
de altas temperaturas y presiones que requieren costosos equipos de alta presidn, lo que aumenta el costo de
capital del proceso. Presiones de hidrdgeno tipico en cualquier lugar entre 1450 y 4700 psi y temperaturas
en el rango 200-350°C, se estan utilizando para esta reaccién. Un inconveniente adicional es el uso de
soluciones diluidas de glicerol para esta reaccion. Normalmente, 10-30% en peso de Glicerol. Sin embargo,
no se ha informado mucho sobre el efecto positivo de la utilizacion de soluciones de glicerol diluido en
lugar de 100% de glicerol. Un Gltimo inconveniente es la baja selectividad hacia propilen glicol. La mayoria
de los informes de la literatura de alta selectividad hacia el glicol de etileno y otros subproductos como el
acido lactico, acetol, acroleina, y productos de degradacién como propanol, metanol, diéxido de carbono,

metano, etc.

Sin embargo esfuerzos mas recientes han logrado selectividades hasta mas del 90% hacia el propilen
glicol pero utilizando presiones y temperaturas bajas y operando de forma continua en reactores empacados.
Este tipo de investigaciones sugieren continuar con la experimentacion para tener un panorama mas amplio

sobre la reaccion a condiciones moderadas.

C. Sintesis de propilen glicol a partir de glicerina a presiones y

temperaturas moderadas.

La sintesis de propilen glicol y etilen glicol a partir de glicerina ha surgido como una necesidad de la
industria productora de biodiesel para aumentar la rentabilidad de la planta. La glicerina es el principal
subproducto de dicha produccion. Si se puede sintetizar propilen glicol a un bajo costo a partir de la

glicerina resultante el impacto econémico en la industria seria significativo.

Esta reaccion ha sido estudiada desde hace varias décadas pero su aplicacion se ha limitado a escala

laboratorio debido a las condiciones de presion y temperatura altas que limitan a los equipos a una escala
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mayor. La siguiente figura resume la reaccion global de la conversidn de glicerol en propilen glicol y etilen

glicol mediante hidrogenacidn en presencia de un catalitico metalico. (Dasari et. al., 2005:226)

Figura 1. Reaccién global de la conversion de glicerol a propilen glicol

OH OH
| (1,2 Propanediol) + H0

/,, CH,-CH-CH,
OH OH ?H OH OH
"y *H, — | | (1,3 Propanediol) + H 0
CHyCH-CH, CH,-CH,-CH,

Glycerol \ OH OH
CH,OH

[ (Ethylene Glycol) +
CH,-CH,

La patente de Césale y Gomez (Césale y Gomez, 1993) y (Césale y Gomez, 1994) describe un método
para la hidrogenacion de glicerol utilizando cobre y zinc como catalitico. También describe un método
utilizando sulfuro de rutenio como catalitico a presiones de 2175psi y temperaturas entre 240-270°C. La
patente de Ludwing y Manfred (Ludwing, Manfred. 1997) describe un método para la produccion de
propilen glicoles usando catalitico que contiene cobalto, cobre, manganeso, molibdeno y un poliacido
inorganico obteniendo un rendimiento de 95% de propilen glicol utilizando presiones de 3625psi y
temperaturas de 250°C. La patente de Tessie (Tessie, 1987) describe un método de produccion de propilen
glicoles con catalisis homogénea con tungsteno y mentales de transicién pertenecientes al Grupo VIH
utilizando presiones de 4600psi y temperaturas de 200°C. La patente de Haas describe un proceso
simultaneo de produccion de propilen glicoles a partir de glicerol y azucares (Haas, 1995) y (Cameron D.C.,
Clooney C.L., 1986).

Como se puede observar las condiciones de operacion son sumamente altas por lo que replicar un
procedimiento a una escala mayor representaria costos muy altos. EI problema principal a resolver en esta
sintesis es la selectividad sobre el propilen glicol, ya que la mayoria de literatura reporta una alta
selectividad alta para etilen glicol, &cido lactico, acetol, acroleina, y otros productos mas degradados como

propanol, metanol, didxido de carbono, metano, etc.

Dasari et. al. realiz6 estudios para mejorar la selectividad del propilen glicol a temperaturas y presiones
moderadas mediante catalisis metalica, asimismo validé el mecanismo de reaccién propuesto en su

investigacion que se muestra en la Figura 2. (Dasari et. al., 2005:228)



Figura2.  Mecanismo propuesto por Dasari et. al. para la sintesis de propilen glicol a partir de
glicerina. (Dasari et. al., 2005:228)
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En investigaciones hechas por Montassier se propuso otro mecanismo para la produccion de propilen

glicol a partir de glicerina a partir de una catalisis metalica. EI mecanismo se muestra en la siguiente figura.

Figura 3. Mecanismo de reaccion para la conversién de la glicerina a propilen glicol propuesto por
(Montassier et. al., 1988)
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Los pardmetros que se aconsejan a continuacion como la catalisis, la temperatura de reduccidn, cantidad

de catalitico, contenido inicial de agua, etc. Fueron tomados de (Dasari et. al. 2005:228)

1. Catalisis recomendada. Las practicas tradicionales de hidrogenacién de grupos carbonilos para
formar alcoholes junto con las practicas comunes de la hidrogenacion de grupos esteres en grasas y aceites
indican que los grupos alcoholes son muy estables y no reaccion facilmente a una hidrogenacion en
condiciones normales. Ademas, los alcoholes son conocidos como excelentes solventes para la
hidrogenacion, lo que implica que se resisten mucho a esta reaccion. Otro problema es que la hidrogenacion
catalizada convencional con niquel, rutenio, y paladio no son muy efectivas para la hidrogenacion de
glicerina. El cobre es un catalitico es potencialmente un buen catalitico para esta hidrogenacién. Se sabe
debido a que tiene una actividad de muy pobre de hidratacion frente al enlace C-C y una catélisis eficiente
frente al enlace C-O para la deshidratacién (Montassier, 1988) y (Runberg, 1985). Segin Dasari et. al. la

cromita de cobre es un catalitico muy conveniente ya que logra un porcentaje de conversion de 54.8% con
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una selectividad de 85%. En la siguiente tabla se muestran la conversion, rendimiento y selectividad de
varios cataliticos metalicos. Las reacciones fueron realizadas con una solucidn de glicerina al 80% a una
temperatura de 200°C y 200psi de hidrégeno por 24 horas. (Dasari et. al., 2005:227)

Tabla 1. Resultados segun catalitico

Proveedor Descripcion | % Conversion | % Rendimiento | % Selectividad
Johnson Matthey 5% Ru/C 43.7 175 40
Johnson Matthey | 5% Ru/alimina 231 138 59.7

Degussa 5% Pd/C 5 3.6 72
Degussa 5% Pt/C 34.6 28,6 82.7
PMC Chemicals 10% Pd/C 8.9 4.3 48.3
PMC Chemicals 20% Pd/C 11.2 6.4 571
Grace Davision Raneynickel 495 26.1 52.7
Grace Davision Raney cobre 48.9 33.8 69.1

Sud- Chemie Cobre 53 211 39.8

Sud-Chemie | Cromita de cobre 54.8 46.6 85
Johnson Matthey Ni/C 39.8 27.3 68.6

Alfa-Aesar Ni/sil ica-alimina 451 291 64.5

2. Efecto de la temperatura en la reduccion previa del catalitico. Para un mejor
funcionamiento de la cromita de cobre obtenida en forma de éxido se reduce total o parcialmente para
aumentar su actividad. El estudio realizado por Dasari et. al. muestra pruebas para la reduccion previa del
catalitico a diferentes temperaturas para incrementar la actividad en la superficie. Los resultados obtenidos

se muestran en la siguiente figura. (Dasari et. al., 2005:229)

Figura 4. Efecto de la temperatura en la reduccion previa del catalitico para la formacion de propilen glicol
a partir de glicerina.
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Todas las reacciones se trabajaron con una solucién de 80% de glicerina a 200°C y 200psi. (Dasari et.
al., 2005:229)

3. Efecto en la cantidad del catalitico. En la misma investigacion de Dasari et. al. la cantidad del

catalitico utilizado, cromita de cobre, tiene un efecto directo en los resultados de la sintesis. La actividad del



catalitico se pierde antes de que la reaccion se complete. El catalitico se puede regenerar lavandolo con
solventes polares y reduciéndolo en un corriente de hidrégeno en algunos casos se debe reemplazar con
catalitico intacto. Para reducir los costos del reemplazo del catalitico, se determiné una cantidad viable para

su utilizacion. En la siguiente tabla se muestran los resultados obtenidos por Dasari et. al.

Tabla 2. Efecto de la cantidad de catalitico en la formacion de propilen glicol a partir de glicerina.

% peso de catalitico |% Conversién|%Rendimiento |%Selectividad
1 28.3 179 63.3
2.5 335 26.2 78.2
5 54.8 46.6 85.0
10 58 45 77.6
15 70.1 452 64.5
20 785 48.7 62.0

Todas las reacciones fueron realizadas a 200°C y 200psi de hidrégeno durante 24h. (Dasari et. al.,
2005:230)

4. Efecto de la temperatura de reaccion. Continuando con las investigaciones de Dasari la

temperatura tiene un efecto significativo en el rendimiento del propilen glicol en la reaccion. En dicha
investigacion se probaron varias temperaturas para observar el efecto. A continuacion se muestra una tabla
con los resultados. (Dasari et. al., 2005:229)

Tabla 3. Efecto de la temperatura de reaccién en la formacion de propilen glicol a partir de glicerina.

Temperatura | o Conversion | % Rendimiento | % Selectividad
150 7.2 2.3 31.9
180 28 9.8 35.1
200 54.8 46.6 85
230 72 35.1 48.7
260 87 1.7 8.8

Todas las reacciones fueron realizadas a 200°C y 200psi de hidrégeno durante 24h. (Dasari et. al.,
2005:230)

5. Efecto de la presion de hidrdgeno. Dasari et. al. trabajé también para encontrar las presiones
Optimas de hidrégeno para lograr un rendimiento alto. Las reacciones fueron realizadas entre 50 y 500psi a
una temperatura constante de 200°C para determinar el efecto en la reaccion global. La siguiente tabla

muestra los resultados. (Dasari et. al., 2005:230)



Tabla4.  Efecto de la presion en la formacidn de propilen glicol a partir de glicerina.
Presion (PSI) | 9% Conversion | % Rendimiento % Selectividad
50 25 9.1 36.4
100 37 15.7 42.4
150 44 22.3 50.7
200 54.8 46.6 85
300 65.3 58.5 89.6

Todas las reacciones fueron realizadas a 200°C y 200psi de hidrégeno durante 24h. (Dasari et. al.,
2005:230)

6. Efecto del contenido inicial de agua. Debido a que el agua es generada en esta reaccion es
preferible eliminar toda el agua posible en la mezcla inicial para lograr un equilibrio hacia los productos. La
literatura ha utilizado esta reaccion con un contenido inicial de agua alto entre 70 y 80% de agua inicial, el
problema de tener mucha cantidad inicial de agua al inicio es el incremento del tamafio del reactor, y el
inconveniente de tener la glicerina en un grado de pureza alto es el costo energético para la destilacién. En las
investigaciones de Dasari et al se hicieron corridas con distintos contenidos iniciales de agua en la mezcla de

la glicerina. En la siguiente tabla se muestran los resultados. (Dasari et. al., 2005:230)

Tabla5. Efecto del contenido inicial de agua en la formacion de propilen glicol a partir de glicerina.
% Agua (peso) | % Conversién | % Rendimiento % Selectividad
80 335 21.7 64.8
40 48 285 59.4
20 54.8 46.6 85
10 58.8 472 80.3
0 69.1 49.7 71.9

Todas las reacciones fueron realizadas a 200°C y 200psi de hidrégeno durante 24h. (Dasari et. al.,
2005:230)

D. Ingenieria de reacciones

Desde el inicio de la historia los procesos quimicos eran utilizados para preparar comida, fermentar
granos, preparacion de bebidas, refinacion de material para fabricar herramientas y armas. Nuestros ancestros
utilizaban en su mayoria procesos tipo batch, porque la gran escala no era de importancia cuando se hacia

para provecho personal. (Schmidt, 1998:4)

