UNIVERSIDAD DEL VALLE DE GUATEMALA
Facultad de Ciencias y Humanidades

Departamento de Ingenieria Quimica

DISENO DE UNA PLANTA PILOTO PARA LA SINTLESIS DE
ESTERES METILICOS EN UNA INDUSTRIA DE ALCOHOLES

GRASOS SATURADOS

FELIX CONSTANTINO BUSTAMANTE BARBERENA

oot v e ok s -,.,,‘,A'SA-L!J:H,’!
G L e e e
- T ey
e . 7 R -~ &
ot I CTET T T A
L. ! [ T . S T {
o . i

PN oo i e AL
GRERSEAL 30 Vi ob LUaTDHALA

Travajo de graduacion presentado para optar al grado académico de
Licenciatura en Ingenieria Quimica.

Guatemala.

2,000.



Vo. Bo.:

() J\/aiﬁ\D Ut @,{j/} dx/u\ A

h'tgeﬂiél’{)__lé_{'ég_]_uj_g_ﬁ\vq]r\g‘ S
Ascsir./"'

e

Tribunal-
(" LM &%gﬂ ﬂw A
— oc Luis Avalos. i
()
(h

Ingeniero Gamaliel Zat

Fecha de aprobacion: 18 de Mayo de 2,000.



A mis padres:
Carlos Alberto Bustamante Rosales
Vilma del Carmen Barberena de Bustamante,

A mis hermanos:
Carlos José
Gerardo Adolfo y
Karla Eugenia.



LISTA DE DIAGRAMAS DE FLUJO

Diagrama
M Proceso de metandlisis del aceite de palma africana RBD
sin winterizar
N Distribucion de la planta piloto
R

Tratamiento de los desechos para la planta piloto

Pagina

37
38

50



LISTA DE ECUACIONES

Ecuacion Pagina
I Reaceiaon de neutralizacion del exceso de acido clorhidrico 48
2 Regresion lincal para la eoncentracion de las soluciones de

hidroxido de sodio y mctanol versus gravedad especifica & 86
3 Regresion lineal para la concentracion de las soluciones de

hidroxido de sodio y metanol versus viscosidad 89
4 Reaccids de metandlisis 106
5 Reaceidn de saponificacion 106
6 Capacidad calorifica del aceite de palima africana 107
7 Viscosidad dinamica del accite de palma africana 109
8 Capacidad calorifica de la mezela de acette y solucion catalizadora I
9 Conductividad térmica de la mezela de aceite y sohucion catalizadora 111
10 Deunsidad de la mezcla de aceite y solucion catalizadora [
11 Viscostdad dindunica de la mezela de aciele y solucidn catalizadora Fil
12 Partes en peso de trighcérido contenido en el aceite de palma 113
13 Cantidad de catalizador para la reaccion de metandlisis 113
14 Partes en peso de acido graso 114
5 Partes cn peso de metanol i4
16 Partes en peso de ésteres metilicos 114
17 Partcs en peso de glicerol 114
I3 Peso de deido clorhidrico al 32% para neutralizar el catalizador IS
19 Peso de agua producida en la reaccion de neutralizacion del catalizador 115
20 Peso de cloruro de sodio producide en la reaccion de neutralizacion

del catalizador ‘ 115



Ccuacidn Pagina
21 Peso de catalizador consumido por la reaceion con Jos deidos grasos
presentes en ¢l aceite 115
22 Peso de tripalmitina que reaccionaria con el hidréxido de sodio en la
reaccion de saponificacion 116
) D, , ) ¥
23 Peso de palmitato de sodio (jabon) que se formaria al reaccionar la '
tripalmitina con el hidréxido de sodio 1o
24 Peso de dcido clorhidrico al 32% para recuperar el palmitato de sodio
{Jabdén) como acido palmitico libre 116
25 Metanol estequiométrico 116
26 Mectanol necesario para la reaceion de metandlisis 117
27 Caleulo de la concentracion de la solucién de metanol
e hidroxido de sodio 17
28 Calcalo del didgmetro de un tanque conociendo su volumen 119
29 Nimero de Reynolds para agitadores 121
30 Potencia para ¢l agitador del tanque 121
3i Pérdidas por conveccion a través del tanque y la atmosfera 121
nh Peidndas por radiacion a través del tanque y la atméslera 122
33 Pérdidas combinadas 122
34 Arca exterior del tanque de almacenamiento de aceite de palma 122
35 Pé¢rdidas totales de ealor 122
36 Temperatura de la pelicula 122
37 Cocliciente de expansion térmica 123
38 Cocficiente de transferencia de ealor para conveecion libre 123
39 Coeficiente total limpio (U,) 124

40 Cocficiente total de disefio (Up) 124



Ecunacion

4]

42

43

44

45

40

48

49

50

60

6l

62

Area nccc:;n.rin para el calentamiento (Ay)

Nitmero de tubos (N)

Consumo de vapor (Myapor)

Media logaritmica de la diferencia de temperaturas (MLDT)
Area de flujo por tubo en pulgadas (a')

Area de flujo por tubo en pies (a,)

Masa velocidad (G, o Gy)

Numero de Reynolds del lado de los ubos {(Nret)
Coefliciente de transferencia de calor lado de los tubos (h;)

Coeficiente de translerencia de calor del fluido interior
referido a la superficic exterior {I;y)

Area de flujo de la coraza (a,)

Didmetro equivalente para la tuberia con arreglo triangular (D,)

Nimero de Reynolds lado de la coraza (NRres)

Area total de los tubos (Arca de disefio)

Coeficiente de transferenciz de calor de disefio {Up)
Verilicacion del faclor de obstruccion {(Rd)

Numero de cruces (N+1)

Nimero de deflectores

Caida de presién cn la coraza (AP

Caida de presion del lado de los tubos (AP

Caida de presion de retorno del lado de los tubos {AP)

Caida de presion total del tado de los tubos (AP1)

Pagina
124
124
124

125

128
128
128
128

129

129
130
130

130



Ecuacion

03

64

65

66

67

69

70

71

73

74

76

77

78

79

80

81

82

83

Tiempo de retencion en el calentador (D
Coeficiente de transfercncia de calor del fluido interior ()
Arca de flujo del anulo (a,)

Didmetro equivalente para ¢l anulo en un intercambiador
de tubos a contracorriente

Cocficicnte de transferencia de calor del fluido de la pared
exterior (hy)

Numero de horquiltas (N,,)

Factor de friccion (f)

Caida total de presion del lado del 4nulo (AP

Caida total de presion del lado del tubo interior (APp)

Capacidad volumétrica del intercambiador de calor (Vo)

Volumen de disefio del reactor para treinta minutos de reaccion (Vz)
Nivel de trabajo del reactor (h)

Arca total exterior del reactor (Arexr)

Area total interior dcl reactor (Arinr)

Ceuaciones para dimensionar el reactor de metandlisis

Mimero de Reynolds modificado para tanques agitados y
cnchaquetados o con serpentines (Ngg nog)

Potencia para el agitador del reactor (P

Flujo masico de metano| reflujado (mppge)

Flujo de calor para la condensacion del reflujo (que)
Area de flujo de la coraza (a,)

Carga de conderzado para tubos verticales (G”)

Pagina
130
132

132

133

133
[34
134
{35
135

136

138
138

138

139
141
141
141
{42

143



Eecuacion

8

35

80

87

88

89

90

9j

938

99

100

101

Temperatura de la pared del tubo (1)
Temperatura promedio de la pelicula (1)
Numecro de Reynolds para los tubos del condensador (Ngy.)

Cocficiente de transferencia de calor del fTuido dentro de los wibos

. ¥
del condensador de reflujo (b)) b

Factor de obstr.ucci(jn (Ry)

Razon de cvaporaciéon del metanol en el reactor de metanolisis
Flujo masico de metanol evaporado (n ypy)

Flujo de calor para la condensacton ()

Cosfliciente de transferencia de calor del fluido exterior en un
condensador de reflujo (h,)

Gravedad especifica de la fase continua en el decantador (vy¢)
Volumen del decantador (V)
Diametro interior del decantador (D)

Altura total de las fases o altura del liquido ligero en la »umia
de descarga (4r)

Longitud del decantador (L)
Altura del liquido pesado en la rama de descarga (Za)
Toneladas de refrigeracién (TR)

Grosor de pared de un tanque con presidn interna menor que la
presién exierna

Grosor de pared de un tanque con presion interna mayor que la
presion cxterna

Pagina
[43
144

144

144
145
147
147

143

151
155
55

i55

156
156
156

158

i59

159






LISTA DE FIGURAS

Figura

7.1.1 Vista lateral del tanque de almacenamiento de aceite de palma
africana RBID sin winterizar

7.12  Vista superior del tanque de almacenamicnto de accite de palma

africana RBID sin winterizar

1.3 Vista transversal del calentador de accite de palma africana RBD
sin winterizar dentro del tanque de almacenamiento

72 Arreglo de los tubos para el calentador para la mezcla de aceite de

palma africana RBD sin winterizar y fa solucion catalizadora

7.3 Arreglo de los tubos del condensador de reflujo de metanol en cl
reactor de metanolisis

7.4 Arreglo de los tubos del condensador para recuperacion del metanol

sin reacctonar provenientc del reactor de metandlisis

7.5 Reactor de metandlisis
7.0 Reactor de metanolisis y sus condensadores
7.7 Tanque decantador para las fases de ésteres y de gheetina

7.8 Tipos diferentes de hélices para agitadores

Pagina
51

51

53
54

55-
56
57
58

59



Grafica

LISTA DE GRAFICAS

Densidad del aceite de palma africana

Numero de Reynolds versus ninnero de potencia
Curva de transferencia de calor lado de tubos
Curva de transterencia de cafor lado de 1a coraza
Factores de friccion para lado de tubos

Factores de friccion para haces de tubos

Curva semiempivica para fa condensacion en lubos verticales
(condensacion dentro de fos tubos)

iit

Pagina

162
163
164
165
166

167

168



Tabla

7.1

7.2

7.3

7.4

7.5

7.5

1.7

7.8

7.10

Vol

7.12

7.13

7.14

7.16

LISTA DE TABLAS

Condiciones para la reaccion de metandlisis realizada en el laboratorio
Partes cn peso de los reactivos v productos de Ia rcaccion de metanédlisis
Datos obtedos en el lnboratorio de fa reaccion de metandlisis

Reativos y productos de la reaccion de metandlisis con 25 p
de aceile de patma africana RBD a una cficiencia del 100 %

Datos de la energia equivaleate obtenida

Entalpias de la disolucion de hidroxido de sodio al 99 %
en metanol al 98 %

Entalpfas obtenidas de la reaccidn del aceite de palma africana RBD
con una solucion de metanol ¢ hidréxido de sodio al 5 %

Eatalpias de la rezceion de metanolisis realizada con una sofucion
de metanol e hidréxido de sodio al 10.5 % y el aceite

de palma africana RBD

Entalpiss obtenidas en la reaccién del accite de palma africana
RBD con una solucion de metanol ¢ hidroxido de sodio al 15 %

Reacivos y productos de la reaccion de metandlisis con 1,000 kg de
aceite de palma africana RBD a una eficiencia de 100 %

Productos que sc obtendrian al reaccionar el catalizador utilizado con el
accite de palma africana RBD

Condiciones de operacion de la planta

Caracteristicas del vapor utilizado para el catentamicnto
Tanque para el almacenamiento de aceite de palma RBD
Tanque para el almaccenamicnto de metanol

Tanque de preparacidn de la solucidn catalizadora de metanol e
f
mdroxido de sodio al 10.5 %

Pagina

[
o

21

21

22

22

22

22

23

23



Tabla

7.17

708 A

7.18 13

7.19

7.20

7.21]

722

A
r-2
(W]

7.30

7.31

7.32

7.33A

Calentador para el tanque de almacenamicnto de aceite de palma RBD

Opcion No. | para el calentador del accite de palma africana
y la solucidn catalizadora

Opcion No. 2 para ¢l calentador del aceite de palma africana
y la solveidn catalizadora &

F

Comparacion entre las revoluciones por minuwto y el rca nccesaria
para cl calentamiento en ¢l reactor de metandlisis

Reactor de metandiisis
Condensador para el reflujo del metanoi en el reactor de metandlsis

Condensador para recuperar ¢l metanoi sin reaccionar
en el reactor de metanolisis

Tanque decantador para las fases de ésteres y glicerina
Tanque para preparar fa solucion de salmucra al 25 %
Euipo de refrigeracion para la salmuera al 25 %
Caracteristicas del evaporador dci sistema de refrigeracion
Caracteristicas del condensador del sistema de refrigeracion
Caracleristicas del compresor del sistema de refrigeracion

Materiales de construccion y espesor de lamina para el tanque
de almacenamiento de aceite de palma africana RBD

Materiales de construccion y espesor de lamina para el tanque
de almaccnamiento det metanol

Materiales de construccion y espesor de lamina para el tanque
de preparacion de la solucion catalizadora

Maleriales de construccion y espesor de lamina para el calentador
del tanque de almacenamiento de aceite de palma africana RBD

Material de construceion y espesor de lamina para el calentador del
aceite de palma africana RBD y la solucidn catalizadora ¢ Lidroxido
de sodic y mentanol

vi

Pagina

24

25

26

27
27

28

29
30
30
31
31
3i

32

32

32

33

33



Tabla Pagina
7.338  Caracteristicas del tubeo que se utiliza como coraza del calentador de
acceite de palma africana RIBID y la solucion catalizadora del hidrdxido de

sodio y metanol 34

7.34  Materiales de construccion y espesor de lamina para

el reactor de metanolisis 34
7.35  Materiales de construceidn y espesor de lamina del condensador .

para {a recuperacion delmetanol sin reaccionar que sale del reactor

de metandlisis 34

7.30A  Maleriales de construccion y espesor de lamina para el condensador
de reflujo del metanol en ¢l reactor de metandlisis 35

7.36B3 Materiales de construccion para ¢l tanque decantador para
las fases de glicerina y fase de los ¢steres melilicos 35

7.37A Materiales de construceion y espesor de lamina del tanque decantador
para la fase de glicerina y la fase de los ésteres metilicos 35

7.378  Caracteristicas del tubo que se utiliza como pared del tanque

decantador para las fases de glicerina y fase de los ésteres metilicos 36
738 Materiales de construccidn y espesor de lamina para ei tanque de

preparacion de salmuera al 25 % 36
7.39  Tratamiento de agua cruda para calderas 46
7.40  Tratamiento de agua de calderas 46

7.41  Calidad de agua utilizada en una caldera con una presion de operacion
de 0 a300 psig 47

7.42  Propiedades termodinamica del metanol saturado [6l

vil



Termograma

)

LISTA DE TERMOGRAMAS

Curva de calibracion No. | del calorimetro de solucion
Curva de calibracion No. 2 de] calorimetro de solucion
Curva de calibracidn No. 3 del calorimetro de solucidn
Curva de reaceion No. 1 del hidroxido de sodio con metanol
Curva de reaceidn No. 2 del hidréxido de sodio con metanol
Curva de rcaceidon No. 3 del hidréxido de sodio con metanol
Curva de reaccion No. 4 del hidréxido de sodio con metanol

Curva de [a reaccion No. 1 del aceite de palma africana RBD
Y una solucidn de metanol e hidroxido de sodio al § %

Curva de la reaccién No. 2 del aceite de palima africana RBD
y una solucién de metanol e hidréxido de sodio al 5 %

Curva de la reaccion No. 3 del aceite de palma africana RBD
y una sotucion de metanol ¢ hidréxido de sodjo al 5 %

Curva de ta reaccién No. | del aceite de palma africana RBD
y una solucion de metanol e hidroxido de sodio al 10.5%

Curva de la reaceion No. 2 del aceite de palma africana RBD
Yy una solucion de metanol e hidréxido de sodio al 10.5 %

Curva de la reaccion No. 3 del aceite de palma africana RBD
Y una solucién de metanol e hidréxido de sodio al 10.5 %

Curva de la reaccion No. 1 del aceite de palma africana RBD
Yy una solucion de metanol e hidroxido de sodio al 15 %

Curva de ta reaccion No. 2 det aceite de palma alricana RBD
y una solucion de metanol ¢ hidréxido de sodio al 15 %

Pagina

RERY

39
40
41
4]
41

41

42

43

43

43

44

44



TCl'I'l'lOf:‘I'EUHEl

16

17

Curva de la reaccion No. 3 del aceite de palma africana RBD
y una solucion de metanol ¢ hidroxido de sodio al 15 %

Curva de la reaccion No. | del aceite de palma africana RBD
y una solucidn de metanol e hidroxido de sodio al 20 %

Curva de la reaccién No. 2 del aceite de palma africana RBD
y una solucion de metanel ¢ hidréxido de sodio al 20 %

Curva de la reaceidn No. 3 del aceite de palma africana RBD
y uina sofucion de metanod ¢ hidedxido de sodio al 20 %

Pagina

44

45

45

45



RESUMEN

El objetivo de cste trabajo es el disefio de una planta piloto para la produceion de ésteres

metificos y glicerol en estado anhidre. Para el diseiio de esta planta se utilizaron referencias de

&
“

patentes estadounidenses.