Hasta la era industrial el humano necesité fabricar productos en grandes cantidades. Fue hasta el siglo
veinte que los procesos continuos fueron utilizados a gran escala. Las primeras consideraciones practicas de

estos reactores fueron originadas en Inglaterra y Alemania, donde los las primeras plantas a gran escala fueron



construidas y operadas. Sin embargo éstas fueron fabricadas a prueba y error lo que hoy en dia es inaceptable.
(Schmidt, 1998:4)

La consideracion para reactores quimicos a gran escala inicié entre 1930-1940 en Alemania, Holanda e
Inglaterra. Sin embargo fue hasta los finales de los 50 que se consideraron los reactores quimicos para usos

industriales especificos. (Schmidt, 1998:4)

Hoy en dia muchas compafiias a nivel mundial han acelerado la tecnificacion y la mejora de procesos. Por
ejemplo las industrias petroleras. Hoy en dia la necesidad de disefiar procesos muy y reactores muy acertados
ha llevado a los ingenieros quimicos a desarrollar habilidades de disefio muy complejas. Las asunciones
realizadas en reactores, como procesos isotérmicos, ya no son aceptables debido a que el grado de precision
requerido hoy en dia es muy alto. Por otra parte el disefio de reactores es extremadamente complejo con
multiples reacciones, multiples fases, flujos y transferencias de masa y calor muy complejas. El analisis de
reactores quimicos involucra esencialmente todo el material del curriculo de un ingeniero quimico. (Schmidt,
1998:7)

E. Reactores quimicos

Los reactores quimicos son el corazén de cualquier proceso quimico. Los procesos quimicos transforman
quimicos sin valor a sustancias con valor, y los ingenieros quimicos son las (nicas personas técnicamente
entrenadas para entender y manipular estos procesos. Mientras las unidades de separacién son los
componentes mas grandes en un proceso quimico, su propoésito es purificar una materia prima antes de entrar
al reactor y purificar productos después que salen del mismo. A continuacién se muestra un diagrama general

de un proceso quimico. (Schmidt, 1998:3)

Figura5. Diagrama general de un proceso quimico

Materia || Proceso de | __,| Proceso |_,| Proceso de | =| Productos

Prima separacién quimico separacién | — | Subpreductos

La materia quimica de otro proceso quimico generalmente pasa por un proceso de purificacion hasta llegar
a su composicién deseada para ingresar al reactor. Después de abandonar el reactor, los reactivos sin
conversion, los solventes y algunos subproductos deben de ser separados del producto deseado antes de

venderlos o usarlos en otro proceso. (Schmidt, 1998:3)

El equipo principal en cualquier proceso es el reactor quimico; si éste puede manejar materia prima impura
0 bien produce impurezas en el producto insignificantes, el ahorro en el proceso puede ser mayor si

simplemente construimos unidades de separacion mejores. En los procesos quimicos tipicos el capital y los
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costos de operacidn del reactor son entre el 10 y 25% del total, y los costos de las unidades de separacion
tienen mayor influencia en el costo del proceso. Por lo tanto, el desempefio del reactor controla totalmente los
costos y los modos de operacion de las costosas unidades de separacién, entonces el reactor quimico controla
la economia de la mayoria de los procesos. Mejoras en el reactor normalmente tienen impactos enormes en las

corrientes de separacion de materia prima y productos. (Schmidt, 1998:3)

El disefio de reactores es la vanguardia en tecnologias quimicas nuevas. Los mayores retos en la ingenieria
quimica incluyen:

1. Busqueda de procesos alternativos para reemplazar otros antiguos,

2. Encontrar rutas para la fabricacién de un producto a partir de materias primas diferentes, 6

3. Reducir o eliminar subproductos problematicos.

Las regulaciones ambientales continuamente crean demandas a procesos quimicos alternos. Por ejemplo,
nos enfrentamos a una urgente reduccion de cloro en los procesos quimicos. Algunos procesos (propileno a
oxido de propileno por ejemplo) cominmente produce mucha cantidad de sales (conteniendo cantidades
considerables de agua e impurezas organicas). Los limites de emision de aire y agua cada vez se ponen mas
rigidos lo cual crea desafios para desarrollar tecnologias mas eficientes y a la vez ambientalmente limpias.
(Schmidt, 1998:4)



I1l. Justificacién

Actualmente, a nivel mundial la produccidon de biodiesel ha aumentado drasticamente debido a la
demanda de combustibles alternativos. La produccion de biodiesel tiene un gran impacto ambiental debido
a que su produccion es bastante sostenible. Sin embargo esta produccion tiene un subproducto que
actualmente es bastante problematico, la glicerina. Por cada 9kg de biodiesel producido se forma
aproximadamente 1kg de glicerina, la cual generalmente se desecha y solo alguna se purifica para su venta.
El motivo por el cual no se purifica toda la glicerina es por su alto costo energético y ademas el mercado
mundial se encuentra saturado. EIl reto actual es adquirir métodos alternativos y de bajo costo para

convertir la glicerina en otro producto con mas valor en el mercado.

La produccion de propilen glicol a partir de glicerina por hidrogenacidn catalizada ha sido considerada
debido a la demanda creciente de propilen glicol en el mercado mundial. Sin embargo la literatura reporta
Gnicamente intentos a nivel de laboratorio debido a las altas presiones y temperaturas usadas, lo que hace
poco rentable una produccién a gran escala. Investigaciones mas recientes han realizado esta sintesis a
presiones y temperaturas moderadas, con el objetivo de aumentar la selectividad en la hidrogenacién hacia
el propilen glicol. Ademés la Universidad del Valle de Guatemala a través del CONCYT esta realizando
esfuerzos para sintetizar propilen y etilen glicol a partir de glicerina, por lo tanto un disefio del proceso
quimico con la seleccion del equipo adecuado para replicarlo a una escala mayor seria de gran utilidad para

determinar viabilidades en la industria de biodiesel.
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V. Objetivos

A. General

o Disefiar y seleccionar equipo del proceso de produccién de propilen glicol a partir de glicerina, como

subproducto de la produccion de biodiesel, a presion y temperatura moderada.

B. Objetivos especificos

Disefiar y seleccionar el equipo para el proceso de pretratamiento de la glicerina.

Disefiar y seleccionar el equipo para el proceso de separacion de los productos a la salida del

reactor.

Disefiar y seleccionar el reactor para la hidrogenacion catalizada de la glicerina.

Disefio y seleccidn de equipo para alimentacién de hidrégeno y nitrégeno.

Seleccionar material de tuberias y accesorios auxiliares para el disefio de las distintas lineas de

alimentacion y salidas en el proceso.

Calcular los costos de equipo y operacion del proceso.

12



V. Problema a resolver

El disefio de procesos quimicos es un problema que concierne especificamente a un ingeniero quimico.
Para el disefio de procesos quimicos se requiere de herramientas como disefio de reactores, control de
procesos, economia, disefio de equipo, seleccion de material, etc. Todas estas habilidades técnicas son
adquiridas especificamente en el curriculo de un ingeniero quimico. El objetivo principal de un proceso

quimico es agregarle valor a la materia por medio de su transformacion a una con mas valor.

La industria de biodiesel es un proceso quimico que genera como subproducto la glicerina, la cual no
tiene un valor significativo ni una demanda atractiva en el mercado. Convertir la glicerina en un producto
con mas valor haria la industria de biodiesel mas rentable. Estudios anteriores proponen una produccion de
propilen glicol a partir de glicerina por hidrogenacion catalizada ya que es un producto que ha presentado
una demanda creciente en los Ultimos afios y por lo tanto un mejor precio en el mercado mundial. Sin
embargo la produccién de propilen glicol por hidrogenacion catalizada de la glicerina con un rendimiento
alto requiere presiones excesivamente altas por lo que Unicamente se ha llevado a pequefia escala en
laboratorios con equipo sofisticado. Investigaciones mas recientes han realizado sintesis a temperaturas y
presiones moderadas logrando selectividades y rendimientos aceptables, estas condiciones son maés
accesibles para una produccion a mediana y gran escala. La realizacion de este trabajo ayudaria a
determinar las necesidades técnicas que requiere llevar este proceso a una escala mayor que la de
laboratorio, por lo tanto seria una herramienta muy Util para determinar costos y la viabilidad para ser

tornado en la industria de biodiesel como un proceso que agregue rentabilidad a la misma.
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VI. Metodologia

La elaboracion del trabajo se va a realizar con una metodologia por fases, las cuales son sucesivos y
dependen una de otra. A continuacidn se muestra una tabla con las fases requeridas.

Tabla6.  Fases de la elaboracidn del trabajo

Namero de fase Descripcion

1 Disefio del protocolo

Adquisicion de datos experimentales a partir de investigaciones recientes como la de
Dasari (Dasari et. al., 2005), y los resultados obtenidos en el proyecto del Fondo para el
2 Desarrollo Cientifico y Tecnologico (FODECYT) 029-2009 llevado a cabo por la
Universidad del Valle de Guatemala para la produccion de propilen glicol y etilen

glicol a partir de glicerina.

Disefio y seleccidn del reactor quimico. Esta fase sera la que llevard mas tiempo debido
3 a que el disefio del reactor controlara totalmente el disefio y costo de todos los equipos

auxiliares y todo el proceso estara delimitado por el mismo.

4 Disefio y seleccion de equipo para alimentacion de hidrédgeno y nitrogeno.

5 Disefio y seleccion de equipo para el pretratamiento de la glicerina.

Disefio y seleccion de equipo para la separacion de los productos a la salida del

6
reactor.
Disefio y seleccion de tuberia y accesorios (valvulas, mandmetros, termémetros,
7 trampas de vapor, etc.) para el disefio de las distintas lineas de alimentacién y salida
en el proceso
8 Determinar los costos de equipo y operacion del proceso.
9 Elaboracion del documento final.
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VIl. Cronograma

El trabajo de las diferentes fases estara divido en cinco meses. A continuacidn se muestra una tabla que

describe el cronograma.

Tabla 7. Cronograma de fases

Junio Julio Agosto Septiembre Octubre

213|4|5]1]2|3|4|5]|1[2[3[4]|5]1]2|3|4|5

O |0 |IN | |0 [w|N

15
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VIIl. Resultados

Figura 6. Diagrama de flujo para las lineas del proceso
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Tabla 8. Especificaciones de las corrientes de Figura 6.

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14
Temperatura (K) 298.15 | 298.15 | 298.15 | 298.15 | 298.15 | 298.15 | 483.15 | 483.15 | 483.15 | 483.15 | 483.15 | 483.15 | 298.15 | 298.15
Presion (Bar) 1.00 1.00 1.00 1.00 1.20 1.20 2 2 2 2 1.9 1.9 1.5 1.5
Fraccion de vapor 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 1 1 1 1 1 1 0 0
Entalpia MJ/h -16.66 | -1.55 | -0.06 | -15.88 | -15.88 | -15.88 | 2.86 2.86 | -10.45 | -10.45 | -12.45 | -12.45 | -17.31 | -17.31
Flujo kg/h 2.16 0.07 0.13 2.10 2.10 2.10 1.07 1.07 3.17 3.17 3.17 3.17 2.04 2.04
HAP (p/p) 0.000 | 0.000 | 1.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Acido fosférico (p/p) 0.023 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Hidroxido de calcio (p/p) 0.000 | 1.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Trifosfato de sodio (p/p) 0.005 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Cromita de cobre (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Glicerina (p/p) 0.926 | 0.000 | 0.000 | 0.952 | 0.952 | 0.952 | 0.000 | 0.000 | 0.631 | 0.631 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Agua (p/p) 0.046 | 0.000 | 0.000 | 0.048 | 0.048 | 0.048 | 0.000 | 0.000 | 0.032 | 0.032 | 0.163 | 0.163 | 0.208 | 0.208
Acetol (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.047 | 0.047 | 0.071 | 0.071
Propilen glicol (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.437 | 0.437 | 0.680 | 0.680
Etilen glicol (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.017 | 0.017 | 0.026 | 0.026
Propanol (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.012 | 0.012 | 0.014 | 0.014
Hidrogeno (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 1.000 | 1.000 | 0.337 | 0.337 | 0.323 | 0.323 | 0.000 | 0.000
Nitrégeno (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Aceite térmico (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Tuberia
Diametro N/A N/A N/A 1/4" 1/4" /4" /2" 12" /2" /2" 12" 12" 1/4" 1/4"
Cédula N/A N/A N/A 40 40 40 40 40 40 40 40 40 40 41
Material N/A N/A N/A | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX
Observaciones N/A N/A N/A - - A A A A

HAP = Cas(P0,);0H (Hydroxyapatite)

p/p = porcentaje peso-peso respecto al flujo kg/h

N/A = no aplica ya que serd introducido manualmente

A = Aislamiento
INOX = Acero inoxidable

1 Bar = 14.5 psi; T(K) = T(°C) + 273.15

LT



Tabla 9. Especificaciones de las corrientes de Figura 6 (Continuacion)

15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28
Temperatura (K) 298.15 | 298.15 | 446.01 | 356.41 | 298.15 | 298.15 | 483.15 | 298.151 | 298.151 | 298.151 | 339.206 | 339.206 | 483.150 | 488.150
Presion (Bar) 1.5 1.5 0.62 0.6 2 2 2 1.5 1.5 1.35 3 3 1 1
Fraccion de vapor 0 0 0 0 1 1 1 1 1 1 1 1 0 0
Entalpia MJ/h -17.31 | -17.31| -890 | -6.51 | 0.00 | 0.00 | 0.72 -1.32 0.00 0.00 0.60 0.60 9.13 11.21
Flujo kg/h 204 | 204 | 143 | 0.61 | 3.75 | 375 | 3.75 1.13 1.02 0.94 1.02 1.02 | 205.50 | 205.50
HAP (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Acido fosforico (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Hidroxido de calcio (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Trifosfato de sodio (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Cromita de cobre (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Glicerina (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Agua (p/p) 0.208 | 0.208 | 0.000 | 0.696 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.082 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Acetol (p/p) 0.071 | 0.071 | 0.001 | 0.234 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.004 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Propilen glicol (p/p) 0.680 | 0.680 | 0.962 | 0.023 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.001 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Etilen glicol (p/p) 0.026 | 0.026 | 0.037 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Propanol (p/p) 0.014 | 0.014 | 0.000 | 0.047 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.008 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Hidrégeno (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.905 | 1.000 | 1.000 | 1.000 | 1.000 | 0.000 | 0.000
Nitrégeno (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 1.000 | 1.000 | 1.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
Aceite térmico (p/p) 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 1.000 | 1.000
Tuberia
Diametro /4" /4" /4" /4" /4" /4" /4" 172" 12" 12" 12" 12" N/A /4"
Cédula 42 43 44 45 40 40 41 40 40 40 40 40 N/A 81
Material INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX | INOX N/A Hierro
Observaciones A A N/A A

HAP = Cas(P0,);0H (Hydroxyapatite)

p/p = porcentaje peso-peso respecto al flujo kg/h

N/A = no aplica ya que serd introducido manualmente

A = Aislamiento
INOX = Acero inoxidable

1 Bar = 14.5 psi; T(K) = T(°C) + 273.15
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Tabla 10.

Especificaciones de las corrientes de Figura 6 (Continuacién)

29 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41
Temperatura (K) 488.150 | 488.150 | 488.150 | 488.150 | 483.150 | 483.150 | 483.150 | 470.000 | 470.000 | 298.150 | 298.150 | 321.780 | 298.151
Presion (Bar) 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1.350
Fraccion de vapor 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0.000
Entalpia MJ/h 11.21 11.21 11.21 11.21 9.13 9.13 9.13 3.75 3.75 | -952.61 | -952.61 | -946.68 | -1.56
Flujo kg/h 205,50 | 205,50 | 205.50 | 205.50 | 205.50 | 205.50 | 205.50 | 205.50 | 205.50 | 60.00 60.00 60.00 0.11
HAP (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Acido fosforico (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidroxido de calcio (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Trifosfato de sodio (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Cromita de cobre (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Glicerina (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Agua (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 1.000 1.000 1.000 0.863
Acetol (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.041
Propilen glicol (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.013
Etilen glicol (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Propanol (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.083
Hidrogeno (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Nitrégeno (p/p) 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Aceite térmico (p/p) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Tuberia
Diametro /4" /4" /4" /4" /4" /4" 1/4" /4" 1/4" /4" 1/4" /4" 1/4"
Cédula 82 83 84 85 86 87 88 89 90 91 92 93 94
Material Hierro | Hierro | Hierro | Hierro | Hierro | Hierro | Hierro | Hierro | Hierro | Hierro | Hierro | Hierro | Hierro
Observaciones A A A A A A A A A

HAP = Cas(P0,);0H (Hydroxyapatite)

p/p = porcentaje peso-peso respecto al flujo kg/h

N/A = no aplica ya que serd introducido manualmente

A = Aislamiento
INOX = Acero Inoxidable

1 Bar = 14.5 psi; T(K) = T(°C) + 273.15
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Tabla 11. Especificaciones de equipo del diagrama representado en Figura 7

ID Equipo Tipo Especificaciones
Tanque Cilindrico Material: Acero inoxidable; Dimensiones: 0.17m x
q 0.25m. Volumen nominal 60 L
Capacidad: 0-185mL/min; Motor: Iméan
2 Bomba Peristaltica permanente; Material policarbonato; Potencia
20Watt, Diametro de tuberia 1/4".
3 valvula Globo Material: Ace_rg |nOX|dabIei Diametro: 1/4",
conexion a proceso: roscado
Capacidad: 30L; Material: Acero inoxidable con
4 Evaporador Simple efecto aislamiento; Chaqueta: Acero inoxidable;
Calentamiento: Aceite térmico.
. . Material: Acero inoxidable; Diametro: 1/2",
5 Valvula Mariposa . '
conexién a proceso: roscado
6 Reactor Cama empacada Material: Acero inoxidable con aislamiento,
(Concha 'y tubos) Concha: 2", 3 Tubos internos: 1/2".
. . Material: Acero inoxidable; Diametro: 1/2",
7 Valvula Mariposa .. '
conexion a proceso: roscado
Material: Acero inoxidable; Longitud 12"; 6 tubos
8 Condensador Concha y tubos internos 1/4"; Concha 2"; arreglo: triangular;
pasos: 2.
. Material: Acero inoxidable; Diametro: 1/4",
9 Valvula De paso .. '
conexion a proceso: roscado
Capacidad: 0-185mL/min; Motor: Iméan
10 Bomba Peristaltica permanente; Material policarbonato; Potencia
20Watt, Diametro de tuberia 1/4".
11 valvula Globo Material: Ace_r(? |nOX|dabIeE Diametro: 1/4",
conexion a proceso: roscado
Material: Acero Inoxidable aislado; NUmero de
12 | Columna de destilacion De platos platos: 17, altura 2.2m, didmetro 0.1m
Condensador 0.5kW, rehervidor0.75kW.
) . Material: Acero inoxidable; Diametro: 1/2",
13 Valvula Mariposa - '
conexion a proceso: roscado
14 valvula Mariposa Material: Ace_r(? |nOX|dabIeE Diametro: 1/4",
conexion a proceso: roscado
) . Material: Acero inoxidable; Diametro: 1/2",
15 Valvula Mariposa - '
conexién a proceso: roscado
. . Medio filtrante: Borosilicato, poros 0.01pum;
16 Filtro De Aire Material: Acero inoxidable; Explotion proof.
17 Compresor Centrifugo Presion de salida 3Bar; Potencia 1/4 hP; Explotion
proof
18 valvula De cheque Material: Acero inoxidable; Diametro: 1/2",

conexién a proceso: roscado




22

Tabla 12. Especificaciones de equipo del diagrama representado en la Figura 7. (continuacién)

ID Equipo Tipo Especificaciones
19 | Intercambiador de calor Eléctrico Capacidad 0-20L/min; Potencia: 3kW; Voltaje:
110/220
. Material: Hierro al carbon; Diametro: 1/4";
20 Vélvula Compuerta . . PR
conexién: roscado; Tuberia aislada
. Bomba: 1/4hP; motor: 1hP; Velocidad 1750rpm;
21 Bomba Centrifuga Dimensiones 1x1x3.8", Material interno: Grafito.
29 Valvula Globo Material: !—!le.rro al car.bon; D[amgtro: 1/4";
conexion: roscado; Tuberia Aislada
23 Valvula Globo Material: I_-llle.rro al carpon; Dlgmgtro: 1/4™;
conexién: roscado; Tuberia aislada
2 valvula Compuerta Material: I_-|’|e.rro al carpon; Dlgmgtro: 1/4";
conexion: roscado; Tuberia aislada
25 Valvula Compuerta Material: I_—|’|e.rro al carpon; Dllame_ztro: 1/4";
conexién: roscado; Tuberia aislada
. Material: Hierro al carbon; Diametro: 1/4";
26 Vélvula Compuerta L ) ..
conexién: roscado; Tuberia aislada
27 valvula Compuerta Material: Hierro al carbon; Diametro: 1/4";

conexién: roscado; Tuberia aislada

Tabla 13. Resumen de costos del proceso propuesto en las Figuras 6y 7.

Costo de equipo

Q 363,069.00

Costos de operacion por kilogramo de propilen glicol producido | Q 7.84




IX. Discusion

El objetivo de este trabajo fue el disefio y seleccién de equipo del proceso de produccién a escala planta
piloto de propilen glicol mediante una hidrogenacion selectiva de glicerina via compuesto intermedio (acetol)
a condiciones de temperatura y presion moderada. El disefio elaborado comprende de tres etapas
fundamentales: el pretratamiento de la glicerina cruda proveniente del biodiesel, la hidrogenacion selectiva de
la glicerina, y la separacion de los productos. El disefio final fue elaborado fijando una conversion de glicerina
a una razon de 2kg/h. El proceso esta disefiado para operarse continuamente, con una produccion de propilen
glicol diaria de 32.93kg. Teniendo asi un rendimiento global de 82%. Gran parte del disefio fue elaborado con
la ayuda de ChemCad 6, software de simulacion de operaciones unitarias en ingenieria quimica, con una

amplia base de datos de propiedades termodinamicas.

El nicleo del disefio, como todo disefio quimico, es el reactor. Fue elegido un reactor continuo de concha
y tubo empacado del lado de la concha. El reactor fue disefiado de una manera continua ya que la reaccion se
da en una fase de vapor y es catalizada mediante un catalitico de cobre. Cuando las reacciones son catalizadas
heterogéneamente, el envenenamiento del catalitico es de los mayores problemas del proceso. Utilizando un
proceso continuo se asegura un mayor tiempo de utilizacion del catalitico ya que estara en presencia de una
menor cantidad de contaminantes. Otra ventaja de un proceso continuo es que las presiones a utilizar para
tener una reaccion en su fase de vapor son menores a las de un sistema batch, ademas los coeficientes de
transferencia de masa son mas altos debido a que solo se tiene una transferencia del vapor hacia el catalitico,
luego difusion hacia los poros en donde se da la reaccién, y otra transferencia de los poros hacia el vapor
nuevamente. En un sistema batch las condiciones de presion son mas altas para promover una difusion del

hidrégeno hacia la fase liquida, y de esta hacia el catalitico.

Las condiciones fijadas para la reaccion fueron de 210°C y 2 bares de presion. Debido a que la reaccién
global se divide en dos reacciones, conversion hacia acetol e hidrogenacion hacia propilen glicol, las
condiciones se eligieron de tal modo que se tuviera una conversion adecuada, una selectividad alta hacia el
intermedio y un equilibrio alto hacia la produccién de propilen glicol. Con estas condiciones se obtiene una
conversion de 100% de glicerina, con una selectividad hacia el acetol de 93.11%, del cual el 90% se convierte
en propilen glicol, y el 10% restante no se obtiene debido a restricciones en el equilibrio de la reaccién. La
distribucion de los productos a la salida del reactor consisten en su mayoria propilen glicol, agua y acetol, los

subproductos del proceso son etilen glicol y propanol principalmente.