Lsta planta consiste en un tanque para ef almacenamiento de aceite de palima africana
RBD {refinado, blanquecado y desodorizado), tanque de almacenamiento del metanol, un tangue
de preparacion de la solucion ecalalizadora de metanol e Lidroxido de sodic »! 10.5 %, con su
agitador. El tanque de almacenamicento de accite de palma se cncuentra provisto de un
mtercambiador de calor para que el accite pueda ser bombeado hacia el proceso, porque el aceite
de palma a temperatura ambiente ¢s semisolido.

Para la mezela de aceite y la solucion catalizadora, se disefié un intercambiador de calor
para calentar y mezelar. La reaccion finaliza en un reactor de metandlisis que posec un
enchaguetamiento para cl calentamiento, un condensador para reflujo y un condensador para la
recuperacion del exceso de metanol.

En la fasc experimental, ¢l aceite de palma africana y la solucion catalizadora se
agregaron a un matraz de destilacion en donde se calento lentamente, hasta la temperatura de
veflujo del metanol. La temperatura de retlujo se mantuvo durante 30 minutos. Seguidamente sc
procedid a destilar al vacio el metanol que se encontraba en exceso. El tiempo de duracion de la
etapa de destilacion al vacio fue de 10 minutos, aunque ¢! metanol se destilaba en los primeros
segundos. Luego Ta mezela reaccionante, sin metanol, fue neutralizada por medio de 4cido

clorhidrico al 32%, para eliminar el hidréxida de sedio, que se habia utilizado como catalizador.

xi



Come productos de csta reaceion se obtuvo, cloruro de sodio y agua. Para el disefio de la planta,
se asumid que estos productos eran solubles en la fase de glicerol. Para que la reaccion de
neutralizacion sc dicra en su totalidad, se tuvo que fusionar la mezcla sin metanol. a la
temperatura de 110 °C, antes de agregar e acido clorhidrico. De {o contrario, quedaban porciones
de fa mezela sin ser neutralizadas. .

La separacion de tas fascs se hizo a la temperatura de 60°C, por ser la temperatura dptima

en la que se define muy bien la interfaz entre las fases a separar y por ser una temperatura

moderada.
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I. INTRODUCCION

El objetivo principal de este trabajo fue el disefio de una planta piloto para la obtencin
de ¢steres metilicos y glicerol a partir de grasas y acciles vegetales, tales como accigc de coco,
tardo, scbo, aceite de semilla de pabma y aceite de patma (extraido de la pulpa del fruto de la
palma).

Por medio de Ja United States Patent Office, se obtuvieron patentes estadounidenses
referentes al proceso de metanolisis de grasas y aceites vegetales.

A partir del andlisis de estas patentes se fisefic un proceso cuyas condiciones de
temperatura y presion no {ueran muy clevadas para evitar el alto costo inicial de instalacién
de ta planta.

Se hicieron consultas con proveedores para scleccionar los materiales de construccion de
bajo cesto que resisticran favorablemente las condiciones del proceso.

También se obtuve informacion con los proveedores sobre las diferentes clases de
catalizadores existentes en el mercado para la reaccion de metanélisis, que poseycran gran
efectividad y bajo precio, para disminuir el costo de funcionamiento de la planta y aumentar

la rentabilidad de ésta.



II. ANTECEDENTES

A) Grasas vy acciles grasos

Segin Applewhite (1984:795), las grasas y accites grasos predominantementes estan
constituidos por triglicéridos que son triésteres de glicerol con cadenas de dcidos grasos saturados
0 no saturados.

Applewhite (1984:795) describe que la diferencia que existe entre las grasas y los aceites, ¢s
que las primeras son sélidas y los titimos son liquidos a temperatura ambiente,

Fessenden et al (1983: 896), da a conocer que la mayor parte de las grasas y accites son
trigiicéridos mixtos, es decir, que las tres cadenas de dcidos grasos que eonforman el triglicérido
son diferentes.

La mayor parte de glicéridos son grasas en los animalces, mientras que en las plantas tienden a
ser accites; de aqui los términos grasas animaics (grasa de cerdo, grasa de ternera) y aceites
vegetales (acette de maiz, aceite de girasol), como lo da a conoccr Fessenden et al (1983:896).

Respecto a la propiedades fisicas y quimicas de las grasas y aceites, estas dependeran de las
propicdades de los deidos grasos que las componen, ya que los triglicéridos en su mayoria estan
conlormados por cadenas de dcidos grasos libres, como hace mencion Bailey (1966:939), en su
articulo titulado “Grasas y aceites grasos”.

De la composicidn de las grasas y aceites, Bailey (1966:940) dice, que debido a la
complejidad de la estructura de los glicéridos y la imposibilidad de obtener la composicion de los

aceites y  grasas en  proporciones de  glicéridos, se¢  sucle indicar  las



composiciones de los aceites y grasas en proporciones de los diferentes acidos grasos que
conforman el aceite.
De acuerdo con Applewhite (1984:796), la estructura general de un triglicérido es la
siguiente:
0 5

H,COCR”

| Q
HCOCR’

| &
H,COCR”

n donde R, Ry R” son cadenas alquilicas.

En e articulo titulado “Fats and fatly oils”, cuyo autor es Applewhite (1984:795), describe
que las grasas y aceites contienen pequeias cantidades solubles que son: pigmentos
tearstenoides, clorofila, ete.), esteroles (fitoesteroles en grasas de planta, colesterol en grasas
animalest. fasfolipidos, lipoproteinas, glicolipédos, hidrocarburos, vitamina E  (tocoferol),
vitamina A (de caroteno), vitamina D (calciferol), ceras (ésteres de aleoholes de largas cadenas y
acidos grasos), proteinas, carbohidratos y productos de degradacidn de los acidos grasos. Muchos
de estos productos menores son removidos cni el procesamiento de las grasas y accites, y algunos
son subproductos de gran valor, como lo indica Applewhite, en el articulo mencionado
anterioraiente.

Respeeto a la degradacidn de las grasas y aceites producida por el maltrato a las materias
primas, Applewhite (1984:796) indica que se pueden encontrar cantidades mayores dal 5% en
peso de dcidos grasos libres, debido a la reaceion de hidrélisis de fos triglicéridos. Esta reaccién,
scgiin Applewhite (1984:796) se da en presencia de humcedad, catalizada por enzimas, acidos,

bases y calor.



Austin (1988:597), sefiala que las cadenas de dcidos grasos que conforman a los triglicéridos
pueden ser series saturadas, como el dcido estedrico; series monoinsaturadas {con un doble
cilace) como el dcido olcico y series poliinsaturadas {can mas de un doble cnlace) como los
dcidos linolcico y linolénico. Los principales componentes de accites vegetales son los dcidos de
16 y I8 carbonos y en los accites de pescado predominan los acidos de 20, 22 v 24 carbonos.
Austin (1988:597), también hace mencion que el aceite de coco es dnico, ya que consta de ésteres
de dcidos de cadena mucho mas corta, con acidos de 12 y 14 carbonos, principaimente, Fessenden
ct ai (1983: 896), afirma que casi todos los dcidos grasos que sc encuentran en la naturaleza
tienen un ntmero par de dtomos de carbono.

Scgun Fessenden et al (1983:897-898), las grasas saturadas son solidas y que los triglicéridos

politnsaturados tienden a ser aceites,

B} Produccion de ésteres metilicos y alcolisles grasos en 1a industria

Kreutzer (1984:344}, en su articulo titulado “Manufacture of fatty alcohols based on natural
fats ard oils”, da a corocer dos procesos para la sintesis de ésleres metilicos a partir de aceites y
grasas, los cualcs son los siguientes:

1) por trausesterificacion de los triglicéridos de las grasas y aceites,
2) por cstertficacion de los acidos grasos obtentdos a partir del desdoblamicnio o hidrdlisis de
las grasas y acciles,

1} Frewpsesierificacion de los triglicéridos. Segin Markley (1960:857), entre las reaccionces

de transesterilicacion o interesterificacion, se encuentra la reaccion de alcohélisis, la cual se
Heva o cabo entre un triglicérido (poliéster, en este caso un éster con tres cadenas de dcidos
grasos), un exceso de aleohol monohidrico (aleoholes que poseen solamente un grupo

hidroxilo (-Oll), como lo son el metanol y ctanol).



Como lo indica Markley (1960:861), cuando una reaccién de alcohdlisis se realiza
utilizando metanol, ésta recibe el nombre de merandlisis.

La reaccidn de metandlisis se realiza con la ayuda de un catalizador alcalino (metdxido
de sodio o hidréxido de sodio, en este caso es una metandlisis alcalina), o un acido (4eido
suflirico, en este caso ¢s una metanolisis dcida), como lo indican Farris ( i‘)7‘):770/\4.¥) y Trent
(1945:3), para ambos casos.

Segin Treat (1945:3), el catalizador debe de estar prescite en proporciones de 0.08 a
0.30 mol de catalizador por mol de glicérido, y ¢! alcohol, debe de estar presente por lo
menos cn dos veees fa cantidad estequiométrica que se necesita para realizar la reaccion,

La reaccion de metandlisis, sc.g(m Swern (1979:98), es la siguiente, siendo R*, R” y R*”

cadenas alquilicas :

Q
CHLCOR? CH,OH
|9 | Q Q 9
CHCOR” + 3CH;OHZ=CHOH + R’COCH, + R”COCH, + R*"COCH;
|9 1
CH,COR™ CI-LOH
Triglicérido Mectanol Gliceroi Esteres metilicos

Trent (1945:4-6), indica que los productos de la reaccion de metandlisis entre un aceite %
ot aeiunod, produce dos fases liquidas: la fase superior es de los ésteres metilicos y la
inferior es de la glicerina .

Trent (1945:4-6) y Farris (1979:770A), coinciden en que las fases que resultan de la
reaceion, se separan por decantacion, obteniéndose los ésteres metilicos en la parte superior
del reactor mientras que la glicerina se drena en la parte inferior.

Farris (1979: 770A), indica que la solucion de glicerina cruda se procesa para recuperar

glicerol de alta calidad para la venta, el metanal para recircularlo y los ésteres se pasan a



contracorrientc en una columna de lavado con agua para eliminar residuos de metanol,
glicerina y catalizadar. Despuds del secado, los Gsteres, pucden ser separados por
fraccionamiento, alimeniados dircctamente a una etapa de hidrogendlisis o vendidos.

2) Esterifizacién de dcidos grasos. Swern (1979:97) indica, que sien una reaccion se

combinan acidos grasos libres con glicerol o con otro alcohol (en este caso, con mgtanol,
un alcohol monohidrico), ésta recibe el nombre de esterificacion.
Segin Swern (1979:98), la reaccion de esterificacion entre un acido graso y el

mietanol es la siguiente:

RCOH + CHyOH ======  RCOCH, + H,0
Acido graso libre Metanaol Lister metilico Apua

La rcaccion de esterificacion, puede ser catalizada por acidos y bases, también es
reversible y finaliza si se elimina el agua producida, scgin lo que decribe Swern
{1979:1010) en su libro titulado “Bailey’s industrial oil and fats products”.

La reaccion de hidrélisis de fos trighicéridos o desdoblamiento de las grasas, de donde
se obtienen los acidos grasos libres para la esterificacion de estos, se da en condiciones
propias de miscibilidad entre la grasa y el agua, segin Swern (1979:100). Esta reaccion no

@ simpie, procede en etapas, es reversible y es la reaccion inversa de la esterificacion,

La reaccion general para el desdoblamiento de las grasas o hidrélisis de las grasas,

segin Swern (1979:98), es la siguicnte:



Q
CH.COR’ CH,O!1
| Q) |
CIICOR”  + 3,0 /= CHOH + R’COOH + R”COOI + R™"COOH
| O |
CH,COR” CH,OH

Triglicérido Agua Glicerol Acidos grasos

A&
.

3) Hidrogenolisis o reduccion de los ésteres metilicos. Seglin Peters (1984:733), describe

que fa hidrogenolisis de los ésteres metilicos es una recaccion que se realiza con hidrogeno
puro, en presencia de una mezela compleja de éxido de cobre (i) y eromita de cobre (11)
como cataiizador en forima de polvo fino dentro de un reactor a alta presién.

La rcaccion de hidrogendlisis para la obtencidn de alcohol graso eomo produeto a paitir
de un éster metitico, segn Peters (1984:735), es la siguiente:

Alta presidn

©
RCOCH,; +  2ZH; » RCHOH + CH;0H

Catalizador

Ester metilico  Hidrégeno Alcohol graso Metanol

Segin lo descrito por Peters (1984: 734), en su articulto titutado “Higher aliphatic
(natural) alcohols™ una vez que la mezcla reaccionante sale del reactor, s¢ introduce a un
separador por gravedad, en dende se elimina el hidrégeno, metanct y algunos aleoholes
grasos, por la parte superior del equipo. El producto que queda en la parte inferior del
separador, y que esta compuesto por alcoholes grasos y catalizador, se despresuriza, se
recupera ¢} catalizador por medio de centrifugacion y se recicla, Bl metanol contenido en t;l
flujo que salc de la parte superior del reactor, se vuelve a utilizar cn la etapa de metandélisis.

LLos alcoholes grasos crudos son destilados al vacio y los productos que quedan en ¢l fondo

de las colummnas, se recirculan o sc desechan.



C) Veatajas de los ésteres metilicos sobre los dcidos grasos

Favres (1979:770A-773A), describe las ventajas en sus propiedades fisicas y quimicas, que
tienen los ésteres metilicos sobre los acidos grasos, en su articulo titulade “Mcthyl esters in the
il

ety achd wdustry”™. A continuacion se presentan las ventajas que ticnen los ésteres metilicos:

I} Destilacion fracciomada. Los ésteres mctilicos sometidos a destilacidn fraccionagda son

mas faciles de fraccionar, mas estables y menos corrosivos que fos dcidos prasos. La facilidad
que tienen los ésteres metilicos para ser fraccionados es debido a que tienen puntos de ebullicion
mas bajos quc sus dcidos grasos correspondientes. Esto hace que exista un bajo consumao de
energia y un baja riesgo de descomposicion cuando se realiza la destilacion fraccionada.

2) Puntos de chullicién. La diferencia de los puntos de ebullicion entre estas dos clases de

compuestos quimicas en parte se debe a fa influencia de los enlaces de hidrogeno. Los ésteres
metilicos tienen una capacidad muy lmitada de enlaces de hidrogeno debido a que no contienen
grupus hidréxifos (-O1), sin emibargo, los dcidos grasos tienen un grupo funcional (grupo
hidraxilo), y tiencn [a capacidad de formacion de enfaces de hadrogeno. La energia extra que se
nceesila para vencer eslas atracciones intermoleculares, se refleja en los puntos de ebullicion altos
de los acidos grasos. Debido a la diferencia en las atracciones intermoleculares, las mezclas de
ésteres metificos se comportan mas idealmente, que las mezclas de Acidos grasos, por lo que
shrediecn ia iey de Raoult .

3) Formacign de color. Los dcidos grasos son mas suceptibles a la formacion de color y a la

-degradacién oxidativa, cspecialmente si son calentados, en cambio, los ésteres metilicos
experimentan estas clases de descomposiciones pere no tan facilmente,

4) Corrosion del eaquipo. Los ésleres metilicos son menos corresivos que los dcidos grasos.

Los primeros, pueden ser procesados en equipo de acero al carbon , mientras que los acidos



grasos necesitan ser manipulados en equipos construidos con acero inoxidable u otro material
resistente a la corrosion.

D) Usos de Jos ésteres metilicos en la industria

Los ¢steres metilicos tienen muchas aplicaciones como reactivos intermedios para la sintesis
de otros productos. Farris (1979:77 | A-772A), da los siguientes aplicaciones: 5
I} en la sintesis de compuestos nitrogenados, por cjemplo, alcanolamidas grasas, que son
utitizadas en la industria de detergentes y cosméticos;

2) en la sintesis de aicoholes grasos por hidrogenacion o reduccion de los ésteres por medio de
hidrogeno puro a allas presiones y temperaturas.  Estos compuestos son utilizados en fas
industrias del plastico, lubricantes y quimicos agricolas, también como surfactantes,
emulstficantes, aditivos de lubricantes y antioxidantes;

3) en la sintesis de ¢ésleres isopropilicos, que son utilizados como plastificantes o emolientes

(compuesto quinico que sc emplean para ejercer un efecto suavizante y protector sobre la piel),

E) Glicerol

[) Diferencia cutre glicerol y glicerina,  De acuerdo con Kern (1984:921), comdnmente

se ie llama glicerol al alcohol puro, que es nombrado también como 1,2,3 trioxilpropano

6 1,2,3 propanotriol, y cuya estructura quimica se presenta a continuacton:

CH;OH

|
CHOH

i
CH,OH ;

Kern (1984:921), hace la observacion, de que ¢l término de glicerina se aplica a
productos comerciales purificados que contienen normalmente una cantidad igual o mayor

del 93% de glicernl .