La alimentacion hacia el reactor se hace a partir de glicerina previamente tratada de forma quimica, se
eligié un proceso de tratamiento quimico para quitar todos los interferentes que puedan contaminar el
catalitico en el reactor. Este tipo de tratamiento se limita a remover por precipitacién solo algunos

interferentes que pueda tener la glicerina como acido fosférico, sales de fosfato, y sales de sodio. Si se tienen
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contaminantes como cloruros o sulfatos, la reaccion no se dard pues estos compuestos son sumamente
contaminantes para el catalitico, pudiendo desactivarlo totalmente en concentraciones de mg/L. Esta glicerina
tratada puede contener hasta un maximo de 10% de agua para evitar una reduccion en la selectividad hacia el
acetol. La glicerina a 210°C y 2 bares se encuentra en estado liquido, y para transportar 3kg/h de vapor de
glicerina a estas condiciones se utiliz6 el hidrogeno como un gas de transporte. A flujos mayores de
175L/min, se puede arrastrar 2kg/h a las condiciones establecidas sin ningln problema, ademas pequefias
concentraciones de agua en la glicerina aumentan la volatilidad de la mezcla haciendo su transporte mas facil.
Utilizando presiones mayores y temperaturas menores el arrastre de glicerina se convierte inoperable, debido
a que los flujos de hidrégeno requeridos aumentan hasta 6 veces su magnitud. Para mantener estas
condiciones dentro del reactor se disefié un equipo enfriamiento con aceite térmico a temperaturas cercanas a
200°C. Es necesario este tipo de sistema ya que la reaccion es exotérmica, entonces si no se controla la
temperatura mediante un enfriamiento liviano las condiciones en el reactor se modifican aumentando la
velocidad de conversion y disminuyendo la selectividad hacia el producto de interés. Este mismo sistema
térmico se disefié para el calentamiento de un evaporador de acero inoxidable de 30L de capacidad, en el cual
se encuentra la glicerina tratada para ser arrastrada con hidrégeno. EI material elegido para toda la linea de

alimentacion y salida del reactor fue acero inoxidable para evitar contaminaciones en el catalitico.

En la salida del reactor se disefié un condensador de concha y tubo para separar los productos del
hidrégeno en la mezcla. Este condensador trabaja con agua como liquido de enfriamiento, con flujos
pequefios debido a que el flujo saliente del reactor es aproximadamente de 3kg/h, este flujo se puede enfriar a
temperatura ambiente con flujos tan pequefios de agua desde 1L/min. EI material elegido fue acero inoxidable
debido a que existird constante condensacién de vapores, lo que hubiera podido ocasionar abrasion en otro
tipo de material. La separacion de estos componentes tiene dos objetivos, la separacion del hidrégeno para su
recirculacién al sistema y la condensaciéon del resto de compuestos para la destilacién y separacion del
propilen glicol. Para la recirculacion del hidrogeno se utilizé un filtro deshumidificador para separar los
vapores restantes de la condensacién, después del filtro se coloc6 un compresor centrifugo de 1/4hP en

operacion adiabatica para elevar la presion y temperatura del hidrégeno para ser reingresado al sistema.

El condensado saliente del intercambiador de concha y tubos pasa a su etapa final del proceso, a la
separacion por destilacion. Para la simulacion de esta destilacion se utilizd el método de separacion
multicomponente de Fenske-Underwood-Gillian (FUG), con este método se determiné la cantidad de platos
necesarios, el plato de alimentacion éptimo, el reflujo minimo y demas condiciones necesarias para el disefio
de una columna de destilacién. La columna necesaria es de 17 platos con una altura de 2.2 m y un diametro de
0.1 m, con condensador de 0.5kW y rehervidor de 0.75kW. La operacion de la torre se realiza a una razén de
reflujo de 1.5 veces el reflujo minimo. A estas condiciones la torre sera capaz de destilar 2 kg/h de producto,
obteniendo el 99% del acetol alimentado en el destilado y el 99% de propilen glicol de la alimentacién en la
parte inferior de la torre. En este disefio no se plante6 una recirculacion del acetol hacia el proceso, ya que el

proposito inicial fue minimizar el contenido del acetol saliente del reactor forzando el equilibrio hacia la
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produccion de propilen glicol. EI rendimiento del proceso desde la alimentacién hasta la separacion tiene un

82% de rendimiento global del proceso.

Los costos de equipo de la planta piloto son de aproximadamente Q363,069.00, datos provenientes de
cotizaciones locales, internacionales via internet, y aproximadas mediante métodos de relaciones de capacidad
con indices de costos. Los costos de operacion totales para el proceso son de Q258.19 diarios con una
produccion de propilen glicol de 32.93kg. Esto equivale a Q7.84 el costo de produccion de un kilogramo de
propilen glicol. De este costo Q2.77 proviene de materia prima (asumiendo una vida del catalitico de 30 dias
operando continuamente) y Q5.07 corresponde a costos energéticos. Sabiendo que el costo del kilogramo de
propilen glicol industrial en el mercado internacional se encuentra entre Q10 - Q12 el kilogramo, el proceso

tiene un gran potencial para su produccion a gran escala.



X. Conclusiones

. El rendimiento global del proceso con el disefio propuesto es de aproximadamente 82%, obteniendo

asi una produccion diaria de 32.93kg a partir 48kg de glicerina diarios.

El costo estimado del equipo para la planta piloto es de Q363,069.00 siendo el mas representativo el
costo de la columna de destilacion. Los costos de operacion son de Q5.07/kg propilen glicol
correspondientes al gasto energético y Q2.77/kg propilen glicol a los costos de la materia prima
utilizada. Estos representa un costo de produccion de Q7.84 por kilogramo de propilen glicol. Esto

representa una buena oportunidad para futuras producciones a escala industrial.

El disefio estd conformado mayoritariamente con acero inoxidable para evitar contaminacion en el
catalitico y para evitar abrasién dentro de los equipos. Ademas los flujos a operar en el sistema estan
controlados principalmente por bombas peristalticas y valvulas de control. El tamafio de tuberias se

encuentra entre Y2 y % pulgada para todo el sistema.

. EIl pretratamiento de la glicerina es fundamental para obtencién de rendimientos altos y para la
conservacion de la actividad del catalitico. Pequefias trazas de contaminantes pueden anular la

conversion de la glicerina hacia acetol.
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Xl. Recomendaciones

Se recomienda realizar estudios posteriores sobre andlisis de recuperacion de productos en el proceso,
como recirculacion de acetol, recuperacion de agua, interconexion de sistema térmico a los diferentes

procesos para aumentar la eficiencia energética del proceso.

Se recomienda realizar simulaciones mas rigurosas en el reactor para determinar perfiles de
concentracién mas aproximados a lo largo del reactor, tomando en cuenta difusiones radiales y no

solamente axiales como se consider6 en el presente trabajo.

Se recomienda utilizar glicerina proveniente de produccién de glicerina en los cuales no se haya
utilizado acido clorhidrico, o sulfurico para bajar el pH del aceite a transesterificar, ya que si contiene

trazas de cloruro o sulfatos las conversiones de la glicerina son nulas.

Se recomienda realizar estudios sobre tratamiento quimico de glicerina continuo para unificar la

naturaleza de todo el proceso y volver el proceso en un proceso totalmente continuo.

Se recomienda utilizar el dimensionamiento del reactor propuesto o bien de un reactor con un tamafio
superior para realizar estudios en los efectos de la distribucidn del catalitico, la longitud de empaque,

alimentacion de glicerina, hidrgeno, etc. Y asi tener un panorama mas amplio del proceso en si.

Se recomienda mantener las condiciones de operacion con basicidad moderada ya que a pH muy alto
el acetol tiende a polimerizarse y baja el rendimiento del proceso.

La operaciéon del proceso se recomienda realizarla entre 190-210°C, y 0.5-4 bares, para evitar

selectividades muy bajas hacia el acetol y propilen glicol que afecten la rentabilidad del proceso.

Se recomienda tomar en cuenta todas las medidas de seguridad para la instalacion y operacion de la

linea de hidrdgeno.

Se recomienda considerar otros tipos de disefio para el reactor y estudiarlos a nivel de planta piloto

para determinar que reactor es el mas efectivo para un escalamiento a nivel industrial.
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A. Calculos de disefio de pretratamiento de glicerina

Para el tratamiento de glicerina se utilizara un método quimico para precipitar todos los interferentes que
puedan contaminar el catalitico en el reactor. Estos son: fosfatos y sales de sodio. Para esto se utilizara la

siguiente reaccion
3HPOZ + 5Ca®*" 4+ 40H™ - Cas(P0,);0H + 3H,0

1. Caélculos para el disefio del tanque. Este tipo de reaccion produce diferentes tipos de sales con el

sodio que también pueden ser removidas de la glicerina. Para una alimentacion de glicerina con las siguientes

propiedades

Tabla 14. Composicion de glicerina cruda

Temperatura (K) 298.15
Presion (Bar) 1.00

Flujo mol/h 27.84

Acido Fosférico (mol/mol) 0.018

Trifosfato de Sodio (mol/mol) 0.0022
Glicerina (mol/mol) 0.78
Agua 0.20

Para el tratamiento de esta corriente se necesita la siguiente cantidad de moles de CaOH,
0.501 mol Trifosfato de Sodio - 0.8352 mol Ca(OH),
0.0612 mol Acido Fosférico - 0.102 mol Ca(OH),

Ca(OH), = 0.102 4+ 0.8352 = 0.9372mol — 67.48g

31.26gCa(0OH),
kg Glicerina Cruda

Se utilizara una razén de

Debido a que el proceso es a escala planta piloto es mejor tratar una buena cantidad de glicerina cruda de
forma batch en un tanque y luego esta alimentarla de forma continua hacia el evaporador de simple efecto.
Para poder trabajar continuamente durante un dia se necesita un tanque que almacene 51.84kg de glicerina

tratada (41.4L). Por lo tanto se disefié un tanque con una capacidad nominal de 60L.
nD?
Volumen = e h

Ademas se recomienda la siguiente relacion para altura y diametro
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Por lo tanto

nD?
0.06m3 = T 15D - D =0.172my h = 0.26m

El material sera de acero inoxidable para evitar contaminaciones de metales que agoten el catalitico en el

reactor.
B. Calculos de disefio de reactor

1. Célculos para determinar la velocidad de reaccion. La conversion de la glicerina hacia
propilen glicol esta constituida por dos reacciones en serie. La primera etapa de la reaccion es la conversién
de la glicerina en acetol (Ac) por un medio catalitico de cromita de cobre. Esta reaccién estd limitada
cinéticamente, esto implica que esta reaccion es la que establece la velocidad de la reaccion global. La

segunda reaccion es la hidrogenacion de acetol a propilen glicol utilizando el mismo medio catalitico.

A continuacion se muestra una tabla para la velocidad de conversién de glicerina en la primera etapa de la

reaccion:

Tabla15.  Velocidad de conversion de glicerina en funcién de la temperatura.

T (C) Ko (mol/h*gCatalitico)
220 0.19
230 0.36
240 0.53

Reacciones realizadas a 14.5psi = 1 bar en un reactor de cama empacada. (Chuang-WeiChiu)

Teniendo en cuenta que una reaccion sigue la relacion establecida por Arhenius

Ink, = InA — - (1>
ne, = n R\T
Graficando Ink, contra % como se muestra en la Figura 16, se obtiene la siguiente relacién

—13000

1
Ink, = 24.737 — 13000 (?) - ko(T) =5.53 x 100%™ T

2. Célculos para determinar la selectividad hacia acetol y propilen glicol. La conversion de

la glicerina en la primera etapa de la reaccion puede darse hacia una gran variedad de productos, sin embargo
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se desea su conversion hacia acetol que servird como intermedio de la reaccion. Los estudios realizados por
Chuang-WeiChiu se realizaron en un reactor continuo de cama empacada por lo que las dos reacciones se dan
dentro del mismo reactor, entonces la selectividad se definird como la cantidad de moles convertidos en acetol
0 bien propilen glicol. La distribucion de los productos obtenidos en la conversién de la glicerina a diferentes

temperaturas en un reactor de cama empacada se muestra a continuacion.

Tabla16.  Conversion de glicerina en el proceso de hidrogenacion.

. ) . otros Rendimiento

T (C) |Conversion % | Acetol | Propilen Glicol | Agua

subproductos %
200 78.1 26.1 35.3 15.8 2.3 78
210 91.6 30.6 39.3 18.6 3.2 85.6
220 100 321 424 20.9 4.6 91.2
230 100 323 38.7 23.2 5.9 87
240 100 314 35.1 25.6 8.3 81.5

Reacciones realizadas a 14.5psi = 1 bar en un reactor de cama empacada. (Chuang-WeiChiu)

A partir de la tabla anterior se puede determinar la selectividad de la glicerina hacia el acetol + propilen
glicol. La selectividad se puede definir como la cantidad del producto deseado obtenido respecto a la cantidad

de reactivo consumido. En este caso la selectividad se define de la siguiente manera:

moles(Acetol + Propilen glicol
Selectividad (S) = ( pilen glicol)

moles Glicerina consumidos

En la siguiente tabla se muestra la dependencia de la selectividad con la temperatura de reaccion.

Tabla 17. Selectividad hacia propilen glicol y acetol.

T (K) Selectividad
473.15 96.25%
483.15 93.45%
493.15 91.22%
503.15 86.99%
513.15 81.52%

Graficando las dos variables como se muestra en la Figura 17, se puede observar una dependencia lineal
gue puede describirse mediante la siguiente ecuacion.
Selectividad(T) = —0.0036T + 2.6705
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3. Célculos para la determinacion de la constante de equilibrio. La velocidad de reaccion de
la segunda etapa es mucho mayor que la primera, por lo que puede considerarse que la velocidad que rige la
reaccion global es la velocidad de conversidn de la glicerina en la primera etapa. La constante de equilibrio de
la segunda etapa de la reaccion juega un papel muy importante en la velocidad de conversion de glicerina
hacia propilen glicol. La constante de equilibrio del sistema se puede escribir de la siguiente manera:

Qapg

keq =———— =k
a
aAcetolaHz

Donde a es la actividad. Para el caso de reacciones homogéneas en fase gaseosa la actividad (a) es igual a
la fugacidad (f). Ademas a presiones moderadas la fugacidad es aproximadamente igual a las presiones
parciales de cada componente.

ISPG

PAcetolPH2

Por lo tanto se puede decir que el equilibrio respecto a la concentracion de los componentes en la mezcla
gaseosa k, (tomando en cuenta que la presion parcial de un componente es el producto de su fracciéon molar
por la presion total) es la siguiente:

kY YPG

Ptotal YAcetolYHz PTotal

kp

= ky = kpProta

Ademas la constante de equilibrio k,, mantiene la siguiente relacion respecto a la temperatura

Inkp = 4 +B
nkp = T
Donde Ay B son constantes arbitrarias. La siguiente tabla muestra las relaciones entre el Inkp yi :

Tabla18.  Dependencia de la temperatura en la constante de equilibrio Kp

1T LnKp
0.001945 -0.1
0.002035 0.6
0.00211 0.9
0.00218 1.55

Reacciones realizadas a14.5psi = 1 bar en un reactor de cama empacada. (Chuang-WeiChiu)

Los datos se graficaron y se presentan en la Figura 18, esta muestra una tendencia lineal respecto a las dos
variables como era de esperarse. Las variables guardan la siguiente relacion:

6728.1 6728.1
—13.173 > k, =1.901 x 107%™ T

lnkp =
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4. Célculos para optimizacion de Py T en conversion de glicerina. Para la optimizacion de
las variables se escogié un intervalo de presion de 1-4 bar y de temperatura de 190-240C. En el caso de la
presion para la conversion de la glicerina hacia acetol en fase vapor no tiene influencia en la velocidad de
reaccion ya que la velocidad de reaccién Unicamente depende de las concentraciones de los reactivos, la
energia de activacion y consecuentemente la temperatura. A partir de la ley de Arhenius se puede encontrar la
constante de velocidad de conversién de la glicerina en la primera etapa de la reaccion, de la siguiente

manera:

—13000

1
Ink, = 24.737 — 13000 (T) - k,(T) =553 x 1001

Como se puede observar la funcion anterior es creciente en todo intervalo, es decir la conversion de
glicerina se ve beneficiada a temperaturas altas. La temperatura, en el intervalo propuesto, se maximiza en
513.15K (240°C).

5. Célculos para optimizacion de T en la selectividad del acetol. La selectividad de la
primera etapa de la reaccion hacia el acetol es de suma importancia ya que es el intermedio para la produccion
del propilen glicol. Con la selectividad hacia el acetol aumentan las probabilidades que los productos no

deseados disminuyan. La funcion de la selectividad respecto a la temperatura es la siguiente:

Selectividad(T) = —0.0036T + 2.6705

Esta es una funcion decreciente en todo intervalo, lo que indica que la selectividad hacia el acetol y
propilen glicol aumenta cuando disminuye la temperatura. Por lo tanto la selectividad se maximiza a 463.15K
(190°C).

6. Calculos para optimizacién de Py T en el equilibrio. La segunda etapa de la reaccion esta
limitada principalmente por el equilibrio, ya que la hidrogenacion del acetol es mucho mas rapida que la
conversion de la glicerina en acetol lo que no modifica la velocidad global de la reaccion. Sin embargo esta
reaccion se ve muy afectada por el equilibrio quimico. Las condiciones de equilibrio se deben optimizar
mediante el principio de Le Chatelier que indica que Si un sistema en equilibrio es perturbado por un estrés
externo, el sistema desplazard su posicion de equilibrio de modo que se contrarreste el efecto de la
perturbacion. Modificando la presion y la temperatura se lograra desplazar el equilibrio hacia los productos.

El equilibrio se ve afectado por la temperatura y la presion de la siguiente manera:

67281
ky = kPPTotal =P (1901 X 10_66 T )
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Figura8.  Constante de Equilibrio k, en funcién de T(K) y P(Bar)

Presion

a0
Temperatura

Como se muestra en la Figura 8, la constante de equilibrio se maximiza a temperaturas bajas y altas

presiones. P = 4bares, y T = 463.15K. A estas condiciones la constante de equilibriok, es 15.4868 mol™.

Para la maximizacion global de las condiciones del proceso se debe evaluar la importancia que se le

asignen a las variables del proceso. La selectividad hacia los productos deseados es la condicion maés

importante ya que los costos de separacién disminuyen y se aprovechan mejor los recursos, una selectividad

mayor al 90% ya es considerada una muy buena selectividad. Posteriormente conducir el equilibrio hacia el

propilen glicol es muy importante para disminuir costos en la separacion acetol - propilen glicol, por dltimo se

evalUa la velocidad de conversion de la glicerina sin dejar de ser importante ya que un proceso muy lento no

es conveniente de igual forma ya que para producciones posteriores a gran escala se tendria que utilizar

equipos muy grandes por lo consiguiente muy caros. Se fijo un parametro minimo de selectividad de 90%, a

continuacién se muestra una tabla con los valores calculados de cada variable a diferentes condiciones.

Tabla19.  Condiciones segln la temperatura de operacion
T (°C) Ko K, (2Bar) (mol™) (mol acetolsflgccf;v'?gdilen licol)/
(mol/gCat*h) ’ mol gliczrir?a ’

190 0.035699396 7.743423078 0.9912

195 0.048178677 6.630580992 0.98516
200 0.064609625 5.69631874 0.96716
205 0.086114098 4.90926423 0.94916
210 0.114095554 4.24399764 0.93116
215 0.150300342 3.679843842 0.91316
220 0.196890217 3.199924774 0.89516*

* Selectividad < 0.9
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Para obtener una buena selectividad, velocidades de reaccién aceptables, y un buen equilibrio hacia los

productos deseados, el reactor debe trabajar 2 bares y a temperaturas entre 200-210 °C.

7. Calculos para densidad de empaque de catalitico. EI empaque de catalitico es muy
importante, pues es necesario determinar las condiciones éptimas de la densidad del catalitico dentro del
reactor. Poca densidad causaria muy poca conversion y mucho catalitico es probable que se den reacciones
secundarias que generen productos indeseados. Ademas poner catalitico en exceso aumenta las caidas de
presion en el sistema, sin mencionar que aumentan los costos. Por otra parte el tamafio de la particula, para
evitar caidas de presion grandes, debe estar dentro del rango de 1 a 5 mm (Perry 2007). La velocidad de la
reaccion respecto a la concentracion del catalitico es de primer orden (Chuang-WeiChiu), lo que indica que al
aumentar la concentracion del catalitico dentro del sistema aumentara la velocidad de conversion de la
glicerina. Sin embargo a saturaciones de catalitico el orden de la reaccidn puede cambiar de 1 a 0.5, lo que

bajaria la eficiencia de catalisis (Perry 2007).

Otra complicacion sobre el catalitico es que la actividad decrece respecto al tiempo. El catalitico puede
desactivarse quimicamente (envenenamiento y agentes enmascarantes), térmicamente, o mecanicamente. En
los trabajos de Chuang-WeiChiu y Dasari et. al., se muestra que el catalitico mediante métodos de reduccion
antes de su desactivacion el catalitico dura varios dias sin mostrar desactivacion. Una densidad de empaque de
catalitico levemente inferior o igual a su densidad a granel (0.8g/cm®) seria la 6ptima para aprovechar una
superficie de particulas alta y velocidad alta de conversion del producto respecto a la longitud de empaque.

Por lo tanto se recomienda una densidad de catalitico en el empaque de (600-800kg/m®)

8. Calculos para el flujo de hidrdgeno. El flujo de hidrégeno para favorecer la produccion de
propilen glicol debe ser muy alto. Como muestra la constante de equilibrio una concentracion alta en el
sistema de hidrégeno favorece la produccion de propilen glicol. En la Figura 20, como muestra los estudios de

Chuang-WeiChiu el aumento del flujo de hidrégeno favorece a la produccion de propilen glicol.

67281
ky = kPPTotal =P (1901 X 10_66 T )
(P = 2Bar, T = 483.15) — ky = 4.244

Y,
4244 = —"¢

YAcetol YHZ

Considerando un equilibrio instantdneo se puede aproximar que  Yi.eror = Selectividad(T) -

. . . T k . -z
Yeiicerina de Atimentacisn- PO €jemplo si consideramos como base de disefio un 27‘(’ la alimentacion de la

. . L .. .z
glicerina (Fgjicering = 21.727 %), al inicio de la reaccion:
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Selectividad(T) - k, = i = Fra *Frotal
YGlicert’naYHz FGlicerinaFHz

Fpg, =0, Fiorat = Facetor + Fu, — Fpe

Fpcetor = Selectividad(T) * Fgiicerina

Por lo tanto la reaccién en el equilibrio
Fpg .
(FGlicerina - FPG) : (FHZ - FPG)

Selectividad(T) - k, = Frotal

Resolviendo para flujos muy altos de hidrdgeno, el acetol se convierte en propilen glicol a una relacién

;. F k F .. k . . —
maxima de —2¢— = 2 —P¢ _ — Selectividad(T) - —2, Para determinar el flujo de hidrégeno a las
Acetol ky‘*‘1 FGlicerina ky+1

condiciones establecidas de operacién (P = 2Bar, T = 483.15)

molPG
molAcetol’

2Bar, T = 483.15) para una alimentacion de 2kg/h de glicerina.