2) Usos de la glicerina en la industria. La glicerina tiene muchas aplicaciones en la

industria de procesamiento de tabaco, de drogas, cosméticos y alimentos, entre algunas

aplicaciones descritas por Kern {1984: 929-930) se encuentran:

a) Ln la industria alimenticia, la glicerina se utiliza como selvente, agente espesante, agenie
humectante y como vehiculo en jarabes, como retardador de fa eristalizacian det gzicar en
dulces, como fluido térmico en centacto directo con alimentos y como lubricante en
maquinas procesadoras de alimentos y eimpacadoras. También sc usa como humeetante en la
industria del tabaco.

b) En la industria de cosméticos, se utiliza en cremas y lociones por sus propiedades

suavizantes y humectantes. En la manufactura de pastas de dientes, shampoo y enjuague

bucal, funciona como solubilizador y modificador de viscosidad.

¢)  La glicering, junta con sus derivadas, encuentra aplicacian en fa produccion de base para
goma de mascar, lubricantes, resinas alquidicas para pinturas, celofan, adhesivos,
Jabones, acetinas, para la fabricaeidn de nitrato de glicerilo (nitroglicerina) que es usada

como explosivos y como estimulante cardiaco,






1L JUSTIFICACION

Los ésteres metilicos son sintetizados a partir de los acidos grasos obtenidos del proceso de

desdoblamicnto de las grasas y aceites o por medio de [a metandlisis de éstos. .

Si se parte de la esterificacion de dcidos grasos, para la sintesis de fos ésteres metilicos, [a
glicerina obtenida necesita ser cvaporada hasta una concentracién que sea comercialmente
aceptable, debido a que se formard un mol de agua, por cada mol de acido graso.

El agua producida por esla rcaccion, complica la operacion de concentracion del metanol
utilizado en exceso, por consiguiente, ¢l consumo de energia serd mayor en la ctapa de
recuperacion del alecohol, en comparacion con ¢l proceso de metandlisis, cn donde la glicerol se
abiendria cn forma casi anhidra.

En el caso dc la metandlisis, se tendria que recuperar ef exceso de metanol utilizado. Existe la
ventaja de que ¢l metanol, tiene un punto de ebullicion menor que el agua, por consiguicnte,
existira un ahorro de energia.

La sintesis dc €steres metilicos que utilizan materia prima nacional, seria de gran beneficio
para la Indastria Guatemalteca, debido a que se utilizarian productos renovables, como lo son las
griasas y aceites vegetales.

Una desventaja de utilizar dcides grasos, es el aumento del costo inicial del equipo, debido a
_que se debe utilizar maierial de construceidn con alta resistencia a fa corrosion. Dicho problema
se puede eliminar al utilizar grasas y aceites neuiros o de bajo contenido de dcidos grasos libres.

Los ésteres metilicos son de gran importancia para la industria, debido a que se usan para la
sintesis de productos nitrogenados y alcoholes grasos para la manufactura de detergentes y

cosmeticos,



Ademas, ¢l glicerol tiene una gran importancia en la industria alimenticia, farmacéutica,
cosmitica y de lubricantes.
Los aicoholes grasos saturados encucntran gran utilidad en la manufactura de surfactantes en

la industria de los detergentes. cosméticos y farmacéutica,



V. OBJETIVOS

A) Obijetivos generales

1) Ll disefio de una plania pilote de bajo costo inicial, para la produccion de ésteres
metilicos y glicerol a partir de grasas y aceites vegetales, cuyas condicionecs de
temperatura y presion no sean demasiadas elevadas, para evitar ¢l alto costo del equipo.

2) Obtener los ésteres metilicos y glicerol con alta pureza y rendimiento, a partir de materias
prilmas baratas y de facil adquisicion en Guatemala.

3) La manufactura de ésteres metilicos para fa manufactura de aleoholes grasos saturados.

B) Objetivos especificos

1) Disefio def equipo de una planta piloto, para la produccion de ésteres metilicos y glicerol
a partir de grasas y accites vegetales.

2) Diserio del proceso de metanolisis en una planta piloto para sintetizar ésteres mctilicos y
glicerol.

3) Que el proceso tenga flexibilidad en lo que respecta al uso de la materia prima grasa, sin

que esto afecte el rendimiento en la produccion de los ésteres metilicos y glicerol.



V. METODOLOGIA

A) Metodolooia detallada

1) Obtencion de las patentes estadounidenses que sc refieran al proceso de metandlisis de

W4
s

grasas y aceites por medio de la United States Patent Office.

2} Evaluacion de fas patentes adquiridas obtenidas de 1a United States Patent OfTice.

3y Consultas a los distribuidores de las materias primas neccsarias como lo son grasas y
aceites, metanol, catalizadores para la metandlisis, con el objetivo de obtener informacion
sobre costos y asi disefiar ¢l proceso que tenga mayor rentabilidad.

4) Consulta a distribuidores de tuberias y acccsortos, y material de construccion para ¢l
cquipo, para obtener informacion sobre costos y reducir ¢l costo inicial de instalacion de
la planta piloto.

5) Disciio de los cquipos para el proceso de metandlisis en una planta pilote para la
obtencidn de ésteres metiticos y glicerina a partir de grasas y aceites vegelales en una

planta piloto.

B} Equipo utilizado

1) Equipo de destilacion para quimica organica 19/22, marca Corning.

2) Chaqueta para calentamiento con su autotransformador, marca Powerstat, tipo 3PN [16C.

3) Graficador marca Fischer Recordall, serie 5000, marca Bausch and Lomb, modelo
35227-151, Serie no. D111000-10439,

4y Calorimetro de solucion marca Parr, modelo 1451,

5) Estufa eléctrica con agitador, marca Corning, modclo PC-351.



O

6} DBailo de temperatura contrelada, marca Fischer, modelo 131, seric no. 136,

Cat.15-458- 5.
7y Picnometro de 10 ml, marca Kimax,
8) Viscosimetro de Cannon-Fenske No. 400, marca Fischer.
9) Viscosimetro de Cannon-Fenske No. 100, marca Fischer.
10} Bomba para vacio.
1) Manometro para vacio, de 0 a 30 in Hg, marca Trerice,

12) Mortero y pistilo.

Reactivos

1) Aceite de palma africana RBD, obtenido en Olmeca S.A.
2) Alcchol metilico, grado industrial, marca Ferkiea.

3) Hhidroxido de sodio, grado industrial, marca Ferkica.

4)  Acide clorhidrico, grado industrial, marea Ferkica,



A)

B)

)

Condiciones para la reaceion de metandlisis realizada en el lnboratorio

V1. RESULTADOS

Tabla No. 7.1

Temperatura de reflujo 60 °C l 140 °F

Tiempo de reflujo 30 min

Presion absoluta de destilacion del metanol | 20 in Hg man | 0.336 bar abs S
Tiempo de destilacion [0 min

Temperatura de neutrafizacion [10°C 212°F
Temperatura de decantacion 60 °C 140 °F

Partes en peso de los reactivos y productos de ta reaccion de metanolisis

Tabla No. 7.2

Reactivo

Peso de reactivo/peso de accite

Aceite de palma RBLD 1.00
Esteres metilicos (.01
Glicerol 0.11
Metanol *# 0.12

¥ 1551e dato corresponde a fa cantidad cstequiométrica, no mcluye exeeso de metanol
Hay tres moles de metanol por cada mol de wriglicérido. (Ver mucsirn de clleulo,
apéndice No. L1 1)

Datos obtenidos en ef laboratorio de Ia reaceion de metandolisis

Peso de fa fase continua de reactivos, fasce de ésteres, fase de gliecrina,
metanol recuperado y eficiencia de Ia reaceion

Tabla No. 7.3

No. Fase Iase Fase Metanol Fasc continua | Lficiencia
continua ésteres | gheerina | recuperado sin mietano! (%)
(L) (£) (g (2) ()

1 33.7 28.0 2.5 3.2 305 38.9
2 33.7 26.6 3.9 3.2 30.5 389
3 33.7 26.7 3.0 34 30.3 31.9
4 33.7 27.5 2.0 3.6 30.1 75.0
5 33.7 26.6 3.6 3.5 30.2 78.8
6 33.7 255 | 44 3.8 29.9 68.1
7 337 25.4 43 3.5 30.2 78.5
8 337 25.1 4.9 3.7 30.0 71.5
3 33.7 274 2.4 3.9 29.8 4.6
[0 337 25.7 4.7 33 304 854
Promedio 337 26.4 3.7 3.5 30.2 781
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D)

I

Reactivos y productos de [a reaccién de metandlisis con 25 g de aceite de palma
africana RBD a una eficiencia del 100%

Tabla No. 7.4

Entrada del proceso Salida del proceso
Componentes (1) {Ib) (g) (Ib)
Triglicérido 24.99 550x10°°
Hidroxido de sodio al 99 % 0.711 1.56x 107 -
Acido clorhidrico al 32 % 1.98 436x 107" - -
Acidos grasos libres 1.0x107° | 22x1077 J1oxi0? ] 22510
Metanol al 98 % 6.00* 1.32x 107 2.88 6.34x10°°
festeres moetilicos - --- 252 554x10°°
Glicerol 2.75 6.05x 10°°
Agua 0317 | 697x10""
Clornro de sodio - -—- 1.03 227x10
impurezas -— — [.49 3.28x 10 77
Total de matcria 33.7 7.41x10°° 33.7 741x 107

* Linclanol se agrega en proporeiones iguales o dos veees la canlidad eslequiométrica neeesaria para la reaceién,

Datos de la energia cquivalente obtenida

Tabla No. 7.5

Termograma No. | ¢ (cal /°C)
| 119.0
2 122.0
3 124.2
Promedio 121.7

Entalpins de 1z disolucidén de hidréxido de sodio al 99% en metanol al 98%

Tabla No. 7.6

Termograma No. | AH (cal / g)
4 +91.9
5 +069.8
[ + 793
7 +76.0
Promedio + 79.2




Q) Entalnias obtenidas de la reaccion del aceite de palma africana RBD con una solucién

de metanol e hidrdxida de sodio al 5 %

Termograma No. | Al (cal/ g
8 -272.0
9 -196.3
10 -183.5
Promedio -217.3
0 Entalpias dc 1a reaccién de metandlisis y la solucion de metanol e hidroxido de sodio al
10.5%
Tabla No. 7.8
Termograma No. | AH (cal/ g)
11 -142.2
12 -165.9
13 -137.3
Promedio - 148.5
) Entalpias obtenidas en la reaccion del aceite de palma africana RBD con una solucion

Tabla No. 7.7

de mietanol ¢ hidroxido de sodie al 15 %

Tabla No. 7.9

Termograma No.

AH (cal/ p)

14 -78.8
15 -78.1
16 -72.2
Promedio -76.4
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B Reactivos y productos de la reaccion de metandfisis con 1,000 kg de accite de palma
africana RBD o una eficiencia de 100%

Tabla No. 7.10

Entrada del proceso Salida del proceso
Componenies (kg / dia) {Ih /dia) (kg /dia) (tb /dia)
| Triglicérido 999.6 2199 x 10
Iidroxido de sodio al 99 % 284 62.5 --- o
Acido clorhidrieo al 32 % 80.1 176 —- -
Acidos grasos libres 0.400 0.880 0.400 0.880
Mectanol al 98 % 244* 537 (17 257
L:steres metilicos - --- 101l x10%[222x10°
Glicerol - _— 110 242
Agua e --- 12,7 279
Cloruro de sodio - - 41.1 90.4
Impurezas nos - 59.4 131
Total de materia 135x10° | 298x10° § 1.35x 10" | 297 x 10°

* Ebmctanol se agrega en proporeiones ignales a dos veees Ta eantidad estequiométrien neeesaria para la reaceidn.

K) Productos que se obtendrian al reaccionar el utilizado como catalizador hidrixido de
sodio con el aceite de palma africana RBD

Tabla No. 7.11

SIREACCCIONARA

CON

SE PRODUCIRIA

28.4 kg de NaOll aj 99%

189 kg de tripalmitina

65.2 kg de palmitato de sodio

65.2 kg de palmitato

26.7 kg de 1HCl al 32%

00.1 kg de dcido palmitico libre

0.4 kg de acido palmitico libre

6.30 x 107 kg de NaOH al 99%

0.434 kg de palmitato de sodio

1) Lquipo de la planta

L.1) Condiciones de operacion de la planta

Tabla No. 7.12

Capacidad de {a planta

1,000 kyg/dia

| 2,200 tb/dia

toras habiles por dia

8 horas

L.2)  Caracteristicas del vapor stilizado para el ealentamiento

Tabla No. 7.13

Presion de trabajo

29.7 psia (15 psig

) | 2.05 bar |

Temperatara del vapor

2493 7

120.7°C |




1..3)
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Tanque para ¢l almacenamiento de aceite de palaa

Tabla No. 7.14

Ticmpo cstimado de abastecimicnto 7 dias ]

Factor de seguridad .25

Altura del tanque 231m | 7.581
| Didmetro del tanque 231 m | 7.58 {t A
Volumen del tanque 9.72m’ | 343 ft° ‘

Tangue para cl almacconsmicento de metanol

Tabia No. 7.15

Tiempo estimado de abastecimicento 7 dias
Factor de seguridad 1.25
Altura del tanque 1.851m | 4951
Didmetro del tanque I.5Im | 4951
Volumen del tangue 2.70m’ | 953 1Y

Tanque de preparacion de La solucion catalizadora de metanol e hidroxide de sodio al
10.5 % (p/p)

Tabla No. 7.16

Ticmpo estimado de reserva 8 hr
Volumen dei tanque 037 m’ 130 1t
Altura del tanque 0.97 m 3181
Ancho de las placas deflectoras 78 mm 0.26 1
Altura del tiquido en ¢l tanque .78 m 2501t
[Didmetro del rodete del agitadar (.26 m 0.85 %
Diamziro del tanque 0.78 m 2.56 f1
Distancia entre el rodete y el fondo 026 m 0.85 ft
Factar de seguridad 1.25
Nimero de Reynolds 9.43 x 10°
Pitch o cabeceo del rodete 052m 1.71 fl
Poteneia requerida para la agitacion 0.186 kW 174 1P
Veloctdad del rodete 60 RPM
| Salida del reductor 67 RPM
Dientes del sprocket del reductor 21 dientes
icndes del sprocket del eje del rodete 24 dientes
Ntumero de cadena RC -80
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1..6)

Calentador para el tanque de almacenamiento del aecite de palma RBD

Tabla No, 7.17

Temperatura del ambicnte 68 °F (528°R) 20°C
Temperatura de fusion del aceite | 104 °F (564°R) 40 °C
Flujo de calor () 1.36 x 10" Blu/h 3,98 kW
Arca necesaria de calentamicnto | 3._(1_2_]‘12 0.28 m’
Area thcri_pi'_dcl tanque 273 (1 ] 254 m’
BWG 16
Numern de tubas 6 tubos
Didmetro exterior del tubo 3/4 in 19.05 mm
Diametro interior del tubo 0.620 1n 15.75 mm
Lspesor de la pared del tubo 0.065 in 1.65 mm
Largo de los tubos 3t 0.915m
Consumo de vapor (m,,) 17.2 1b/h 7.82 kg/h

| Tipo de trampa de vapor

Flote termostatica




L.7.A) Opcion No. 1. Calentador de concha y tubos para cl aceite de palma africana y la

solucian catalizadora

Tubla No. 7.18 A

Arreglo de los tubos

Triangular

Didmetro interior de la coraza

3-5/8 in 92.1 mm

Caelicicute de obstruceion

0.002 (N)(12)(°F)/Blu

3.52 x 107 (°Cy(m )W

Fluido en la coraza

Vapor de agua

WA
1

FFlutdo en los tubos

Accite de palina y solucion catalizadora

IFlujo masico de entrada de accite y 1,272.4 2,799.3
solucién catalizadora kg/dia Ib/dia
Lspacio entre centro y centro de tubos 5/8 159 mm
Espacio entre fos tubos Vi in 6.35 mm
Espacio entre defleciores 3in 76.2 mm
BWG 24
Nitmero de tubos 24 tubas
Diametro exterior del tubo 3/8 1n 9.52 mm
Didmetro interior det tubo 0331 in 841 mm
Espesor del tubo 0.022 in 0.50 mm
Largo dc los tubos 3f 0.915m
Arca de disciio de calentamicento 7.07 1€ 0.657 m*
Nimero de cruces cn fa coraza 12 cruces
Numiero de detlectores [ deflectores
Nimero de pascs en los tubos 2 pases