Figura9. Fo(H2) L/min en funcidn de la conversion de propilen glicol a condiciones éptimas (P =

500 F
a00 F
300 F

200 F

100 F

0.2 0.4 0.6 0.8

Por lo tanto las condiciones de alimentacidn de hidrogeno para lograr el mejor rendimiento de propilen
glicol deben ser superiores a 50L/min. Estas condiciones no variaran ya que las caidas de presion del fluido a
través de este tipo de empaque son de 0.5 psi/m, esto resulta realmente insignificante para el equilibrio del

sistema. (Chuang-WeiChiu)

9. Calculos para el dimensionamiento de reactor. Debido a la naturaleza del catalitico, el disefio
del reactor debe considerar un tipo de reactor que asegure una larga vida del catalitico. Los reactores
continuos son ideales para este tipo de proceso. En este caso se disefiara un reactor tipo concha y tubo (Shell
and Tube reactor) empacado por la parte de la concha y enfriado por medio de los tubos interiores. Las
dimensiones del equipo se calcularon a partir del tiempo de residencia y los fenémenos de transferencia

dentro del reactor.
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Considerando que los gradientes de concentracidn y temperatura se dan Unicamente en direccién axial.
Las ecuaciones de conservacion pueden escribirse de la siguiente manera:
( ac,

—Us dz = PBTa

ar (—AH) 4U(T T.)
UgpyCp— = (—AH)pgry —4— (T —
I sgpdz B'A dt r
l e _2fpgus”
dz gd,
(Froment, 1979)

C = concentracion,

us = velocidad lineal del fluido,

z=0,

p = densidad,

r = velocidad de reaccién,

Cp = capacidad calorifica,

—AH = Entalpia de reaccidn,

U = coeficiente de transferencia térmica,
T = Temperatura,

p: = Presion total,

d, = diametro de particula del catalitico

Las condiciones iniciales son

zZ= 0' T = TOl CA = CAO' Pt = pto

La primera ecuacion hace referencia al balance de masa en una seccion transversal del reactor con una
cantidad de catalitico dIW, donde u; es la velocidad lineal del flujo de alimentacidn, C es la concentracién del
producto, z la longitud del reactor, p la densidad y r, la velocidad de reaccién. Cuando se realiza un balance
respecto a la cantidad del catalitico en el reactor el balance de masa es el siguiente: (Froment, 1979)

T dW = Fy dx,

T'ApB.QdZ = FAodxA

Donde F,, es la corriente de alimentacion, x, la fraccion molar de la corriente, pp la densidad del

catalitico y 2 el area transversal del reactor. Teniendo en cuenta que el reactor a disefiar es isotérmico la
velocidad de reaccion y la velocidad lineal axial son constantes. Por lo tanto el balance se puede integrar de la

siguiente manera
z 0
TApB.QJ- dZ = FAOf dxA
0 1
z 0
Tappf2z]§ = FonA]l

0z=F fa
= - =
Tappiiz 4 2 NG,

o
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Para una temperatura de 210°C (483.15) 1, = 114.1}:';—‘:;, Pp = 600%,&0 = 21.727mT°l

21-727—";?1 3.17 x 107*
z= o T = 0 - z() =V Reactor(secciéon empacada)
1141 20+ 60055 - 0
g*h m

Los reactores continuos de concha y tubo suelen ser mucho mas largos que anchos para aumentar el
tiempo de residencia del fluido, para tener mas control en su operacion. Sin embargo intercambiadores muy
largos provocan caidas de presion altas ya que aumenta su velocidad lineal dentro del reactor. A continuacion
se muestra una relacién de diametro altura de la ecuacion anterior, sabiendo que del area del tubo cilindrico el

25% debe de estar ocupado por tubos de enfriamiento con aceite térmico para garantizar un proceso

isotérmico.
317 x107* 4x317x107*
7 = =
n 0.75 - D;?
Figura 10. Longitud de empaque Z (m) en funcion del diametro interno Di (m)
8 F
6 F
4 F
2 F

Una eleccion de un diametro interno de 2 pulgadas (0.0508m), da como resultado una longitud de
aproximada de z = 0.6m. Una longitud representativa con un didmetro relativamente pequefio se apega a las
condiciones propuestas en el modelo matematico pues el cambio de concentracion axialmente es mucho mas
representativo que el radial. A esta cantidad de empaque es suficiente un reactor con una longitud de 1m, este
sobredimensionamiento da flexibilidad para aumentar la produccién, modificar condiciones de temperatura y
presidn ya que la longitud de empaque es funcién de estas dos, por lo tanto la longitud de elegida es la
siguiente

Zieat = 1.6Z > Z,p0; = 0616 = 1m
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Los tubos internos del reactor que llevaradn aceite térmico para mantener la temperatura del reactor
constante ocupan el 25% del &rea interna del intercambiador como se menciond anteriormente. El
dimensionamiento de los tubos es el siguiente:

7'l'l)i2
AEnfriamiento =0.25- 4

AEnfriamiento =5.06 x 107%
Se introduciran tres tubos por lo tanto el area transversal que debe ocupara cada tubo de enfriamiento debe

ser de 1/3 del Area total

1 nd,? 1
§AEnfriamiento = T - d, =0.01465 ~ Epulg

Entonces las dimensiones propuestas para el reactor son las siguientes:

Tabla 20. Dimensiones de reactor

. Diametro interno Cantidad de tubos de Diametro externo de .
Longitud - . Material
de concha enfriamiento tubos de enfriamiento
s Acero
im 0.0508 m (2”) 3 1/2 pulgada inoxidable

Figura 11. Esquema de reactor de cama empacada

Tubos de Enfriamiento

Sahlida,
Comiente de
Productos

Catalitico

Entrada,
Glicerina +
Hidrogeno

Aceite Termico
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10. Calculos para el disefio y seleccion de equipo auxiliar de reactor

a. Cdlculos para el disefio del evaporador para alimentacion de glicerina e hidrégeno. Como
se muestra en el esquema de la seccion del reactor, se necesita un evaporador para vaporizar la glicerina con
arrastre de hidrogeno. Con la ayuda del simulador Chemcad 6, se realiz6 un modelo riguroso para determinar
el flujo necesario de nitrégeno para arrastrar los 2kg/h de glicerina propuestos para el proceso como se
muestra en la Figura 6. A continuacion se muestra el arrastre obtenido a diferentes flujos de hidrégeno a

condiciones de evaporacion de 2Bar y 483.15K.

Tabla 21. Flujo de hidrégeno requerido para el arrastre de glicerina

Flujo hidrégeno Glicerina arrastrada
25 0.681
50 0.606
100 1.17
150 1.731
175 2.01
200 2.292

Se necesita un evaporador para contener 20L de glicerina con un 5% de agua maximo, se alimentara
constantemente 2kg/h de glicerina al evaporador para mantener un equilibrio en las corrientes de entrada y
salida. El hidrégeno se alimentara a una razon de 175 L/min con una velocidad lineal del gas a 15 m/s para

poder transportarlo en una tuberia de entre %4~ a %”. El exceso de hidrdgeno se recirculara al sistema.
Figura 12.  Simulacién de proceso de evaporacion en Chemcad 6.0

Vapor (hidrogeno+Agua)+Hidrégeno

Hidrégeno -;::>

—>

Glicerina + Agua

—> -

b. Célculos para el intercambiador de calor. Para el disefio de un intercambiador de calor se
necesita un balance de energia para determinar los requerimientos energéticos del reactor. Este
intercambiador sera el encargado de mantener la operaciéon del reactor de una forma isotérmica a 210°C
(483.15K).
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El balance de energia global en el reactor es el siguiente:

dT U
UsPgCp dz = (—AH)ppry — 4d_ (T-T.)
t

Debido a que el proceso es isotérmico
U
0 = (—AH)pp1y — 4d_ (T-T.)
t

U
(=AH)ppry = 4d—(T -T)
t

La entalpia de reaccién a una temperatura T se puede calcular de la siguiente manera:

n T 25

n
AHpypn = Z viAHfO(productos) + f CpproductosdT - f CpreactivosdT - Z viAHfo(reactivos)
i

i 25 T

Si se asume que la capacidad calorifica de la mezcla inicial de reactivos es igual que la de los

productos la entalpia de reaccion se simplifica de la siguiente forma.

n n

AHyyp = Z viAHfO(pmdquS) - Z vilHyo (reactivos)

1 1

Tabla 22. Entalpias de formacién

Componente | Entalpia de formacion J/mol
Hidroégeno 0
Propilen glicol -421500
Glicerina -577900
Agua -241820

AH,,=-421500-241820+577900=-85420jmol

Regresando al balance energia

_ - _ 100 1062
(~8H)pgry = ~5.8479 - 10° - = ~1.624 - 10°

2L r—7)= 5518105
d, T ' m3s

El coeficiente de transferencia de calor global se puede determinar de la siguiente manera:
1 1 eA 14

—+—+
U «; 14, 44,

a; = coeficiente de transferencia del lado interno de los tubos de enfriamiento

a, = coeficiente de transferencia del lado del empaque
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A = conductividad térmica del tubo
A; = Area de transferencia interna

A, = Area de transferencia externa

Para calcular el coeficiente de transferencia interno, de los tubos de enfriamiento «; se eligié una
velocidad lineal alta del fluido para tener una temperatura constante dentro del reactor. La velocidad lineal es

de 2m/s. El coeficiente de transferencia interno sera el siguiente (McCabe, 1991)

Go.8k2/3Cp1/3
@ = 0.023 555 5
G = Flux masico k—f,
mes
k = conductividad,
Cp = capacidad calorifica,
D = diametro,
u = viscosidad.
Para el aceite térmico a 190°C aproximadamente
GO8k?/3Cp'3 149708 .0.1325%/3 . 24441/3 ]
@ = 0023 = 5g G4 = T 0012792 - 1.68x103 - o9 na ok

Para el lado del empaque se calcula a,, y se puede utilizar la siguiente correlacién. (Froment,
2009:476)

—4.6d
dpG)°'7 P 0.003(0.3374))0-7 —4.6(0.003) ]

op= 2235 (L5) " T = 4130.0508 (*CE) e onsor = 187131

d¢ m2.s-K

El coeficiente de transferencia en la pared se calcula de la siguiente manera
e Ai
AAL

Debido a que el area es proporcional a DiDo2—eAAiAm= eADiDo2
El grosor de pared para un tubo de % de una cédula 80 es de 0.00373m, por lo tanto

d (Di)2 ~0.00373 (0.00897
A\Do/ 163 \0.0127

2
) = 0.0001141

Entonces el coeficiente de transferencia global es:

11 0000162 + 1 (0.00897
U~ 444 " 28.09\ 0.0127

2
]
U = 889.898 ————
) - m2-s-K
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Regresando al balance de energia
4£(T—T ) = —-5.518 - 106L
d, r ' m3s

945.395 (T —210) 5.518-10° J_ T = 190.32°C
— = -5, . - = .
0.0127 m3s
Para poder mantener el lado de la concha a una temperatura constante de 210°C, se debe bombear
aceite térmico a 2m/s a una temperatura de 190°C. Si se aumenta el flujo, las temperaturas a utilizar son las

siguientes.

Tabla 23. Temperatura necesaria para mantener el equilibrio térmico dentro del reactor.

Velocidad Aceite Térmico (m/s) Temperatura a Bombear C
1 180.67

190.32

193.92

195.86

197.08

197.93

OO lw|N

Para la alimentacién de aceite caliente a mas de 180°C es necesario un intercambiador de calor para
fluidos térmicos, con una resistencia eléctrica que mantengan una temperatura constante en toda la linea. Este
intercambiador también se utilizara para mantener la temperatura del evaporador con el que se alimentara la

glicerina con el arrastre de hidrégeno. El balance de energia se muestra a continuacion

Myceite AH = My glicerina+aguaAH
Maceite CO(T1 — T2) = Myzigiicerina+agua (AH)
Mceite CO(T1 — T2) = Mgiicerina+agua+nzHz — (Maiicerina+aguas + MuzHy)
Taceir2500 X (215 — 210) = —2902.6 — (—4410 + 793.956)

_ 713.44 kg kg _
Myceite = m = 005707? = 3.425 % = 3.60 L/mm

Se debe bombear aceite a razén de 3.60 L/min. EI cambio de temperatura del aceite en todo el sistema,
pasando por el evaporador y el reactor, seria de (215-197.93 = 17.07K), por lo tanto la potencia necesaria para

el intercambiador es la siguiente:
Potencia = My Cp(AT) = 0.05707(2500)(17.07) = 2435.46Watt

Asumiendo una eficiencia térmica de 85%, la potencia se convierte en

2435.46Watt

08s = 2865.24Watt = 3kW
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Un intercambiador eléctrico de 3kW es suficiente para el proceso

c. Condensado de productos a la salida del reactor y separacion por fase. En la salida del
reactor se tendra una corriente con compuestos con puntos de ebullicién bastante altos, por lo tanto es sencillo
realizar una separacién del hidrégeno con un condensador. La corriente saliente principalmente esta
constituida por hidrogeno, acetol, propilen glicol, etilen glicol, agua y otros subproductos. Los puntos de

ebullicion de los componentes del sistema se muestran a continuacion:

Tabla 24. Puntos de ebullicién de componentes a la salida del reactor

Componente Punto ebullicién °C

Hidrogeno -252.76
Acetol 145.6

Propilen glicol 187.56
Propanol 97.2

Glicerina 287.85
Agua 100
Etilen glicol 197.3

Debido a que el flujo es bastante pequefio esta separacion se utilizara un condensador que reducira la
temperatura hasta temperatura ambiente. Para este intercambio se utilizard un pequefio intercambiador de
concha y tubos, los flujos entrantes de agua para el enfriamiento seran pequefios debido a que la mezcla que
sale del reactor es muy pequefia. Entonces un pequefio intercambiador sera suficiente para condensar todos

los productos excepto el hidrégeno.

Tabla 25. Propiedades de la corriente a la salida del reactor

Compuesto mol/h kg/h Fraccion
Acetol 2.023 0.150 0.047
Agua 28.688 | 0.517 0.163
Hidrdgeno 508.343 | 1.025 0.323
Propilen glicol | 18.207 1.385 0.437
Propanol 0.649 0.039 0.012
Etilen glicol 0.848 0.053 0.017

Para el dimensionamiento del primer intercambiador de calor de concha y tubos, se debe calcular el
coeficiente de transferencia global y con esto calcular el area necesaria de transferencia. El intercambiador de

calor a utilizar es un intercambiador de concha y tubos con las siguientes caracteristicas.



Tabla 26. Caracteristicas del agua de enfriamiento
Especificacion Valor
Pasos 2
Diametro concha 2”7
Cantidad tubos internos 4
Didmetro tubos internos 1/4”
Arreglo Triangular
Longitud 12~
Area transferencia 0.0547 m?
Material Acero Inoxidable

Para el calculo del coeficiente de transferencia del lado de los tubos:

h-:D D_G 0.14
Nu=——->=036 (—e S) pro33 (—“ )
kg u Pw

En donde:

Nu = numero de Nusselt.

h = coeficiente individual de pelicula (o, externo; i, interno).
k¢ = conductividad térmica del fluido.

Pr = nimero de Prandtl.

G, = velocidad masica del fluido

D, = diametro equivalente

u = viscosidad del fluido

wy = viscosidad del fluido evaluada a la temperatura de pared de la placa

Para el didmetro equivalente
2D,

€ pt

Donde Pt = Pitch, de los tubos

La velocidad mésica del fluido en la concha es la siguiente
m

Gy = —
N Sb

Donde Sb es el &rea transversal efectiva y se puede calcular de la siguiente manera:

nD* nD,*
4 by

Sp =1

47
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f» = Fraccién del area de la seccién transversal de la carcasa ocupada por la ventana de la placa
deflectora (habitualmente 0.1955)

D, = Didmetro interior de la carcasa

N, =Numero de tubos en la ventana de la placa deflectora

D, = Diametro exterior de los tubos

Entonces calculando todos los factores necesarios

_2x0.006352
e 0.0127

70.0508%  70.009532
Sp = 0.1955—— — — 6—— —— = 2.697 x 10™*

c 7 88x107*
TS, 2697 x107*

= 0.00635

= 3.265

Entonces el nimero de Nusselt resulta el siguiente:

h-D, <0.00635 - 3.265) 033 (0.00001436)0'14 19612
kg 0.00001436 0.00199 I

Y el coeficiente local de transferencia resulta:

2 w
hy = 196.12 = 6275.83 ———
m .

0.00635 s-K

El coeficiente de transferencia interno de los tubos de enfriamiento es:

GSO.8k2/3Cp1/3
h; = 0.023 D0-24047
L = 0.023 2631.36°80.60622/341851/3 — 29139 w
L 0.00635920.000927947 m2.s-K

Entonces el coeficiente de transferencia global se puede calcular como
1 1 e 1d,
UTh A

1 1 0.00124 1 0.00635

U - 6275.83 + 16.3 + 29139 0.00759

w
= 0.000264 - U = 3785.8727
m?-s-K

Teniendo especificado el area y el coeficiente de transferencia global, se pueden determinar las
corrientes de salida del condensador.
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Figura 13.  Simulacién de condensador de concha y tubo de 2 pasos

E——p g E—

S g— El (3] S g—

Con la ayuda de Chemcad 6, se realizd una simulacién para determinar las propiedades de las

corrientes de salida. La siguiente tabla muestra las corrientes representadas por la Figura 7.

Tabla 27. Propiedades de las corrientes de entradas y salidas

1 2 3 4 5
T (Kelvin) 298.15 | 321.7796 | 483.15 | 298.1508 | 298.1508
P (Pa) 100000 | 100000 | 200000 | 200000 | 200000
Fraccion Vapor 0 0 1 0 1
H (MJ/h) -951.523 | -945.599 | -12.686 | -16.959 -1.651

Flujo (kag/h) 60.000 60.000 3.169 2.036 191.862
Propilen Glicol 0.000 0.000 0.437 0.680 0.000

Etilen Glicol 0.000 0.000 0.017 0.026 0.000
Agua 1.000 1.000 0.163 0.208 0.006
Propanol 0.000 0.000 0.012 0.014 0.001
Acetol 0.000 0.000 0.047 0.071 0.000
Hidrdgeno 0.000 0.000 0.323 0.000 0.993

La corriente 4 ira hacia una separacion en una torre de destilacién. La corriente 5 se recirculara para

aprovechar el hidrégeno. El tratamiento de estas corrientes se muestra en las secciones correspondientes.

C. Caélculos para el disefio de equipo de separacion de productos

Para la separacién de productos condensados provenientes del intercambiador de concha y tubos, se
utilizard una torre de destilacion operada a bajas presiones y temperaturas moderadas. De acuerdo a los

componentes establecidos en las corrientes se disefiara la torre de destilacion de la siguiente manera.
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1. Célculos para el disefio de columna de destilacion. Utilizando el método de Fenske-
Underwood-Gillian (FUG) se determinaron la cantidad de platos necesarios para realizar una separacion entre
el propilen glicol y el acetol en un sistema multicomponente. (Perry, 2007. 13-25) Se utilizd el software
ChemCad 6 para determinar diagramas de equilibrio entre el acetol-propilen glicol en un sistema
multicomponente mostrado en el Figura 20, ademas se realizé una simulacion a diferentes condiciones en la
destilacion para elegir una torre que se adapte al proceso. El proceso se operé a condiciones de presion baja y

temperatura moderada (0.6 bares, 100°C). A continuacion se muestra el sistema utilizado para la simulacion.

Figura 14. Diagrama de simulacién de destilacion multicomponente (FUG) en ChemCad 6.

- (2] - >

=t S B

Tabla28. Las condiciones a la entrada de la torre

T (Kelvin) 298.1508

P (Pa) 200000
Flujo (kg/h) 2.036
Propilen glicol 0.680
Etilen glicol 0.026
Agua 0.208
Propanol 0.014
Acetol 0.071
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Utilizando una razén reflujo de 1.2 y 1.5 del reflujo minimo se determiné el nimero de platos segin el

rendimiento en las diferentes corrientes de los compuestos.

Tabla29. Cantidad de platos en la columna segun recuperacion de propilen glicol y acetol a un reflujo de

1.2Rmin.

Recuperacion de acetol inicial en el destilado

085 | 09 | 095 | 0975 | 099
€ |099| 1499 | 1581 | 17.15 | 1846 | 20.17
= o
Q=
o O
58 [098| 1465 | 1551 | 1692 | 1831 | 20.14
© 85
°- .8
£55|097| 1509 | 1597 | 17.46 | 18.94 | 20.90
'S 8 .E
®© 'S
§ S |096| 1666 | 17.49 | 19.03 | 20.63 | 22.79
23
g o
® % |095| 2205 | 2232 | 2361 | 2531 | 27.83

Tabla 30. Cantidad de platos en la columna segln recuperacion de propilen glicol y acetol a un reflujo de

1.5Rmin.

Recuperacion de acetol inicial en el destilado

0.85 0.9 0.95 0.975 0.99
ic) % 099 12.71 13.42 14.58 15.71 17.17
.g__s:,
S_§ 0.98| 12.22 12.96 14.17 15.36 16.90
o © =
T — .8
5 aC)E 0.97| 12.19 12.96 14.23 15.47 17.09
RS
E’_é 096 | 12.64 13.41 14.72 16.02 17.75
270
S o
x s 0.95| 1451 15.09 16.33 17.69 19.58

Para una separacién éptima de propilen glicol y acetol se debe operar en una razén de reflujo de 1.5R i, en

una torre de 17 platos con recuperaciones del 99% para los dos compuestos. Operando una columna de este

tamafio con las recuperaciones propuestas, se determind el plato éptimo para su alimentacién. La simulacion

para una torre de 17 platos se muestra a continuacion



Tabla31.  Condiciones de torre de destilacion
Fraccion de acetol en destilado 0.9867
Fraccién de propilen glicol en destilado 0.01
R/R min 1.5
NUmero de platos 17
Numero de platos minimos 6.2409
Plato de alimentacion 9
Condensador MJ/h -1.245
Rehervidor MJ/h 2.1282
Presion (Pa) 60000
Reflujo minimo 0.0821
Razon de reflujo calculada 0.1172
Caida de presién (Pa) 2000

Tabla32.  Corrientes de entrada y salida
Corriente 1 2 3
Temperatura (K) 273.15 356.41 446.01
Presion (Pa) 200000.00 60000.00 | 62000.00
Entalpia (MJ/h) -17.10 -7.63 -8.58
Fraccion de vapor 0 0 0
Propilen glicol (kg/h) 1.3859 0.0139 1.372
Etilen glicol (kg/h) 0.053 0.0001 0.0529
Agua (kg/h) 0.4239 0.4239 0
1-Propanol (kg/h) 0.0285 0.0285 0
Acetol (kg/h) 0.1447 0.1428 0.0019

D. Calculos para el disefio de linea de hidrdgeno y nitrégeno

1. Linea de nitrogeno. Para esto sera necesario Gnicamente tanques a presion con nitrégeno, no se

recirculara al sistema.

2. Linea de hidrogeno. En el caso del hidrégeno si es recomendable recircularlo al sistema, para esto
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se necesita un compresor que aumente la presion para reincorporarlo al sistema, y un filtro que remueva el

agua y trazas de otros vapores presentes.

a. Disefio de filtro. Para el disefio de un filtro que remueva el agua del hidrégeno se debe determinar

el tamafio del medio filtrante para que deje pasar el hidrégeno Unicamente y el agua y el resto de vapores

permanezcan en el filtro. Las especificaciones sugeridas para el filtro son las siguientes:
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Tamafio de particula 0.01pm

Material: Acero inoxidable

Medio de filtracion: borosilicato exento de aglutinantes (prefiltracion, microfibra no tejida)
Caida de presion; 0.12 bar

b. Célculos para el disefio de compresor. Se modelé un compresor adiabatico con ChemCad 6,

para la corriente de gas proveniente del condensador. Se muestra el diagrama de la simulacién a continuacion.

Figura 15. Diagrama de simulacién de compresién adiabatica

Tabla 33. Propiedades de las corrientes.

1 2
T 298.15 339.21
P (bar) 2.00 3.00
MJ/h -0.33 0.27
kg/h 1.02 1.02
Hidrogeno (p/p) 1.00 1.00

Para esta compresion ChemCad calculé los requerimientos de equipo considerando una eficiencia de
compresion del 90%.

Tabla 34. Especificaciones de compresor

Presion de salida (Bar) 3
Tipo de compresor Centrifugo
Eficiencia 0.9
Potencia 0.1675 kW 0 ¥4 hP
Cp/Cv 1.4068




E. Disefio de bombas, tuberias y accesorios auxiliares

1. Célculo para el disefio de bombas

a. Peristalticas. Las bombas peristalticas se utilizaron en los procesos que manejan flujos muy

pequefios. Las partes del proceso que requieren este tipo de bomba son: alimentacién de glicerina, y

alimentacion de torre de destilacion.

Tabla 35. Requerimientos para bombas peristalticas

Al"gﬁrgﬁ?:;n de Alimentacion torre de destilacién
Presion de operacion (bar) 1.00 2
Temperatura 298.15 298.15
Flujo kg/h 2.10 2.04

Para los diferentes procesos se seleccionaron las siguientes bombas

Tabla 36. Especificaciones de bombas peristalticas

Alimentacién de

Alimentacién torre de destilacion

glicerina
Capacidad 0-185mL/min 0-185mL/min
Motor Iméan permanente Iméan permanente

Material rotores (2)

Policarbonato

Policarbonato

Potencia necesaria 20Watt 20Watt
Voltaje 110-330 110-330
Didmetro de tuberia Y, pulgada Y4 pulgada

b. Centrifugas. Se utilizard una bomba centrifuga para el funcionamiento de la linea de aceite

térmico. Las condiciones de operacion son las siguientes:

Tabla 37.