Numero de Reynolds en los tubos

57 (Flujo laminar)

| Nuamere de Reynolds en la coraza 125x 107 (Flujo laminar)
Consumo de vapor (m,,) 21.2 1b/h 9.64 kg/h
Caudal de calor (Q,) 2.01 x 107 Btuh 5.89 kW

Caida de presion en la coraza

997 x 107 1b/in° 6.87 x 107 bar

Caida de presion totaf en los tubos

0.089 Ib/in 6.14 x 107 bar

Caida de presion del retorno de los tubos

0.015 Ib/in’ 1.03 x 10” bar

Caida total de los tubos

0.0104 1b/in’ 7.17 x 107 bar

Tiempo de retencion 253 sep
Didginetro de coraza/ largo del tubo 0.101
Capacidad volumétrica del calentador * 0.0430 ft’ | 1.22 x 107w’

Tipo de trampa de vapor

Flote termostatica

* Is ¢ volumen que pueden contenes los [ubos en su interior.

e i b Db
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L.7.3) Opcion No. 2. Calentador de tubos a contracorricnte para ¢l aceite de palma africana

y Ll solueion catalizadora

Tabla No. 7.18B

IFtuido en el tubo exterior

Vapor de agua

Fluido en tubo interior

Accite de palima y solucion catalizadora

Flujo masico de entrada de aceile y 1,272.4 2,7993
solucion catalizadora kg/dia lb/dia
Tamaiio nominal 2-1/2 in 63.5 mm
Numero de cédula del tubo exterior 40
Diamctro exterior del tubo exterior 2.88 in 73.2 mm
Didmetro interior del tubo exterior 2.469 in 02.7 mm
Lspesor del tubo exterior 0.206 in 5.23 nun
BWG 16
Nimmero de tubos 32 tubos
Diametro exterior del tubo interior 1.5 1n 38.1 mm
Didmetro interior del tubo interior 1.370 in 3480 mm
Espesor del tubo interior 0.065 in 1.65 mm
Largo de los tubos 8 fi 2.44m
Area de diseiio de calentamicnto 94.6 1t° 8.8 m’
Longitud total de {os tubos 256 11 78.0m
Ninmero de horquillas 16

Niimero de Reynolds en el anulo

6.97 x 10" (Flujo turbulento)

Numero de Reynolds en el tubo interior

166 (Flujo laminar)

Consumo de vapor (m,»)

21.2 1b/h

9.64 kg/h

Caudal de calor ()

2.01 x 10" Btu/h

5.89 kW

Caida total de presion en el anulo

0.0205 ib/in*

.41 x 107 bar

Caida de presion en el tubo interior

0,0525 Ibfin”

3.62 x 107 bar

Cocficiente de obstruccion

0.002 (h)(I2)(°F/Bta

3.52 x 107 (°Cy(m W

Tiempo de retencion

25 min 42 seg

Capacidad voiumétrica del calentador*

2.62 0

|

0.0742 "

Tipo de trampa de vapor

I"lote termoslatica

* L5 ¢l volumen que pueden conlener los ubes en su islerior.




L.8) Comparacién cntre las revoluciones por minuto y el irea necesaria para cl
calenitamicnto en ¢l reactor de metandlisis

Tabla No. 7.19

Revoluciones por hora 30,000 454
Revoluciones por minulo 500 0.757
Numero de Reynolds modificado 215 x 10 326
Potencia para el agitador 25 HP s HP
Arca de calentamiento (fU) 0.903 36.7
Tipo de propela utilizada Turbina de aspas rectas, tipo disco.

1.9)  Reactor de metandlisis

Tabla No. 7.20

Altura de las aspas del agitador 0.246 ft 0.075m
Altura del liquido 3.74 1t 1.14 m
Altura del ciiindro 3.60 f1 1.10m
Altura de cada chipse 0.86 1 0.262 m
~ Altura total del reactor 532 I 1.62m
Aacho de las placas defllectorns 0.334 1 0105 m
~ Flujo masico de entrada 2,975.5 ib/dia [,352.5 kg/dia
P Didmctoanterior del reactor 3.44 ft 1.05 m
Volumen de discilo 32.0 1t 0.9i0m’
Area de exterior dej reactor * 36.7 ft* 340w’
Area total de calentamiento™* 18.8 fi* 1.75 m’
Ancho de las aspas 0.43 ft 0.i3Im
Distancia entre fondo y ¢l agitador 1.72 f1 0.52m
Didmetro del agitador .72 ft 0.52 m
. Caudal de calor (Q3) 2.01 x 107 B/l 5.89 kW
Consumo de vapor (iy) 21.2 1bfh 9.64 kg/h
Potencia requerida en el agitador 25 HP 18.6 kW
Nimero de Reynolds medificado 2.15x10°
Velocidad det agitador 500 RPM
Presion de trabajo 0.982 psia | 0.0677 bar
Ticmpo espacial del reactor 5h
Tipo de trampa de vapor I'iote termostética
Salida del reductor SI3RPM
Dientes del sprocket del reductor 25 dientes
Dentes del sprocket de la propela 26 dicntes
Ntmero de cadena a utilizar RC - 80

* Arca total exterior del reactor, que s 1o suma de tag &reas del ehpsoide inferior y ¢l cilindre del reacior.

% 15 ol fren exterior del reactor que cabre el enchaquetamiento de calentamtento, y ¢s ¢l drea necesaria para cabontor i

mezcia reaccionante. s el promedio del drea de caientamienio presentada o L tabla No. 719,
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L.10)

Condensador para ¢l reflujo del metanol en ¢ reactor de metandlisis

Tabla No. 7.21

Presion de trabajo 14.7 psia 1.014 bar
Razon de evaporacion 1.38 I/ (h) 6.75 kg{(t]]z)(ll)
Flujo mdsico de metanol reflujade 16.1 Ib/h 7.31 kg/h
Flujo caldrico total (Q) 7.24 x 10" Btu/h 2,12 kW
Flujo nusico de agua 362 1b/h 164 kg/l s
Flujo volumétrico de agua 0.72 GPM 0.163 m'/h
Temperatura de entrada del agua 08 °I 20°C
Temperatura de salida del agua 88 I 31.1°C

Niunero de Reynolds en los tubos

5.53 x 10" (Flujo turbulento)

Nimero de Reynolds en la coraza

407 (Flujo laminar)

BWG 24
L Nimero de tubos 4
Largo de los Lubos ishn 1.07m
Diametro exterior de los tubos 3/8 in 9.5 mm
Didmetro interior de los tubos 0331 in g.41 mm
Espesor de los tubos 0.022 in 0.559 mm
Arca de disefio para calentamienio 241 1C 0.224 m’
Diametyo de la coraza 3Im 76.2 mm
Numero de cruces en la coraza [4 cruces
Numero de deflectores 13 deflectores
Nimero de pascs en los tubos | pase
Espaciado de tos deflectores 3in 76.2 mm

Caida de presion en los tubos

5.20 x 107 1b/in’ 3.58 x 107 bar

Caida de presién en la coraza

4.17 x 107 [b/in’ 2.88 x 107 bar

Flujo en los tubos

Vapor de metanol

I'lujo en la coraza Agua
Arrcglo de los tubos Triangular
Espaciado entre centro y centro de tubo 5/8 in 15.9 mm

Espaciado entre tubos

1/4 in 6.35 mm




L.11)

Condensador para recuperar el metanol sin reaccionar del reactor de metandlisis

Tabla No. 7.22

Presion de trabajo (1982 ysia 0.0£77 bar
Razon de evaporacion 270 Ib/(1)(h) 1.32x 10 kg:’(mz)(h)
Flujo de metanol evaporado 3.15 x 107 [/h 1.43 x 10" ky/h
Caudal dc calor (Q;) 1.95 x 10° Biu/h 571 kW
iFluin mdsico de salmuera 241 x ](): [/t 1.10 x ]()s kesh
Il Iu;o volumétrico de salinuera 404 GPM m'/h
FL::]{)C ratura entrada metanol 46.5°)F 8.1°C
Temperatura salida metanol 46,5 °F 8.1°C
L Temperatura de eatrada salmucera 26.5°F -3.06°C
Temperatura de salida salmucra 36.5°F 2.50°C
BWG 16
Numero de tubos 934 tubos
Diametro exterior del tubo {Dg) 1.00 in 25.4 mm
Didmetro tnterior del tubo 0.870 in 221 mm
spesor del tubo 0.065 in 1.65 mim
Largo de fos tubos (1) 201 6.10m
_Arca ﬁ&!ncno de ealentamicnto 4,89 x 107 455 m’ o

NiGiero de eruces on {a COTH

10 ciuces

Nimero de dcﬂu,lotr 3

O defiectores

Namere de pases en los wbos 2 pases _
Espaciado de los deflectores 24 i | 609.6 mmn
~ Namerade Reyoolds enfos tubos 1 £.07 X I\) (Flujo laminar)

~ Namero de iu) nolds en la cornza

i0dx 10 (] fujo turbulento)

Caida de presion en Id coraza

2.20 ib/in’

0.152 bar

Caida de presion total en 10s tubos

0.0977 Ib/in’

6.74 x 107 bar

Diametro intertor de fa coraza (D)

50 In

1,270 mm

Fluido en 1os tuhos

Salmucra al 25 %

Flutdo en la coraza

Vapor de metanol

Arreelo de fos tebos

Triangular

Lspacio entre los tubos

Y4in 6.35 mm

Espacio entre centro y centro de tubo (Lp)

1-1/4 n 3.8 mm




L.12) Tanque decantador para las fases de ésteres y glicerina

Tabla No. 7.23

Flujo masico de entrada 2.71 x 107 Ib/dia [1.23 x 107 kg/dia
Flujo de fa fase de los ésteres 2.22 x 107 Ib/dia | 1.01 x 10 kg/dia
Flujo de la fase del glicerol 491 1b/dia 223 kg/dia
Volumen del decantador 2.41 ¢ 0.0683 m’
| Didmetro interior del lanque 0.832 11 0.254 m
1 ' Longitud del decantador 4101t [.27m
| Altura totaf de Tas fases en el decantador (/) (0.749 11 0.228 m
Altura de la capa de ésteres 0.560 {1 017 m
en la rama de descarga (Za)
Altura de fa capa de ésteres (7;) 0.625f1 0.191 m
Altura de ta capa de glicerina (Za1) 0.125 f1 0.0381 m
Gravedad especifica de la fase continua 1.24
Tiempo de retencion 30 min.

L.13) Tanque para preparar la solucion de salmuera al 25 %

Tabla No. 7.24

Volumen de trabajo del tanque 5.55m’ 196 ft’
Altura del tanque 2.40 m 7.86 f1

Ancho de las placas deflectoras 0.192 m (.629 ft

| Alwra del liquido en el tanque 1.92 m 62010
Diametro dei rodete dei agitador 0.640 m 2101
Didmetro del tanque £92m 0.29 fi

Distancia entre el rodete y el fondo 0.640 m 2.10 ft

Factor dc seguridad

(.25

Numero de Reynolds

6.97 x 107 {flujo turbulento)

Piteh o cabeceo del rodete 1.28 m 4200
Potencia requerida para la agitacién 0.186 kW 0.25 HP
Velocidad del rodete 30 RPM

Salida del reductor 3] RPM
Dicntes del sprocket dei reductor 21 dientes
Dientes del sprocket del eje dei rodete 22 dientes
Numetro de cadena RC - 80




L.14} Equipo de refrigeracion para la salmuera al 25%

Tabla No. 7.25

Caracteristicas del equipo de refrigeracion

Calor absorbido por el evaporador 1.95 x 10° Br/h (162.5 TR*) | S57T1kW
Factor de seguridad de disciio 10 %

Capacidad de refrigeracion dischada | L79 TR* | (29 kW
Refrigerante primaric ] Amoniaco -

Refrigerante secundario

Salmucra al 25%

—— — 3
Flujo masico de salnucra al 25% 241 x 107 Ib/h

.10 x 10" ke/h

Flujo volimdtrico de salmuera al 25% 404 GPM

(.53 m*/min

* TR significa oneladas Je refrigeracion, que equivale a 12,000 Bluh.

Tabla No. 7.26

Caracteristicas del evaporador del sistema de refrigeracion

Tenmperatura de entrada de Ja salmuera 36.5 °F 2.50 °C
Temperatura de salida de 1a salmucera 20.5°F -3.06 °C
Temperatura de evaporacion del amoniaco | 31.5°F | -0.278 °C
Presion del amoniaco G1.0 psia | 4.25 bar abs

Tabla No. 7.27

Caracteristicas def condensador del sistema de refrigeracion

Temperatura de condensacion del wnoniaco 92.0°F 33.3°C
Presion del amoniaco 186.6 psia | 12.9 bar abs
Temperatura de agua de eafriamiento 77.0°F 25.0°C

31
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Tabla No. 7.28

Caracteristicas del compresor del sistema de refrigeracién

Tipo del compresor Alternativo
Velocidad del cje del compresor * 900 RPM
| Velocidad nominal del motor 1,750 RI’M
LCOP (Coeflicient of performance) 5.59
Consumo de fuerza del motor ISTII | 113 kwe
Potencia del mator a utilizar 200 1P | 149 kW
| Capacidad nominal de refrigeracion 196.4 TR | 691 kW
Temperatura de succidn sobrecalentada 8I.5°F | 27.5°C
Temperatura de sobrecalentanticnrto de succiton 0l | 76.5°1F | 24.7°C
Temperatura de liquido subenfriado 42.0°F § 5.506°C
* Se utilizari un reductor para redueir la velocidad neminal del maotor, a la veloeidad de operacion del
COMPresor.

L.15) Material de canstruccién y espesor de limina para ¢l tanque de almacenamiento de
accite de palma africana RBD

Tabla No. 7.29

Material de construceion Accro al carbon
Presidn de disciio 14.7 psig | 1.01 bar
Eftciencia de la soldadura 85 %
Corrasién permisible 1/8 in 3.2 mm
ispesor de pared minimo permisible | 0.182in | 4.6 mum
[Zspesor de pared de diseiio * 3JM16in | 4.76 mm
Diinietro interior del tanque 758 It 231m |

* 111 espesor de diseiio del lanque, s ¢l mayor espesor de [amina que s¢ aproxima al
espesor de pared minimo permisible caleulado.

L.16)  Maicrial de construccion y espesor de limina para el tanque de almacenamiento del

nretanol
Tabla No. 7.30
Material de construccion Acero al carbdn
Presion de disefo 14.7 psig | 101 bar .
Lficiencia de la soldadura 85 %
Corrosion permisible I/8 in 3.2mm
Espesor de pared minimo permisible | 01620 | 4.11 mm
Espesor de diseiio del tanque * 316in | 476 mm
Didmetro interior del tanque 4.95 11 [.5Tm

* espesor de disedio del lanque. es ¢ mayor espesor de Humina que se aproximi al
espesor de pared minimo permisibic ealenlado.
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L.17y Material de constrruccion y espesor de Liimina para el tangue de preparacion de la
solucion catalizadorn

Tabla No. 7.31

Malterial de construceidn Acero al carbon

Presion de diseiio 14.7 psig | 1.01 bar

Lficieneia de Ia soldadura 85 % 4
Corrosion permisible 1/8 in 3.2 mm 1
Espesor de pared minimo permisible 0.144in | 3.66 mm

Espesor de disefio de! tanque * 3/16 in 4.8 mm

Didmetro interior del tanque 2551t 0.78m

* 3 espesor de diseio del tanque, es el mayor espesor de limina que se aproxima al
espeser de pared miniimo pernusible caleulado.

L.18) Muateriales de construccion y espesor de Lumina para el calentador del tanque de
almacenanicnto de accite de palwma africana RBD

Tabla No. 7.32

Material de construceion de los cabezales | Acero al carbdn
Lspesor de pared de las caberzales Vein | 12,7 mm
Material de construceion de tubos Caobre

Calibre de los tubos de cobre BWG 16

L.19.A) Material de construccion y espesor de Eimina para el ealentador del accite de palma
africana RBD y la solucion catalizadora de hidroxido de sodio y metanol

Tabla No, 7.33A
Material de construccion Accre al carbon
Presion de disciio 300 psig | 20.7 bar
‘Diametro interior del calentador 3.625in | 92.1 mm
Eficiencia de la soldadura 85 %
Corrosion permistble 1/8 in 3.2 mm
Espesor de pared mintmo pernusible *| 0.175 i | 4.44 mm

* . Elespesor de pared minima permisible calcelado es menor que ¢l espesor de pared

del Lubo eseogido.