Requerimientos para bomba centrifuga
Temperatura (K) 488.150
Presion (Bar) 1
Flujo kg/h 4 L/min
Fluido Aceite térmico
Carga Minima

Para estas condiciones se requiere una bomba especifica para transporte de fluidos con temperaturas

altas, la bomba necesaria tiene las siguientes caracteristicas:
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Tabla 38. Especificaciones de bombas centrifuga
Bomba Y4 hP
Eficiencia 30%
Motor 1hP
Dimensiones 17x17x3.8”
Fluido Aceite térmico
Material interno grafito

2. Célculos para el dimensionamiento de valvulas y tuberias. Se determinaron las vélvulas y

tuberias necesarias para cada linea en el proceso.

a. Linea de nitrdgeno. Para la determinacion del diametro de la linea, se definié una velocidad lineal
para el flujo del nitrégeno. Generalmente los gases poseen una velocidad lineal entre 9-30 m/s (McCabe,
1991). Con esta informacién y el flujo volumétrico necesario se puede definir el didmetro de la linea.

mD? 4
D Q

Area Transversal =—=——->D = |—
v 4 V(4%

Q_SOL imin  1m3
min  60s 1000L

4 x 8.333x104
D= [——— =0.00728m = 0.728cm
20m

Para este didmetro interno se eligi6 segun tablas normalizadas para dimensiones de tuberia la siguiente
tuberia. (McCabe, 1991)

=8333x 107", v~20m/s

Tabla 39. Dimensiones de tuberia para linea de hidrégeno

Tamafio nominal 1/4 pulgada
Cédula 40
Material Acero Inoxidable

Las valvulas del sistema también tendrén el mismo didmetro de la tuberia, por consiguiente la valvula

de la linea de nitrogeno seré una véalvula de mariposa de ¥4 pulgada.

b. Linea de hidrdgeno. Para la linea de hidrogeno se sigui6 la misma metodologia de calculo que

para la linea de nitrogeno. En la alimentacion el flujo es el siguiente

Q=

175L 1min 1m3

min 60s 1000L

3
=2917x 1077, v~20m/s

= 0.0136m = 1.36cm

4x29167x1073
207
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Para este diametro interno se eligi6 segun tablas normalizadas para dimensiones de tuberia la siguiente
tuberia. (McCabe, 1991)

Tabla40. Dimensiones de tuberia de alimentacion de hidrogeno

Tamafio nominal 1/2 pulgada
Cédula 40
Material Acero inoxidable

La valvula de la alimentacién tendra el mismo didmetro de la tuberia, por consiguiente la valvula de

mariposa es de %2 pulgada.

Después del evaporador de simple efecto el flujo aumenta ya que se arrastra vapor de glicerina, por lo

tanto la tuberia podria ser mas grande, y las valvulas de control también. El flujo a la salida del evaporador es

el siguiente:
. 3 3
Q =222 IR B = 347 x 1072, v~ 20m/s
4 x3.47x1073
D = BT —— 0.01486m = 1.486cm

Para este didmetro interno se eligi6 segun tablas normalizadas para dimensiones de tuberia la siguiente
tuberia. (McCabe, 1991)

Tabla 41. Dimensiones de tuberia después de evaporador

Tamafio nominal 1/2 pulgada
Cédula 40
Material Acero Inoxidable

La valvula de la alimentacion tendra el mismo diametro de la tuberia, por consiguiente la valvula de
mariposa es de % pulgada.

Debido a que el flujo a través de la tuberia se encuentra dentro del rango de los dos flujos anteriores,

las dimensiones de tuberia seran las mismas y las valvulas también.

c. Linea para el aceite térmico. Para el aceite térmico se realizara el mismo procedimiento que para
las lineas de gases como nitrdgeno e hidrégeno solamente que se corregira mediante la velocidad promedio de

liquidos en tuberias. Para un liquido la velocidad promedio se encuentra entre 1.2-3 m/s.

. 3 3
Q=138k. Imin 1M _ 603x105%, va2m/s

min 60s 1000L s
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4 % 6.032x10°5
D= B T—— 0.00620m = 0.620cm
T

Para este diametro interno se eligi6 segun tablas normalizadas para dimensiones de tuberia la siguiente
tuberia. (McCabe, 1991)

Tabla 42. Dimensiones para la linea del aceite térmico.
Tamafio nominal 1/4 pulgada
Cédula 80
Material Hierro al carbon

Se utilizard la misma tuberia para toda la linea de aceite, y las véalvulas también serdn del mismo

didmetro de 1/4 pulgadas, y del mismo material
d. Linea para la alimentacién de la glicerina. Para la alimentacién de Glicerina, se utilizara un
diametro acorde a la bomba peristaltica elegida para el proceso, pues en este caso la velocidad dentro de la

tuberia es insignificante y el factor de adaptacion al proceso tiene mas peso.

Tabla 43. Dimensiones de tuberia para la alimentacion de glicerina

Tamafio nominal 1/4 pulgada
Cédula 40
Material Acero Inoxidable

e. Linea de agua. Para el dimensionamiento de la linea de agua se utilizé el mismo procedimiento

que para la linea de aceite térmico.

2L 1min  1m3

3
Q= =333x107°™, v~2m/s

" min 60s 1000L

4 x3.333x10°5
D = B T——— 0.0046m = 0.460cm

Para este didmetro interno se eligié segln tablas normalizadas para dimensiones de tuberia la siguiente
tuberia. (McCabe, 1991)

Tabla44. Dimensiones de tuberia para linea de agua

Tamafio nominal 1/4 pulgada
Cédula 40
Material Hierro al carbén
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f. Linea para los productos. Para los productos después del condensador también se utilizara las

dimensiones requeridas por la bomba peristaltica para mejor adaptacion al proceso.

Tabla 45. Dimensiones de tuberia para la linea de los productos

Tamafio nominal 1/4 pulgada
Cédula 40
Material Acero Inoxidable

F. Célculo de costos

1. Costos de operacion. Para los costos de operacion se calcul6 el costo de la materia a utilizar y el
consumo energético de cada equipo. Se calculé el costo de produccién en un dia y por kilogramo de propilen

glicol producido.

a. Caélculos de costo de reactivos (cromita de cobre, hidrégeno, nitrégeno, glicerina cruda,

hidroxido de calcio). Para el precio de reactivos se tomaron cotizaciones nacionales y precios del mercado
internacional. Para las cotizaciones internacionales se utilizo como fuente la “Chemical Cost Guide 2008”.

Los costos determinados son los siguientes

Tabla 46. Costos de materia prima

Glicerina cruda (ton) $ 44.00
Hidroxido de calcio (ton) 110.00 €

Hidrégeno (100 m3) 20.00 €
Nitrégeno (100 m3) 10.00 €
Aceite térmico (gal) $ 200

Cromita de cobre (kg) $ 200.00

A partir del consumo diario de cada reactivo se determin6 el costo para 24 horas de operacion, y el

costo por kilogramo de propilen glicol producido. Ejemplo para el costo de glicerina cruda.

5 kgGlicerina $66 08.30

24k = 0262
n X T000kg <1 X 24h = 02629

De la misma manera se realizd el célculo para los demas compuestos. Los costos se resumen en la

siguiente tabla.
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Tabla47. Costos de materia prima

Materia prima Total (24h) Costo/kgPG
Glicerina Cruda Q 26.29|Q 0.80
Hidroxido de Calcio |Q 2.30|Q 0.07
Hidroégeno Q 29.30|1Q 0.89
Nitrégeno Q 0.73|Q 0.02
Aceite térmico Q 3.65|Q 0.11
Agua Q 16.13|Q 0.49
Cromita de Cobre * |Q 12.85|Q 0.39
Q 2.77

* Se asumid una rotacion del catalitico cada 30 dias utilizdndolo bajo condiciones 6ptimas

b. Célculo de costos energéticos. A partir de las especificaciones de los equipos se determiné el
gasto de energia para la operacion de un dia. Ejemplo para el gasto energético del compresor:
gasto = Potencia X tiempo = 3kW(24h) = 72kWh

72kWh Q1.2707 _ 91.49
1kW = Q9L

A continuacién se muestra una tabla con los equipos que generan gasto energético, en el proceso:

Tabla 48. Gastos energéticos del proceso

Consumo
Equipo Potencia Energético | Costo 24h Costo/kgPG

24h (kWh)
1 Bomba peristaltica 20Watt 0.48 Q 0.61 Q 0.02
2 Bomba peristaltica 20Watt 0.48 Q 061 Q 0.02

Condensador
Columna de destilacion | 0.5kW, rehervidor 36.00 Q 45.75 Q 1.39
1kW.

Compresor Potencia 1/4 hP 4.48 Q 570 Q 0.17
Intercambiador de calor Potencia: 3kW 72.00 Q 9149 Q 2.78
Bomba centrifuga motor: 1hP 17.93 Q 2278 Q 0.69
Q 5.07

* Costos basados en Q1.2707/kwWh

2. Célculo de costo de equipo. Para la determinacion del costo de equipo se utilizaron dos
metodologias, cotizacion directa o estimacion mediante el método de escalamiento con indices de costos
(Peters, 1991:169). A continuacion se muestra un ejemplo de la utilizacién del método para el costo del

compresor.



Costo de Equipo A = Costo de Equipo B X <

En donde a varia segun el tipo de equipo.

Costo de Equipo A = $128,887.00 x (

0.18695kW
75kW

Capacidad A)“
Capacidad B

0.79
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) = $1130.34

De la misma manera, se determiné el costo del resto de equipo. Los costos se muestran en la siguiente

tabla.

Tabla 49. Costos de equipo para el proceso
COSTO + Flete +
DESCRIPCION CANTIDAD VCA(‘)LI\(/'?ERDAE Aduana + Seguro ‘?8‘?,18
+ IVA + Arancel

Bomba peristaltica 2 Q 9,130.00| Q 12,234.20| Q 24,468.40
Evaporador Simple Efecto 1 Q 19,07550| Q 25561.17| Q 25,561.17
Reactor de Cama Empacada 1 Q 16,564.06 | Q 22,195.84| Q 22,195.84
Compresor centrifugo 1 Q 9,381.77| Q 12,571.57| Q 12,571.57
Intercambiador de Calor Eléctrico 1 Q 6,692.02| Q 8,967.31| Q 8,967.31
Torre de Destilacion 1 Q 191,641.10| Q 256,799.08| Q 256,799.08
Bomba 1HP 1 Q 2,496.06| Q 3,344.72| Q 3,344.72
Tanqgue de Glicerina 1 Q 607.76 | Q 814.40| Q 814.40
Condensador de Concha y Tubo 1 Q 4560.04| Q 6,11045| Q 6,110.45
Vélvula de boli/(zau':lero inoxidable) 3 Q 136.00| Q 182.24| Q 546.72
Vélvula de boli/(j(':lero inoxidable) 1 Q 7467 Q 100.05| Q 100.05
Vélvula de compuerta 5 Q 57.43| Q 76.96| Q 384.81

Vélvula de cheque (acero
inoxidable) 1 Q 166.00| Q 22244 | Q 222.44

Valvula de Globo (hierro al

carbén) 2 Q 91.90| Q 123.14| Q 246.28

Valvula de Globo (acero
inoxidable) 2 Q 226.87| Q 304.00| Q 608.01
Valvula de Paso (acero inoxidable) 1 Q 95.34| Q 127.76 | Q 127.76

El costo total del equipo para la planta piloto es Q 363,069.00




G. Figuras anexas

Figura 16. Dependencia de la constante de velocidad de la conversion de glicerina en acetol respecto a la temperatura
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Figura 17.

Dependencia de la selectividad de la conversion de glicerina en acetol respecto a la temperatura
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Ln (Kp)

Efecto de la temperatura en la constante de equilibrio Kp (acetol — hidrdgeno - propilen glicol)
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Figura19. Rendimiento segun alimentacion de hidrégeno, para una alimentacion de 100g/h de glicerina y 1160g de catalitico en reactor.
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Acetol Wapor Weight Fraction

Figura 20. Equilibrio liquido vapor de acetol-propilen glicol a 0.6 Bares, en una mezcla multicomponente a 20% molar en contenido de agua
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