L.19.B) Caracteristicas del tubo que se utiliza como coraza del calentador del accite de palma
africana RBD y la solucion eatalizadora de hidroxido de sodio y mefanol

Tabla No. 7.3313

Tamafo nominal 4in ! 101.6 mm
Niumero de cédula 80

Didmetro interior del tubo ** 3.8261in | 97.18 mm |
Didimetro exterior del tubo 4.5 in H43mm;
Espesor de la l)il‘i‘C(.f del tubo 0337 in | 8.56 mm J

** L lubo se eseogio al tomar en cucta ¢l didnielro inteion del wbo y ol diamelro interior

det ealentador,

L.20)  Material de construccion y espesor de limina para ¢l reactor de metanélisis

Tabla No. 7.34

Material de construccion Acero al carbon
Presion de disefio -14.7 psig -1.01 bar
Didmetro jaterior del reactor 3441t 1.05m
[Lficiencia de la soldadura 85 %

Corroston permisibie (/8 in 3.2 mm
Lispesor de pared minimao permisible 0.544 in 13.8 mm
LEsnesor de pared de disefio * 5/8 in 15.9mm

* espesor de diseio deb tanque. es el mayor espeser de imina que se aproxima al ¢spesor de pared
minimo permisibie caleulado,

L.21) Material de construccion y espesor de limina del condensador para la recuperacion
del metanol sin reaccionar que sale del reactor de metanolisis

Tabla No. 7.35

Malerial de construecidn Acero al carbon
Presion de disefio -14.7 psig ¢ -1.01 bar
Diametro mterior del condensador 45.5 in 1160 mm
Eficiencia de la soldadura 85 %
Corrosidn permisible 1/8 in 3.2 mm
Espesor de pared miinimo permisible * | 0.587 in 14.9 mm
| ispesor de pared de disciio /8t | 15.9 mm
Calibre de fos tubos de cobre BWG 16 .
Didmetro mntertor de los tubos de cobre | 0.620 in 15.7mm
Didmetre exterior de los tubos de cobre | 0.750 in 191 mm

* 1 espesor de diselle del condensador | es el mayor espesor de 1amina que se aproxini

al espesor de pared mifnimo permiisible caleulado.



1.22.A) Material de construccion y espesor de Eimim para el condensador de veflujo del
nietanol en el reactor de metandolisis

Tabla No. 7.36A

Maierial de construceion Acero al carbon

Presion de disedio 300 psig 20.7 bar A
Didmetro interior del condensador 3in 76.2 mm

Eliciencia de fa soldadura 85 %

Corrosion permisiblc [/8 in 3.2 mm

Espesor de pared minimo permisible * | 0.164in | 4.16 mm

Calibre de los tubos de cobre BWG 24 '

Didgmetro interior de los tubos de cobre | 0.331 i 840 mm

Didmetro exterior de los tubos de cobre | 0.375 in 9.52 mm |

*H espesor de pared minimo permisible vs menor gque ef espesor de pared del who escogida,

L.22.B) Caraeteristicas del tubo que se utiliza eomo coraza del eondensador de reflujo del
metanol en el reactor de metandlisis

Tabla No. 7.36B

Tamaifio nominal 4 in } 101.6 mm
Namero de cédula 40

Diametro interior del tubo ** 4.026in [02.3 mm |
Diametro exterior del tubo 4.5 114.3 mm
Espesor de pared del tubo 0.237in {6.02 mm

** L ubo se cscogio at tomar en cuenta of didmetro interior del aibo y el diametro uterior
del calentador.

L.23.A) Material de construccion y espesor de Jamina del tanque decantador para la fasc de
La glicerina y fuse de los ésteres metilicos

Tabla No. 7.37A

Material de construceidn Acero al carbon
Presion de disefio -14.7 psig | -1.01 bar
Didametro interior del decantador 0.749 1 0.228 m
Eliciencia de la soldadura 85 %

Carrosidn permisible 1/8 3.2 mm
Espesor de pared minimo permisible * | 0.216 in 549 mm )

*  Elespesor de pared minimo permisibie es mienor que cf espesor de pared del tubo escogido.



L.23.B} Caracteristicas del tubo que se utiliza eomo pared del tanque decantador para

Ia fase de glicerina y fase de los ésteres metilicos

Tabla No. 7.3783

Tamaiio nominal 10in | 254 mm
Nimero de eédula 40

Didmetro interior del tubo ** 10.020 1 | 2545 mm
Didmetro exterior del tubo 1075 | 273.05 mm
Lispesor de la pared del tubo 0.365 in 9.3 mm

* %k .

Bl ubo se eseopid al lomar en cuenta el didmetra inlerior del tubo y ¢l didmetro inlerior

del calentador,

L.24) Material de construccion y espesor de limina para cl tanque de preparacion de

salmucra al 25%
Tabla Neo. 7.38

Material de construccidn

Accro al carbon

Presion de disceiio 14.7 psig | 1.01 bar
Didmetro interior del 1angque 52811 1.6 m
Ehctencia de la soldadura 85 %

Corrosién permisible 1/8 in 3.2 mm
Espesor de pared minimo permisible | 0,165 m | 4.19 mm
Espesor de pared de diseiio * 316 | 476 mm

* 120 espesor de diseio del langue, es el mayor espeser de limina que se apraxima al

cspesor de pared miinimo permisible caleulado.
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M) BDiagrama de flujo del proceso de metandlisis del aceite de palma africana RBD
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N} Distribucion de la planta piloto
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Termogramas

0)

Termograma No. |
Curva de calibracién No. 1 del calorimetro de solucion

I

L
|
f
|
|

Termograma No. 2

Cuarva de calibracion No. 2 del calorimetro de solucion

i

b
J ;
1

[
|
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Termograma No. 3
Curva de calibracién No. 3 del calorimetro de solucion
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Termograma No. 5

Termograma No. 4

Reaccion
del hidréxido de sodio con metanol

Reaccidn
del hidroxido de sodio con metanot

Reaccion

Termograma No. 7
del hidroxido de sodio con metanot

Termograma No. 6
Reaccion
del hidréxido de sodio con metanol




Termograma No. 8
Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una solucion de metanol ¢ hidréxido de sodio al 5%

Termograma No. 9

Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una solucién de metanol e hidrdxido de sodio al 5%
TS NN TR S SO Y

Termograma No. 10
Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una solucién de metanol hrirdrréxido_ de sodio al 5%
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Termograma No. 11
Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una solucion de metanol e lidroxido de sodio al 10.5%
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Termograma No. 12
Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una solucion de metanol e hidroxido de sodio al 10.5%
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Termograma No. i3
Reaccién del aceite de palma africana RBD y
una solucion de metanot e hidroxido de sodio al 10.5%
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Termograma No. 14
Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una solucion de metanol ¢ hidréxide de sodio al 15 %
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Termograma No. 15

Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una solucion de metanol e hidréxido de sodio al 15 %
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Termograma No. 16
Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una solucidn de metanol e hidroxido de sodio al 15 %
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Termograma No. 17 45

Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una solucion dc metanol ¢ hldr(mdo de ‘SOle al 20 %
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Termograma No. 18
Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una solucion de metanol ¢ hldroxxdo dc SOle al 20 %

Termograma No. 19
Reaccion del aceite de palma africana RBD y
una sofucion de metanol e hidroxido de sodio a3 20 %
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Py Tratamicnto de agua de calderas

P.1) Tratmniento dei agua cruda

Tabla No. 7.39

B Equipo a utilizar

Funcionamicento

Elimina

Suavizador de zeolita

Cambia los iones de sodio de la resina
por los tones de calcio y magnesio

Dureza del agua
eruda (iones Ca™' y

lados

. - : 2
de sodio presentes en el agua. Bsta resina se Mg
regenera con una solucion de salmuera.

—
P.2) Trataniiento del agua de cabderas
Tabla No. 7.40
Reactivoe Funcion
Acondicionador de | Elimina los lodos formados por el

ratamiento quimico de la caldera.

Antiespumanle

Para eliminar la espuma formada por
conaminacion organica del agua de
calderas o por control  quimico
nadecuado del agua.

Previenen  de la formacion  de
incrustaciones de earbonatos y sulfatos

Fostatos de calcio y fa acumulacién de lodos en
caldcras. Se recolectan en el fondo de
la caldera,

Se ajusta el pH del agua de la caldera a
nil un pllalealinag, en dondce se forma una

pelicula de oxido protectora. Se logra
can soda catistica o fosfatos alealinos.

Secuestratite de oxigeno

Previene la corrosion de la caldera por |
cl oxigeno disuelto en ¢l agua. Reduce
los depositos de Oxidos. Son sulfitos de

sodio o hidrazina,




P.3) Calidad de agua atilizada en una caldera
de 01300 psie
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con una presién de operacion

Tabla No. 7.41

Anilisis a realizar

Pardmetros I

Silice *

150 ppm S10; (silice).

Alcalinidad total *

700 ppimy CaCOs.

Conduetividad especific

7.000 micromho/enr, o

* Fstas datos se contralan por medin de la
parit st o conceniraeion de extos

purngza constante de la ¢alderni,

** Lo conductvidad especifica dependert de Tos solidos suspendidos

en ¢l agna,

Q) Tratamicnto de los desechos del proceso de metandlisis

Las agua residuales de fa planta piloto tendran lg siguicnte composicion:

1} Acido Clorhidrico.

2} Cloruro de sodio.

3) Estercs metilicos.

4y Ghicerol.

5) Hidréxido de sodio.

0) Impurezes de (os reactivos.

7) Sales de acidos grasos (Jaboncs de sodiol,

8) Trighicéridos.

1) Homogenizacion del finjo de residuos. Este s la primera elapa para tratamicnto de los

descchos, y consiste en mezclar las diferentes corvicates que salen de la fibrica para

obtener una corriente inds homogénea. Se puede utilizar un tangue agitado para mezclar

los desechos,

Al mezclar las corrientes que contienen deido grasos libres, acido clorhidrico e

hidrdxido de sedio, se obtienen reacciones de neutralizacion.
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2} Ajuste del pll. Para neutralizar ¢l pH de Ia corriente, se utilizard acido
clorhidrico o hidroxido de sodio, para obicner un pllentre 6.5 a 7.5, Este es ¢l
pll dptimo para el tratamiento bacteriolégico. Si el pilestd debajo de 4.0 o arriba
de 9.5 sc reducira fa eficicncia de tratamiento con ICroorganismos.

Despuds del ajuste del pIa corriente tendrd la siguiente composicion: s
i) Cloruro de sodie,
2) Lsteres metilicos.

1 Glicerol.

4) Metanal,

5) Impurczas de los reactivos.

6) Sales de acidos grasos (jabones de sodio).
7) Triglicéridos.
La veaccion para la neutralizacidn del exceso de dcido clorhidrico ¢s-

HCLgy + NaOl g e NaClg+ 1,0 (L. No.1)

3) Decantacign de las dos fases. La corriente de desechos consta de dos fases

imnuiscibles, la fase superior o fase grasosa contendra:
1) Dsteres meiilicos.

2) tmpurezas solubles en Ja fase superior (ceras, ete.).

5]

[

3) Sales de deidos grasos (Jabones de sodio).
4) Trighicéridos.
Esta se elimina por medio de un decantador gravitatorio v se introduce en un

digestor anacrdbico, para degradar [a materia organica. Los productos de la

degradacion son ¢l didxido de carbono, metano v células,
El
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Existen dos clases de bacterias dentro de los digestores anaerdbicos, las formadoras
dedcidos grasos libres a partir de compuestos orgdnicos complejos y las formadoras de
metano que los metabolizan para producir metano.

La fase inferior o fasc acuosa contendra los siguicntes compuestos quimicas:

1) Cloruro de sodio.

2} Impurezas solubles en la fase inferior (impureza del hidroxido de sodio y acido

clorhidrico).

3) Ghieerol.

4y Metanol,

Lsta corriente de desecho se somete a un tratamiento biolégico aerdbico en donde las
bacterias oxidan los alcoholes como e metanol y ¢l glicerol en dcidos grasos, los cuales

son convertidos a metano y didxido de carbono.



R) Diagrama de flujo del tratamicnto de los desechos para la planta piloto

Salida de Tay cguas mdustriales de la fibrica

Acido clorhidrico Cloruro de sodio
Esteres metiticos Glicerol
Impurczas Jaban
Metanol Triglicérides
eualacion de las n

corrientes de desechos

Acido clorhidrico Cloruro de sodio
Bsteres meltilicos Glicerol
Impurezas Jabon

Metanol Trighedridos

Hidroxido de sodio » Ajuste del pH

Clorura de sodio Esteres metiticos Metano
Glicerol Impurezas Didxido de carbono
Jabon Metanal
Triglicéridos
Separacion por decantacion Esteres metiticos
de las ﬁIS(')S acuosa y p [mpurezas —p Dige§tgl-
organica Jabén anaerdbico

Triglicéridos
Cloruro de sodio | Giicerol

Imipurezas Metanol
Lodo agotado
Pila de acracion ]
L — Dioxido de carbono
Nitrdogeno
Lodo
reciclado |—**—> Lodos agotados
Clarificador
A N

Floculanle

Ajuste final de pH

A4

Agua tratada hacla fucra de Ia fabrica
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Figura No. 7.1.1
Vista lateral del tanque de almacenamiento de aceite
de palma africana RBD sin winterizar

Calentador del

aceite
b ] [
Succion de o
bomba  girada de Salida de
vapor condensados

Figura No. 7.1.2
Vista superior del tanque de almacenamiento de aceite de palina africana
RBID sin winterizar

Calentador del
' aceite

]

Succion de fa
lromba
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Figura No, 7.1.3
Vista transversal del calentador de aceite de palma africana RBI) sin winterizar
dentro de} tanque de almacenamiento

Tuberia de 3/4"

AOO00O0

T~Entrada del vapor

Salida de condensados
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Figura No. 7.2

Arreglo de los tubos para del calentador para la mezela de paima
RBD sin winterizar y la solucion catalizadora

O O O
ORONON®

O 0O 0O O
O O O
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Figura No, 7.3

Arreglo de los tubos del condensador de reflujo de metanol
en cl reactor de metanélisis



Figura No. 7.4

Arreglo de los tubos del condensador para recuperaion dei metanol sin
reaccionar proveniente del reactor de metanolisis
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h
h
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Figura No. 7.5

Reacter de metandlisis
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IYigura No. 7.6

Reactor de metandlisis y sus condensadores

L |

Entrada de s Salida de
salmuera al 25% I } salmuera al 25%

Condensador
Subenfriador de mw

Condensador de reflujo

[
r\\/;j
A

Salida
<+ del
metanol recuperado

Reactor
de metandlisis
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Figura No. 7.7

Tanque decantador para las fases de ésteres y de plicerina
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Figura No. 7.8
Tipos diferentes de hélices para agitadores

Figura No. 7.8.1 Figura No. 7.8.2
Hélice con aspas rectas

Hélice con aspas curvas

Figura No. 7.8.3
Hélice con paletas inclinadas a 45°

s

Figura No. 7.8.4
Hélice tipo marina







VII. DISCUSION

Para realizar la reaccion de metandlisis, se utilizd aceite de palma africana RBD (refinado,

b

blanqueado y desodorizado), metanol al 98% grado industrial ¢ hidréxido de sodio al 99% cn

cseamas.

A) Seleecion del eatalizador

Para realizar fa reaccion de metanélisis, es necesario utilizar un catalizador. En Ia patente
U.S. 2.383,632, hay una lista de posibles catalizadores. Se ha encontrado en la literatura, que los
catalizadores mds comunes para cste tipo de reaceion, son ¢l hidréxido de sodio y el metdxido de

sodio. Liste Gltimo tiene un precio muy clevado en comparacion con el hidréxido de sodio.

B) Preparacion de la solucidn catalizadora

Para fs preparacion de la solucién catalizadora de metanol ¢ hidréxido de sodio al 10.5 %, ¢l
hidroxido de sodio tuvo que ser molido por medio de un mortero y su pistilo, para aumentar la
velocidad de disolucion. La cantidad de eatalizador a utilizar es un vajor promedio obtenido del
rango recomendable en la patente U.S. 2,383,632, siendo éste de 0.19 mo! de hidroxido de sodio
por cada mol de triglicérido presente en el accite. De acuerdo, con [a misma patente, se utilizd
una cantidad de metanol igual a dos veees la cantidad eslequiomdtrica necesaria para la rcaceion. -
Bl edleule de ta cantidad de catalizador a atilizar en la plata se encuentra deserito la tahila No,
J.20 pag. Ne.o T4 De fgual mancra, se deseribe ¢l caleulo del metanol eslequiométrico, del

metano! necesario para la reaccion (que incluye dos veees la cantidad eslequiométrica) y cl



caleulo de la coneentracion de la solucion de metanol ¢ hidroxido de sodio resultante (en cf
apéndice J, incisos 14,15 y 16, pag. No. 116 y 17, respectivamente),

C) Descripeion de 1a reaceion

Las condiciones para la reaccidn de metandlisis experimental, se encuentran enumeradas en la
tabla No. 7.1 (pag No. 19), Ia temperatura de reflujo fue de 60°C, durante 30 minutos. Al
momento de mezelar ¢l accite de palma africana RBD y la solucion catalizadora, la mezela
resultante era mas sélida que el propio aceite a la temperatura ambiente. La mezcla reaccionante,
s¢ empezé a calentar lentamente durante 15 minutos, hasta alcanzar la temperatura de reflujo del
metanol, esto se hizo, para evitar que el metanol disuelto en el aceite fuera evaporado
violentamente, para cvitar de csta manera, perdidas de reactivos y productos. Durante el periodo
de reaceidn, Ia mezela pasaba a su estado liquido, siendo de color café claro transparente, muy
diferente al que caracteriza al aceite de palima cuando sc calienta arriba de la temiperatura
ambicnte, que es de color amaritlo claro, La destitacion del metanof en cXceso, se realizd a una
presion manométrica de 20 pulgadas de mercurio, durante 10 minutos, aunque la destilacion de
dicho aleohol fue de manera instantanca, debido a la alta volatilidad de éste. Mientras que el
metanol en exceso era destilado, la mezela reaccionante presentaba la formacién de burbujas, las
cuales al inicio de la destilacion ocupaban todo el matraz de reaceion y fueron disminuyendo
hasla que todo ¢t metanol se destild, Ea este momento, se observo que la mezela reaccionante se
solidificaba. Para neutralizar el hidroxido de sodio que sc utilizo como catalizador, se agrego una
cantidad cstequiométrica necesaria de dcido clorhidrico al 32 % (ver inciso No. 7, del apendice J,
pag. No. 115). El deido se agregd a los 110°C, a la cual la mezela reaccionante sc fundfa. Otra
mancra, de neutralizar la mezela reacecionante, fue agregar el cido después de destilar e! nretano!
y aumentar la temperatura hasta que la mezela pasara a su estado fiquido. Pero se observd que si

no se fusionaba tolatmente la mezela reaccionante, se obtenia un producto parcialmente
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neutralizado, con presencia de ‘natas’, que eran porciones de fa mezela de productos sin
neutralizar. La temperatura de decantacion fue de 60°C, porquce a temperaturas nichores, la
interfasc no se define bien. La fase de los ésteres ocupa la parte superior de la mezcla separada, y
tiene un color amarillo claro, transparente y la fase inferior, es la fase de la glicerina que se

presenta de color blanco, opaco.

D) Cilculo de fos reactivos

Pava el caleudar In cantidad de reactivos necesarias para la reaceidn sc obtuvieron cn partes en
peso de reactivo por peso de trighicérido, como se pucde observar en la tabla No. 7.2 (pag No.
19). La muestra de caleulo se pucde observar en el apéndice J (pag. No. 113-117). En la tabla
Noa. 7.3 (pag. No. 19), sc tabulan lps datos obtenidos de la recaccion de mictandlisis, efectuada en
¢l laboratorio, la eficiencia promedio de fa reaccion fue de 78.1 %. Ll cdleulo de la cficiencia de
fa reaccion, se obtuvo por diferencia de peso de las muestras, antes v después de la destifaeion al
vacio de la fase continua, para conocer la cantidad de metano! que se habia recuperado. En la
columna de {a fase continua, se tabulan los pesos de la mezela reaccionante, en fa columna de la
fase de ésteres, se reparta ef peso obtenido de {a fase de los ésteres, el asumir que los triglicéridos
sin reaceionar, unicamicnte son solubles en esta fase, en la columna de la fase de glicerina, se
tabula el peso de la glicerina y se asume que todas las impurezas contenidas en los reactivos,
Gnicamente son solubles en dicha fase. También se asume que son solubies en la fase de la
ghicerina, los productos de la reaccion de neutralizacion del hidroxido de sodio al 99% y édcido
clorhidrico al 32%. Dichos productos son agua, cloruro de sodio ¢ impurezas contenidas en el
hidroxide de sodio y el deido clorhidrico. Los valores tedricos de reactivos y productos de la

reaccion con 25 g de aceile se presentan cn la tabla No. 7.4 (pag. No. 20).
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E) Termogramas

La energia equivalente (), se tabula en la tabla No. 7.5 {pag. No. 20), dicho dato s¢ obtiene
nor medio de fa estandarizacion del calorimetro de solucion, disolviendo 0.5 g de TRIS en 100
mL de una solucién de dcido elorhidrico 0.1 N, a una temperatura de 25°C. Los termogramas de
la calibractén No. |, No. 2 y No.3, se pueden observar cn ¢l inciso O (pag. Ng. 39 - 40), dc la
seceion de Resultados, los datos obtenidos experimentalmente, estan tabulados en fa tabla No.
A2L, delapéndice A (pag. No. 90). La energia equivalente (e), tabulada en la tabla No. A.23, se
obticne al dividir la cnergia absorbida (Qr), tabulada en fa tabla No. A.22 (pag. No. 90), con los
datos de diferencia de temperatura, AT,, presentados en fa tabla No. A.21 (pag, No. 90).

I.a reaceion de disolucion de hudréxido de sodio al 99% en metanol al 98%, es una reaccion
exotdrinica, como se pucde observar en los termogramas No. 4, No. 5, No. 6 y No.7 {pag. No.
41), ya que la temperatura fnicial (1) es menor que la temperatura final (T)), por lo que exisle una
liberacion de calor. Los datos de las entalpias de disolucién de hidroxido de sodio y metanol se
encuentra labulados ¢n ta tabla No. 7.6 (pag. No. 20).

También se obtuvo termogramas para medir las entalpias de la reaccion del aceite de palma
ainicana RBD con sotuciones de hidroxido de sodio al 5% (termograma No. 8, No. 9 y No. 10,
pag. No. 42)), al 10.5% (lermograma No.11, No.12 y No.13, pag. No. 43), al 15% (termograma
No. 14, No.15 y No. 16, pag. No. 44) y al 20% (termograma No.17, No.18 y No. 19, pag. No. 45).
En estos termogramas, sc observa que la reaccidn es endotérmica, porque la temperatura inicial
{Ti) es mayor que la temperatura final (T, debide a que existe una absorcion de calor de parte de
tos reactivos. A mayor concentracion del hidroxido de sodio, menor es cf calor absorbido, Dicha
tendencia descendente, se puede obscrvar al comparar los resultados de las tabla No. 7.7, No. 7.8
y No. 7.9 {pag. No. 21). Con la rcaccion con la solucion catalizadora al 20%, se observa que la

reaccién tiene un comportamiento exotérmico {termogramas No, 17 al No. 19, pag. No. 45).



¥) Caracteristicas de 1a plania

La planta piloto para la produccion de ésteres metilicos, se disefio para una capacidad
nominal de 1,000 kg por dia. En la tabla No. 7.10 (pag. No. 22}, se presenta un balance de materia
para la reaccion con 1,000 kg de accite de palma RBD, con una cficiencia del 100%.

Lo el inciso M, en la scceion de Resuliados {pag No. 37), se muestra un diagrama de flujo del
proceso de metandlisis, en donde se pucden ebservar los fljos masices de las malerias primas
involueradas on la reaccion y los productas obtenidos en cada ctapa. También se hace una

distincion del equipo que se diseno.

En el inciso N (pag. No. 38), s¢ da a conecer una distribucion del equipo en la planta piloto.

G) Comparacion de los productos de una yeaccion Iateral de saponificacion y la reaccion de

metandlisis

En la tabla No. 7.11 (pag. No. 22), sc describe cuales productos se formarian si se da una
rcaccion de saponificacion entre 28.4 kg por dia de hidroxido de sodio y 189 kg de tripalmitina,
se obtendrian 65.2 kg de palmitato de sodio (jabdn). Si el palmitato de sodio obtenido sc
neutraliza con acido clorhidrico al 32%, para obtener acido paimitico libre. s necesitarian 26.7
kg de acido clorhidrico y se obteadsian 60.1 kg de acido palmitico libre. Si sc asume que el aceite
de palma africana RBD sin winterizar, posee 0.4 kg de 4cido palmitico libre por cada 1,000 kg de
aceite de palma africana RBD sin winterizar, se estarian perdiendo 6.30 x 10 kg de catalizador
(hidroxido de sodio al 99%), que se convertirian en 0.434 kg de palmitato de sodio por dia.

o conclusion, con la cantidad de hidroxido de sodio que se wtilizo en la reaceion de
metanolisis, no es suficiente para  saponificar todo ¢l accite, por consiguiente, si el aceite dc
palma RBD tuviera un 0.04 % de dcido palmitico libre (¢l porcentaje de dcido graso libre, en el

aceite de palma africana, siempre se da como deido palmitico), estos no eonsumirian todo la
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cantidad del hidréxido de sodio agregado, por lo que sicmpre va a existir una cantidad de

hidroxido de sodio que sirve como catalizador.

H) Condiciones de gperacidn de Ia planta piloto

Las condicipaes de operacién de da planta se desceriben en la tabla No. 7.12 {pag. No. 22).
Como medio de caientamiciito, sc utilizard vapor de baja presion (15 psig), las caracteristicas de
dicho vapor se deseriben en la tabla No. 7.13 (pag. No. 22). Los vapores de baja presion como el
utthzade e esta pianta, contiencn una mayor cantidad de entalpia de evaporaeion por unidad de
masa, ademias el condensado es mas manejable y produee nienos vapor instantinco. Ademas, si se
utiliza vapor de alta presion, esto provoca una mayor temperatura en la superficie del tubo y
como consecueneia, una mayor pérdida caldrica. Para recuperar ¢l condensado de los equipos, se
utitlizardn trampas tenmostiticas de flote. las cuales poscen un sistema de drenado de condensados
y otro sisteima para la eliminacion de incondensables (aire y didxido de carbono) de ia linea de

vapor.

1) Tangques de almacenamicnto de aceite de palma RBD y de metanol

Las tanques de alimacenamicnuto de aceite de palma RBD y de metanol, se disefiaron para un
tiempo almacenamiento de siete dias, en que se utiliza un factor de seguridad de 1.25 (25% mas
de! voluisen necesario). Las dimensiones de estos tanques se pueden consultar en la tabla No.
714 y No. 7.15, respectivamente (pag. No. 23). El caleulo se puede observar en el iciso A ¥y B

detapéndiee K (pag No. 119,
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J) Tanque para Ja preparacion de Ia solucidn catalizadora de metanol e hidraxido de sodio

El tanque para Ia preparacion de la solucion catatizadora de metanol ¢ hidrdxido de sodio al
10.5% (p/p), se disefid con un tiempo de reserva de 8 horas por dia, uiiliz:;ndo un {actor de
seguridad de 1.25 (25% del volumen necesarto). Se pudo observar, en la fase de experimental, las
soluciones catalizadoras con concentraciones mayores al 10.5 %, se toraban de color rojo oscuro
en pocas horas. Ef caleulo para el diseiio del tanque, se puede consultar en el inciso C, del

apéndice K (pag. No. 120-121).

K) Agitador del tanque de preparacion de ja solucidn eatalizadora

Ul flujo que se agita en ¢} tanque, posce un Namero de Reynolds de 9.43 x 107, th
caracteristico de un flujo turbulento. La potencia requerida para ¢l motor ¢s de 0.186 kW (1/4
HP). El pitch o cabeceo de un agitador, segtin Treybal (1988 166), es la relacion entre el
diametro de ta hélice y la distancia que avanza por revolucién una hiélice libre que opera sin
deslizamiento, Por eso, sc dice que ¢l cabeceo o pitch del agitador utilizado en este tanque. es
dos veces el diametro del rodete (ver labla No. 7.16, pag. No. 23). El tipo de hélice a utilizar en
esle tanque es tipo marina, semejante a la presentada en la Figura No. 7.8.4 (pag. No. 59). La
velocidad de ta hélice se diseiid a 60 RPM, por cansiderarse una velocidad moderada de
agitacion. Las revoluciones requeridas para la agitacion se obtendrd utilizando un reductor y
sprockets.

El tanque debe ser cerrado, para evitar la evaporacidn del metanol, porque la reaccion de
disolucidon del hidroxido de sodio en metanol, es exolérmica, vy produce cierta evaporaciosn: del

alcohol.
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L) Calentador para el tangue de almacenamicnto de aceite de palma RBD

Debido a que el accite de palma alricana RBD a temperatura ambicnte, se chcucntra en
estado semisdhido, para poder bombearle hacia ¢l proceso, se necesita que el tanque de
almacenamiento, posca una temperatura adecuada para que el aceite fluya (arriba de 40°C) y de
esta manera, poder bombearfo hacia el proceso. Bl calentador consiste en 6 tubos paraleios,
colocados dentro del tanque de almaceramicento, con un consumo de vaper de 17.2 Ib/h (7.82
kg/h). De la Fig No. 7.1.1 a fa No. 7.1.3, sc da un esquema de la ubicacién de los tubos en el
mterior det tanque de almacenamicnto (pags. No. 51-52). Se puede consultar ¢ calculo de! diseiio

del calentador, en el ineiso D, del apéndice K (pags. 121-124).

M) Cadentador para la solucidn catalizadora v el aceite de palma RBD

Para mezclor la solucion  catalizadora y ¢l accnie de palma RBD, de disefic con
itercambiador de calor para este fin. Exislen dos alternativas que son: un intercambiador de
concha y tubos, con 24 tubos pero con un tiempo de residencia de 25.3 seg (ver tabla No. 7.18A,
pag. No. 23), y la segunda alternativa es un mitercambiador de calor de tubos a contracorriente
(ver tabla No. 7.18.B, pag. No. 26), compuesto por 16 horquillas, gue mide cada brazo, 8 ft (2.44
m), haciendo.un tota! de area de calentamicnto de 94.6 (2 (8.8 m%), un 4rea mucho layor que en
el calentador de concha y tubos que posce un drea de 7.07 fi (0.65m’). Ademas, el
intercambiador de horquilias tiene niimeros de Reynolds mayores que el intercambiador de cajor
de concha y tubos. El calentador a contracorriente tiene un tiempo de retencidn de 25 min con 42
seglindos, que ¢s mayor que el oblenido con un intercambiador de concha ¥ wbos. Kl rango de
calentamicule de estos intercambiadores, va en un rango desde 104°F (40°C)y a {40 °F (60°C). Los
calentadores des.ritos anteriormente son opciones que pueden sustituir al serpentin de contacto

que se menciona en la patente U.S, 2,383,632, dicho equipo se utiliza para calentar y mezclar la
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solucion catalizadora y cl aceite. Los cileulos realizados para ¢l diseiio de los calentadores se

pucden consultar en los incisos E v F, deb apéndice K (pags. No. 124-134).

N) Reactor de metandlisis

Parte de la reaccion de metandlisis se realiza dentro del calentador de solucion catalizadora y
accite de palma RBD, por consiguicnte e reactor de metandlisis, sirve para completar fa reaccion
por medio de una destilacion por reflujo del metanol, durante 30 minutos.

En fa fase experintental, se omitid la fase de calentamiento y mcezela de la solucion
calalizadora al utilizar un culentador. Los reactivos fueron agregados a temperatura ambiente.
tucgo calentados lentamente y destilados por reflujs derante 30 minutos. Ei tiempo de reaceion
dentro del reactor, se obluvo de fa patente U.S. 2,383,632, Iisle es un promedio del tiempo que
pasa cu contacto {a mezeli reaccionante y la solucion de hidréxido de sodio.

[l reactor de metandlisis fue disefiado con una velocidad espacial de St', porque segan Clark
(1970: 24), la velocidad espacial comin de los reactores indusiriales, se encuentra alrededor de
este valor. Es por eso que no se utilizo el valor de 0.5h"" | que es el tiempo en que se realizo la
reaccion a nivel experimental. Seglm, Levenspicl (1993:110), la velocidad espacial se define
como ¢} nimero de volitmenes de la alimentacion e condiciones determinadas que pueden
tratarse cu fa unidad de tieimpo, medides en veltimenes de reactor.

Una wveéz terninada la ctapa de reflujo, se procede en el mismo reactor a destilar of metanol
sin reaccionar por medio de destilacion at vacio. Una de las ventajas de poseer este reactor con
una velocidad espacial de 5h7, es que al momento de 1a destilacion al vacio, se produce mucha
espuina que podria ser succionada por la bomba de vacio. Las caracteristicas de disefio se pueden

consultar en fa tabla No. 7.20 (pag. No. 27). Los edlculos para las dimensiones del reactor se
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describen en el fnciso G, del apéndice K (pags. No. 134-139). En la figura No. 7.5, pag. No. 56,

se presenta un dibujo del reactor con sus dimensiones de sus componentes.

) Area de calentamicnto del reactor

En fa tabla No. 7.19 (pag. No. 27), se hace una comparacion de la forma de la variacién que
existe en el drea de calentamicnto, dependiendo de la velocidad a la que giva def agitador. A
mayor  velocidad del agitador, menor serd el drea de calentamiento. Por consiguiente, para
30,000 revaluciones por hora el drea de calentamiento se hace de 0.903 ft* (0.0839 m?) y para
45.4 revoluciones por hora, ¢l drea de calentzﬁnienlo es ipual al drea de todo el tanque del reactor.
El arca del reactor, sc disefid con una enchaquetamineto que cubre un area de 18.8 ft (1.75 m%)
sobre fas paredes del cuerpo del reactor. El agitador utilizado para este equipo ¢s un agitador de
aspas rectas, como el presentado en la fig No. 7.8.1 (pag. No. 59). Se escogio este tipo de
impulsor, porque segiin Perry (1984: 10-19), puede operar entre ndmeros de Reynolds de 300 Y

3x 107 La velocidad para el agitador se diseiid para 500 revoluciones por minuto.

P) Condensador vertical para la recuperacién del metanol sin reaccionar

El condensadar para la recupcracién de metanol sin reaccionar del reactor de metandlisis,
trabaja a una presion de 0.982 psia (0.0677 bar), con una razon de evaporacion de 270 I/ 7Y h)
[1.32 x 10° kg/(:112)(11)], las demas caracteristicas sc describen en la tabla No. 7.22 (pag. No. 29).
Debido a que el metanot a la presion de trabajo, es muy volatil, se asumid que la cantidad a
recuperar de metanol cir el laboratorio, se evaporaba en un segundo, aunque la ctapa de
destifacion fucra de 10 minulos, fue de esla manera, conto se obtuvo fa razén de evaporacion. El
condensador que se disefia en base a estos resuttados, utiliza como refrigerante salmuera al 25%

def {ado de los tubos, mientias que del lado de ta coraza fluye ei vapor de metanol. Una
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caracteristica de [a salmuera, ¢s que puede enfriarse a temperaturas menores que la temperatura
de congelacion de agua, sin que se congele, La salmucra entra en el condensador a 26.5F (-3.06
°C) y sale a 36.5°F (2.50 °C). El vapor de metanol entra a una temperatura de 46.5°F (8.1°C) a una
presidn de 0.982 psia (0.0677 bar) y sale del condensador en estado liquido a 46.5°F (8.10 °Q),
por lo que se debe de levar a presion atmosférica, para poder almacenarlo y recircularlo. Esto se
logra utitizando tuberia de igualacion de presion entre ¢l cuerpo del condensador por donde
circula el vapor de metano! y el tanque de recoleccidn del metanol en fa succidn la bomba, ésto se
hace para quc la bomba pueda succionar el metanol liquido. Los calculos para el disciio de éste
condensador, se describe en cl inciso 1, del apéndice K (pags. No. 145-152). La figura No. 7.4

ag. No. 55), represcenta ¢l arreglo de [a tuberia de cobre dentro del condensador.
pag p g

Q) Caudensador vertical de reflujo para el metanol

El condensador de reflujo para el metano!, trabaja a presion atmosférica, con una razon de
evaporacidn de 1.38 lb/(f‘tz){h) [6.75 kg,/(nf)(h}], scgun lo descrita en la tabla No. 7.24 (pag.
No. 30). En el condensador de reflujo, el vapor de metanol fluye en ¢l lado de los tubos y en el
lado de la coraza circula el refrigerante, que en esle caso es agua con temperatura de 68 °F (20 °C)
en la entrada y 88°F (31.1°C) en la salida. El calculo para el dimensionamiento del condensador
se presentar en el inciso H, del apéndice K (pag. No. 139-145). En la figura No. 7.3 (pag. No. 54),
se pucde observar ¢f arreglo de la tuberia dentro del condensador.

La figura No. 7.6 (pag. No. 57), representa el arreglo de los condensadores utilizados en ot

proceso de metandlisis, junto con ¢l reaclor.
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R) Tanque decantador pava las fases de ésteres y glicerina

Ll tanque decantador ticne un volumen total de 241 fi' (0.0683 m®), para un tiempo de
retencign de 30 minutos (tabla No. 7.23, pag. No. 30). Es a la entrada de este tanque donde se
dosifica el acido clorhidrico al 32% para poder neutralizar el hidroxido de sodio. Una vez
neutratizadas las fases, la separacion se hace mas facil. &

Las fascs de ésteres v de glicerina se pucden obtener de mayor pureza, si despucs de la
decantacion de ias fascs, se somele cada una de clla por separado, a una destilacién al vaeio, para
separar los triglicéridos sin reaceionar, los que sc pueden reprocesar,

En la figura No. 7.7 (pag. No. 58), presenta la vista lateral y superior del decantador, asi
también, las alturas nceesarias para una decantacion eficiente,

Baebineiso J, del apéndice K (pag. No. 152-154), se describen los cdleulos realizados para

diseniar el decantador de tas fases de ésteres mictilicos y de glicerina.

S) Eqauipo de refriceracion para la salwuera al 25%

Lste equipo estd disefiado para una capacidad de refrigeracion de 179 toneladas de
refrigeracion (629kW) (Tabla No. 7.25, pag. No. 31). Como refrigerante primario, se ulilizard
amoniaco, este se uisard para enfriar un refrigerante secundario, que en cste caso, es la salmuera al
25%. La salmuera se utilizard para enfriar los vapores de metanol y asi poderlos condensar. La
entrada de la salmuera al evaporador del sistema de refrigeracion serd de 26.5 °F (-3.06 °C) y
saldrd a 36.5°F (2.50°C), fa temperatura de evaporacion del amontaco es el promedio ariimético
de la entrada y Ta salida de fa salmuer, el cual es 31.5 °F (-0.28 °C) (ver 1abla No, 7.206, pag. No.
31).

Para el condensador del sistema de refrigeracion, se utiliza agua como medio de enfriamiento,

a una (ciuperatura de 77.0°F (25.0 °C). La temperatura de condensacion del amonfaco en el



condensador se tomd como 92.0 °F (33.3 °(), existiendo una diferencia de temperatura entre el
agua de enfriamiento y la temperatura de condensacion del amoniaco de 15°F, de acuerdo a lo que
se consulta a fos fabricantes {ver tabla No. 7.27, pag. 31).

Ef compresor a utilizar, serd de pistones (tipo alternativo), movido por un motorreductor con
potencia de 200 HP y salida de 900 RPM (ver tabla No. 7.28, pag. No. 32). La velocidad del
sotor se puede obtener por medio de un vartador de frecucncia,

En el inciso L del apéndice K (pag. No. 156), se describe fa forma de como se calcularon Jas
toneladas e relrigeracion del equipo.

e
i

Vv hlaterial de construccidn para ¢l cquipo

B muipo de la planta serd construido de acero al carbda A36. Bl tanque de almacenamiento
de aceite de palma africana RBD, Hevard un recubrimiento epédxico, para la proteccion de las
parcdes dle ¢ste, contra el ataque quimico de los dcidos grasos libres.

Los calentadores y condensadores disciiados para la planta, sc pueden hacer rolando lamina o
uttlizando tuberia sm costura. Esta dltima opcion es ta mas recomendable, porque permite obtener
un cuerpo cilindrico v simplifica el trabajo de construccion del equipo.

Los tanques de almacenamiento de aceite de palma, metanol, y el tanque de preparacion de
la solucion catalizadora, se disefiaron para una presion de trabajo de 14.7 psig, con un espesor de
lamina de 371677, con una corrosion permisible de 178" (ver tabla No. 7.29, No. 7.30 y No. 7.3 1,
pag. Ne. 32-33). Los esncjos de los intcrcambtadores de calor seran construidus en lamina de
acero al carbon A 36, con un espesor de ¥4 (ver tabla No. 7.32, pag. No. 33). Los tubos de cobre
utilizados son de cobre calibre BWG 16, con didmetro extertor de %47 (ver tabla No. 7.17, pag,.

No. 24).
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Ll calentador de aceite de palma y ta solucion catalizadora, se diseiio a una presion de trabajo
de 300 psig, con una corrosion pesmisible de 187" Se construyd para soportar esta presion, ya
que se utilizard, vapor para el calentamicnto. Para cvitar rolar Jdmina, se pucde vtilizar un tubo de
acero al carbén, con tamafio nominal de 47, cédula 80 ( Ver tabla No. 7.330, pag. No. 34), con
espesor de pared de 0.337 pulgadas (8.56 mm), que es un valor mayor que ¢} caleulado, La
diferencia entre el didmetro del tubo a wilizar para hacer el cucrpo del calentador y ef didimetro de
diseiio es de 0.2017 (ver tabla No. 7.33A, pag. No. 33).

Ll reactor de metandlisis, se discfid para una presidn de trabajo de —14.7 psig, con corrosion
permisible de 1/87, con un cspesor de pared de 5/27" (ver tabla No. 7.34. pag. No. 34).

El condensador vertical para la recuperacion del mctano! sin reaccionar que sale del reactor
de metanolisis, esla disefiado para una presién de trabajo de —14.7 psig, porgue la recuperacion
del metano! se realiza al vacio. Para la construccion dei cucrpo del condensador, se utilizard
lamina de acero al carbdn de 5/8° de espesor. Los tubos de cobre utilizados son calibre BWG 16,
con diametro exterior de %477, (ver tabla No. 7.35, pag No. 34).

Para cf condensador de reflujo del metanol en el reactor, se wtilizara un tubo de acero al
carbon A36, con un didmetro nominal de 47, que posee un diametro interno de 4.026 pulgadas
(102.3 mm} y un espesor de pared de 0.237 pulgadas (6.02 mm), mayor que el caleutado en cl
disefio. (ver tabias No. 7.36A y 7.36B, pag. No. 35). Exisie una diferencia de didmetro del tubo y
el diametro del condensador de 1.026™ (26.06 mm). Los tubos de cobre utilizados son de ealibre
BWG 24, con didmetro exterior de 3/87°.

Para el tanque decantador de las fases de ésteres y de glicerina, fa presion de trabajo serd de
~14.7 psig, con corrosién permisible de /87, Se utilizard un tubo de 1077, de tamafio nominal,
cédula 40, con espesor de pared de 0.365 pulgadas (9.27 mm) (ver tablas No. 7.37A y 7.378, pag.

No. 35361, La diferencia de espesorcs entre la pared del wibo y el didmetro de disciio del



decantador s de 0.1497°, con mayor espesor que la pared del tubo. La diferencia entre el
ditmetro interior del tubo y el de disefio es de 103277, o gue indica que ¢s mayor el didmetro del
tubo (ver tabla No. 7.37A y 7.37D8, pag. No. 55-306).

Eltanque de preparacion de Ja salmuera al 25 %, se construird de acero al carbdn A36, con un
espesor de lamina de 371677, para una presion de trabajo de 14.7 psig (1 31 bar) (ver tabla No.
7.38, pag. Na. 36).

L} cquipo de refrigeracion (evaporader, condensador y.compresor), se construira de acero al
carbén, debido a que el cobie reacciona con el amoniaco.

Las fGrmulas utilizadas pora ¢l cdleule de fos espesores del cquipo, se describen en ¢l inciso

M. pag, Mo, 156, ef apéndice K.

) Tratamitento de agwa de calderns

En el inciso P de la seccion de Resuitados {pag. No. 40), se da a conocer el tratamiento del
agua cruda ntitizar la caldera {ver tabla No. 7.39 y No. 7.40, pag. No. 46).

En la tabla No. 7.40, se describen los prineipales reactivos para el tratamicuto del agua de
calderas, enwe los compucstos quimicos a uiilizar. S¢ encuctran: acondicionador de lodos,
antiespumante, tosfatos, hidroxido de sodio en solucion y secucatrante de oxigena.

Tambicn se describen jos pardmcetros para controtar ln calidad del agua cu las calderas para
cvitar problemas de incrustaciones y corrosion (ver tadla No. 7.41, pag. .. 474

I. Tratamiento de ios doscchos del proceso de metandlisis  En el inciso Q, (ver pag. No 47),

de Scecion de Resuliados, se da a conocer la posible composicidn de fas aguas de
desecho de la planta piloto. Ademas, se dan a conocer fas distintas etapas del proceso de
tratamiento de aguas residuales. Entre estos, se encuentran: la homogenizacion del flujo

de residuo, el ajuste del pH, fa decantacion de las fases orgdnica y la fasc glicerinosa, En
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el inciso R (ver pag. No. 50), se presenta un diagrama de flujo del tratamiento de las

aguas de desecho de fa planta,

U} Metorreductores para ios agitadoves de los tanques

tJ

Lad

Tanque de preparacion de la solucign catalizadora. La velocidad que necesita ef

agitador de este tanque es de 60 RPM, por lo que se utilizard un reductor eon una
salida de 67 RPM y el moter con una velocidad de i,()?SI RPM, por lo que ¢l ratio
para dicho moetorreductor es de 25 1 0. La potencia del moterreducior es de 0.25 HP
(0.186 kW). La velocidad requerida, se obtendra al utilizar sprocket de 21 dientes
para ci efe del reducior y de 24 dientes para el agitador, Dichos sprockets son para
utilizartos con cadena No. 80 (ver tabla No. 7,16, pag. No. 23).

Reactor de metandiisis. Las revoluciones por minuto que se requieren para el reactor

son de¢ 500, por lo que se utilizard un reductor con una salida de 513 RPM y el motor
con ura veloeidad de 1,735 RPM, por lo que ¢l ratio para dicho motorreductor es de
338 ¢ 1L El moterreductor a utilizar tiene una potencia de 25 HP (18.6 kW), Para
obtener la velocidad requerida, se utilizardn sprocket de 25 dientes y de 26 dientes,
para ¢je del motorreductor v para el eje del agitador, respectivamente. Dichos
sprockets utihzardn cadena No. 80 (ver tabla Ne. 7.20, pag. No. 27).

Tangue de preparacidn de salmuera al 25 %. £l agitador en el tanque de preparacion

de salmuera necesita 30 RPM. Para obtener dichas revoluciones, se utifizara un_
motorreductor con una salida de 31 RPM, que posee un motor de 1,160 RPM. La
potencia del motorreductor es de (.25 (1P (0186 kW), con un ratio de 37.40: 1. Para

el cje del reductor se usard un sprocket de 21 dientes y para el eje del agitador se
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atilizard un sprocket de 22 dientes, Ta cadena a utibizar es Na. 80, (ver tabla No. 7.24,

pag. No. 30).

V) Tanque de preparacidn de Ia salmuera al 25%

Las dimensiones de este tanque se pueden consultar en fa tabla No. 7.24, pag. No. 30. Los
cilculos para el disefio, se encuentran cn ¢l inciso K del apéndice K, (pag. No. 154-1506).
Ll material de construccion de este tanque serd de acero al carbon A36.

21 tanque también tendrd un agitador con una velocidad de 30RPM,
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VHi. CONCLUSIONES

L} catalizador para fa reaccion de metandlisis mas barato ¥ Gu facii adquisicidn es ¢

hidrdxido de sodio.
La eficiencia de la reaccion de metandlisis fue de 78,1 %,
La eatalpia promedio de disolucion del hidroxido de sedio ci metanol

cal /g, ¥ es una reaccidn exotérmica,

Lesde+ 792

Laventalpia promedio de la reaceidn de aceite de palina africana RBD con soluciones de

metanol ¢ hidréxido de sodio al 10.5%, cs de —148.5 cal/g, y es una reaccion

endoténmica.

Sien dade caso, la cantidad de hidréxido de sodio que se utiliza como catalizador,

reaccionara con los triglicéridos contenidos en el aceile, dicha cantidad soiamente

saponificaria una pequeiia cantidad del acceite.

Eltanque de atmacenamiente debe poscer calentamicnto, para poder bombear en forma

lquida el aceiie hacia el proceso.

vi calentador y mezelador del aceite de palma alvicana, debe tenet of

icimpo suficiente

de retenicién, para garantizar ¢l calentamiento lento y eieciivo de la mezcla

reaccionaiite, por lo que es conveniente uwtilizar un interearmbindor de calor a

contiacosriente de horguilias.

Mientras se tenga mavor velocidad deagitacion dentro del reactor de metandlisis, mejar
£ 3 g

serd la translerencia de calor,

= condensador vertical para la recuperacion de metanol sin reaceivniar, recupera el

meranol como liguido saturado a 46.5 °F, a la presion de trabajo de 0

almacenado para su recirealacion en procese a presion atimosférica {

982 puia. Lste es

V4.7 psia), por lo

~
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k)

que no se necesita de una ctapa de subenfriamiento, para cvitar pérdidas por la
volatilizacién del aicohol.

La scparacidn de las fases de ¢steres y de glicerina, se debe realizar a una temperatura
no nienor de 60°C (140°F).

La razén de cvaporacién del metanol para el condensador vertical dereflujo, fue de
1.38 Ib/(ftH(h) v para ¢l condensador vertical para la recuperacion de metanol sin
reaccionar del reactor de metanédlisis fue de 270 lb/(ftz)(h).

El sistema de refrigeracian para ¢l enfriamiento de la solucidn de salmuera al 25% (p/p)
tiene wna capacidad de refrigeracion de 179 toneladas (629 kW). Se utiliza como

refrigerante primario, amoniaco y conio refrigerante secundario, salmuera,
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IX. RECOMENDACIONES

Para la preparacion de fa solucién catalizadora, debe de molerse ¢l hidréxido de
¢scamas, para aumentar la velocidad de disolucion.

La selucidn catalizadora debe ser preparada diariamente.

sadio en

I calentamicnto de la mezcla reaccionante, debe realizarse ientamente, para cvitar la

climinacion violenta del metanol,

Las tuberias quc Hevan el aceite de palma africana RBD hacia la planta, deben d

¢ posecr

un sislema de calentamiento (tracer, tubo de vapor paralelo al tubo que transporta el

tiquido de mayor viscosidad), para cvitar {ue se formen tapones en la tuberia, por el

cofriamiento del accite.
La tuberia que dosifica ¢l acido clorhidrico, debe ser de acero tnoxidable 316.

El tanque de almacenamiento de aceite de palma RBD sin winterizar, sc debe con

struir de

acero al carbén can un recubrimicnto en su interior de pintura cpoxica, para cvitar la

corrosion de las paredes.

El sistema de refrigeracion con amoniaco debe utilizar condensador y cvaporador

construidos en su totalidad de acero al earbén, debido a que ¢ste refrigerante reacciona

con ci cobre,
Para la instalacion de un sistema de tratamiento quimico de agua para calderas,

hacer un andlisis de la fuente de agua cruda, para poder clegir ¢l tipo de trat

convenientic.

se debe .

aniento
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APENDICE A

Datos obtenidos en fa experimentacion

Tabla No. A.1

Gravedad especifica de la solucién de metanol e hidréxido de sodio al 5 % (p / 1}

Peso de picndometro + muestra Pcso de la muestra | Gravedad especifica
() (g (25/25°C)
$8.0959 4335 0.86906
88.0959 43.35 0.8696
88.0959 4335 0.8690
Promedio 43 35 0.8696

Lravedad especifica de T solucion de metanod ¢ hidroxido de sodio al 10 % (p / p)

Tabla No. A2

Peso de picnometro + muestra | Peso de la muestra | Gravedad especifica
(g) (g (25/25°C}
90.4459 45,70 0.9167
50.4459 45.70 0.9167
99,4459 45.70 0.9167 B
Promedio 45.70 0.9167

Gravedad especifica de ta solucién de metanol e hidréxido de sodio al 15% (»/ p)

Tabia No. A3

Peso de picndmetre + muestra | Peso de la muestra | Gravedad especifica
(2) 7 (2525°C)
92 5459 48.10 0.9648
92.8459 48.10 0.9G48
92.8459 48.10 0.9648 |
B Promedio 4810 .9648




Tabla No. A.4

Gravedad especifiea de Ia solucion de metanol ¢ hidroxido de sodio al 20% (p/p)

Peso de picnémetro + muestra Peso de la muestra | Gravedad especifica
@ ® (25/25°C)
95.2459 50.50 1.0130
95,2459 50.50 1.0130
95.2459 50.50 1.0130
Promedio 50.50 1.0130

Tabla No. A.5

Coneentracion de las soluciones de Lidréxido de sodio
y metanol versus gravedad espeeifica

Concentracion (% p/p) | Gravedad especifica (25/25°C)
5 0.8696
10 0.9167
15 0.9648
20 1.0130

Tabla No. A.G

Ecuacién de La regresion lineal y el ecoeficiente de correlacion para la concentraeion
de Tas soluciones de hidroxido de sodio y metanol versus gravedad especifica

[ Ecuacién de la regresion lineal Grav. Lisp. = 0.00957%(% p/p) + 0.8214
| Coeficiente de correlacion {n 0.99998

Tabla No. A.7

Porcentaje de error entie el valor teorico de Ia gravedad espeeilica del metanol y ol
extrapolado por Ia ceuacion de regresion lineal

Gravedad especifica dei metanol a 20°C 0.790 g/mL
_(solucion can 0 % (p/p) de hidroxido de sodio) {dato tedrico)

Gravedad especifica extrapolada del metanol a 0.821 g/mL

% (p/p) (dato extrapclada)

Porcentaje de error 3.78 %




Tabla No. A.8

Gravedad especifica de la fase de los ésteres

Peso Peso Gravedad
del picndémetro + mucsira de la mucstra especifica
(2) g) (60°C/25°C)
40.2782 9.1208 0.914
40.2776 0.1202 0.914
40.2774 9.1200 0914
Promedio 9.1203 0.914

Tabla No. A.9

Gravedad especifica de Ia fase de Ia glicerina

Peso Peso Gravedad
del picndmetro + mucstra de la muestra especifica
(g) (g) (60°C/25°C)
44.2557 13.1013 1,213
44.2553 13.1009 1.313
44.2535 [3.0991 1.313
i Promedio 13.1004 [.313

Tabla No. A.10

Metanol evaporado en la etapa de reflujo

CorridaNo. | g/ml | kg/h [b/h
1 0.90 | 0.054 | 0.12

2 085 | 0051 | 0.11

3 0.90 | 0.054 | 0.12
Promedic 0.83 | 0.053 | 0.12

Tabla No. A.11

Metanol evaporado en la destilacion al vacio (metanol recuperado de la reaccién)

-3 -3
Exceso de metanol a evaporar 288 x 107 kg | 634xi071b
Ticmpo estimado de destilacion | sey I seg
IFlujo masico de metanol 10.37 kg/h 22.82 1b/h

87
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Tabla No. A.12

Caracteristicas del matraz de reaccién

l Diametro

L Arca de evaporacion

100 mm 0.328 ft
7.85x 107 m* | 0.0845 i

Tabla No. A.13

Razones de evaporacion del metanol

Ltapa keg/(h)(m”) J/(h)(1C)
Rellujo 6.75 1.40
Destilacion al vacio | 132 x 1¢° 270

Tabla No. A.14

Viscosidad cinemiitica para la solucién de metanol e hidréxido de sodio al § Yo

Corrida Tiempo Viscosidad cinematica
{segundos) {centistockes)
1 149.30 2.24
2 149.25 2.24
3 149.30 2.24
Promedio 14928 2.24

Tabla No. A.15

Viscosidad cinematica para la solucién de metanol e hidréxido de sodio al 10 %

Corrida Tiempo Viscosidad cinematica
(segundos) (centistockes)
L 428.30 6.42
2 428.40 6.43
3 428.35 6.42
Promedio 42835 6.42




Viscosidad cinemitica para da solucion de wctanol ¢ hidedxido de sodio al 15 %

Tabla No. A.16

Corrida Tiempo Viscosidad cinematica
(scgundos) {centistockes)
1 15,45 18.54
2 15,40 18.48
3 15.45 18.54
Promedio [5.43 18,52

Tabla No. A.17

Viscosidad cinematica para la solucion de metanol e hidroxido d< sodie al 20 %

Corrida Tiempo Viscosidad cinematica
(segundos) (centistockes)
! 44 .45 53.34
2 4435 53.22
3 4430 53.16
Promedio 44.37 53.24

Tabla No. A.18

Viscosidad dindmica de fas soluciones de hidrdxido de sodio y metanol

Cencentracion Viscosidad ciuemdtica | Viscosidad dinamica | Jogo(cP)
( % p/p) (centistokes) (cP)
5 2.24 1.95 0.290
10 6.42 5.88 0.769
15 18.20 17.56 1.244
20 53.24 53.93 1.732

Tabla No. A.19

Ecuacion de la regresion lineal y el cocficiente de correlacién

para ka concentracion de las soluciones de hidréxido de sodio y metanol versus viscosidad

Lcuacidn de la regresion lincal

log, 16(cP) = 0.0960*(% p/n) — 0.1915

Coeficiente de correlacion (1)

0.99998
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Tabla Ne. A.20

Porcentaje de error en el calculo de Ias viscosidades dindmicas
de fas soluciones de hidroxido de sodio y metanol

Viscosidad metanol a 25°C | 0.547 ¢P
Dato extrapolado a % (p/p) | 0.643 ¢P
Porcentaje de error 1706 %

Tabla No.

A2l

Datos obtenides de las curvas de calibracién del ealorintetro de solucion

Escala: 0.0490 °C/cm

Termograma | Peso R ATe Linea *Ti | *ATe| *Tf | 0.63R |* Toen
No. () (cm) | (em) | Base (°C) °C) (°C) (°C) (°C) (°C)

| 05081 | 5.20 | 5,10 | 22.350 | 22.982 | 0.250 | 23.232 | 0.1605 | 0.1605

2 0.5035 | 495 | S.00 | 22350 §23.031 [ 0.245 | 23.276 | 0.1528 | 0.1528

3 04996 | 490 | 485 | 23.600 | 23.943 | 0.238 | 24.181 | 0.1513 | 0.1513

* T Tewperatura ivigial en el termograma, en °C 1T Temperatura final en of termpgrama, en °C ;. ATe : Diferencia de
temperaturd, T7~ T en °Cy T awr @ Temperatura en ol punte 0.63R en ¢f termagrama, en °C.

Tabla No.

A22

Datos de la encrgia absorbida obtenida (Qy) **

Termograma Na.

**Qp (cal)

29.752

29.888

!
2
3

29.559

P Qe=mt[3BTIR 403433 % (25T yand |
n: Peso del TRIS en gramos.
T ok - Temperatura ea ¢f punto 0.63R e

el termograma, on °C.

Datos de la energia equivalente obtenida

Tabla No,

A.23

Termograma Na. | ** ¢ (cal /°C)
] [19.0
2 12240
3 124.2

o= Qe /ATC)




Tabla No. A.24
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Cilculo del coeficiente de rechazo para la energia equivalente obtenida **

I Termo gramaNo.

c(cal Cy | Ac Q eop Rechazado
3 124.2
2 122.0 221 042 <099 No
i 119.0 3.0 0.58 <099 No

Para un nivel de confinnza al 99 %6, para Ires observaciones: Qg = 0.99

Intervale: Namero mayer — wunero menor = 1242 - [19 = 5.2,

(0 ep = Ae/ntervalo
Qe =2.2/52= 042 <Q ¢, por consiguiente no se rechaza of dato,

Tabla No. A.25

Entalpias obtenidas en la reaccion de hidréxido de sodio y metanol **

Escala; 0.0490 °C / em

Temo- | Peso R ATe Linca Ti ATe Tf 0.63R | T gamr AH
grama (g) | {em) | {cm) | base (*C)Y | (°C) (°C) (°C) °C) ("C) | (cal/g)
No.
4 0.1500 | 2,40 | 2.30 | 20.000 |22.696 | 0.113 | 22.809 1 0.0741 | 22.765 91.9
5 0.1542 1 1.90 | 1.80 | 20.000 | 22255 0.0882 | 22343 | 0.0586 | 22.309 69.8
6 0.1507 | 2,10 | 2.00 | 20,000 | 21.618 | 0.0980 ] 21.716 | 0.0648 | 21 678 79.3
7 0.1495 3 2.00 | 1.90 | 20,000 | 21.667 | 0.0931 |21 760 | 0.0586 | 21.72] 76.0

x All=e* ATe/m gon, en donde. ¢ energia equivalente caleulada con ¢! termograma de calibracion, cal /°C ;. ATe
de temperatura obtenida con ¢f termoarama, °C ¥ W won © peso de hidrxido de sedio, g.

Tabla No. A.26

Calculo del cocficiente de rechazo para las entalpias obtenidas
del hidréxido de sodio y metanol **

Termograma | AH (cal/g) | Ac Q op Rechazado
No.
4 91.9 — — -
4] 79.3 126 | 0.57 < 0.99 No
7 76.0 33 | 0.15<099 No
5 69.8 6.2 | 0.28<0.99 No

** Paraun nivel de conltanza al 99 %, para tres obsetvaciones: Qe = 0.99

Intervalo: Namero mayor — namero menor = 91.9 — 69.8 == 22§

Q o = e/ Intervaio
Qep=12.6/22.1 =057 < Q 4, por consiguicnice no se rechaza el dato.

s diferencia
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Tabla No. A.27

Entalpias obtenidas en Ia reaceion del neeite de palma africana RBD
con una solacion de metanol ¢ hidréxida de sodio al § 9% **

Lscala: 0.49G°C /e
Termo- | Peso R | AT¢ | Lineca Ti ATe Tf 0.63R | Tygnr AH

grama () (cm) | (em) | base (°Cy| (°C) (°C) (°C) (°C) (°C) | (cal/g)
No.

8 0.28571 1.3 1.3 29.700 | 35.974 | -0.637 ! 35.337 | 0.401 | 35.573 -272.0

03045 ] 1.0 1.0 129700 | 35827 -0.490 | 35337 | 0.309 [35.518] -196.3

9
LIO 0.4234 | 1.3 1.3 29.700 130857 | -0.637 [36.220| 0.401 |36.456| -183.5

A =0 AT g en donde, ¢ energia cquivalente calenlads con ¢l termograma de calibracion, cal /°C. ATe @ difereneia de
temperatiey oblemida con el wwrmograma, “C ¥ W oson - peso de hidroxido de sodio, o

Tabla No. A.28

Cileule del coeficiente de rechazo para Ias entalpias de Ia reaccién del aceite
de painsz africana RBD con Ia solucion de metanol e hidréxido de sodio al 5 % **

Termograma | AH (cal / ) Ae Q e Rechazado
No.
8 272.0 — — —
9 1963 75.7 | 0.86 <0.99 No
10 183.5 2.8 1 0.14<0.99 No |

** Paraun aivel de conlianza al 99 2%, para tres obscrvaciongs: Quy = 0.99
intervalo: Niwmaero wmayor - ntamere menor =272.0 - 1835 =885
Qeg = Ao/ Intervalo
Qep=73.7/885=0.57 <Q . por consiguiznte no s¢ rechaza ¢l dato,

Tabla No. A.29
Entalpias obtenidas en la reaccion del aceite de pabna africana RBD
con unz sofucton de metanol ¢ hidréxido de sodio al 10.5 % **

Escala: 0.490°C / em

Termo-| Peso R ATe Linca Ti ATe Tf 0.63R 1 T g AH
Grama () (cm) | (cm) | base (°C) | (°C) °C) (°C) (°C) (°C) | (cal/g)
No.

il 0.4410 | 1.05 | 1.05 | 29.700 |35337,-0.514 {34.823 | 0.324 | 35013 | -142.2

12 04141 1 115 | 1151 29.700 | 37.445 | -0.563 | 36.882 | 0.355 [37.090 ] -165.9

13 04142 1 0.95 1 0.95 | 29.700 | 37.935 | -0.466 | 37.469 | 0.293 |37.642 | -137.3

#* AR = e ATe Ao ong en dond e ¢ energla equivatente waleulada con of termograma de ealibracion, cal £°C; Alc diftrencia de
emperatura obtenida con el termograma, °C y m wen peso de hidraxide de sodio, a.



de palma afvicana RBD con la solucion de metanol ¢ hidréxido de sodio al 10.5 ©

Tabla No. A.30

Citlenlo del caeliciente de rechazo paca las entalpias de !a reaceion del aceite

o Tk
Termograma | All(cal/g) | Ae Q exp Rechazado
No.
12 1659 - - -
| 11 : 237 0.83 <0.99 No
13 37 4.90 0.17 <0.99 Na
O Para un nivel de conliansa af Y9 %, para tres observaciones: Qy,, = 0.69
Intervalo: Nimero mavor - nimera menor = 165.0 - 137.3 = 286,
Qe = M ntervalo
Qep=237/286=083<Q,. por consiguiente no se rechaza ¢l dato.
Tabla No. A.31
Entalpias obtenidas en la reaccion del aceite de palma africana RBD
cont una solucion de metanal e hidroxido de sodio al 15 "4 **
Iiscala: 0.490 °C /¢m )
| Temo- | Peso | R | ATe | Linea T ATe TF ] 0.63R | Togr | AH
Grama (g) |em) | (em) | base (°C)| (°C) °C) (°C) °C) ("C) | (cal/g)
No.
[4 041791 0.55 1 0.55 | 29999 | 394601 -0.270 | 39,190 0.170 |} 39.290 -78.8
15 0.4217 1 0.55 | 0.55 29999 139841 | -0.270 1 39.571 0.170 | 39.671 -78.1
16 1 0.4563 . ().55_, 0.55 29999 1372541 -0270 | 36.984 | 0.170 | 37.084 -72.2

A= c¢* ATe /i son en donde. ¢ energia equivalente ealeuiada con o ternoerama de calibracion, cal /°C;
p=} L=
temperatura oblenida con el lermagran, °C v i wen @ pese de hididxido de sodio, e

Tabla No. A.32

Termograma | Ab (cal/ g Ae Q e Rechazado
No.
14 78.8
15 78.1 0.70 | 0.11 <0.99 No
{6 72.2 5.9 0.89 < 0.99 No
** Para un nivel de confianza al 99 %

7

b, poratres observaciones: Qe = (.99

Intervalo: Nomero mayor ~ aimers menor = 78.8 - 72.2 = 6.60.
Qop = Ac/ Intervalo
Qop=0.70/660=0.11<Q .., por censiguicnte no sc rechaeza ci dato.

Cilculo del coeficiente de rechaza para tas entalpias de Ia reaccian del aceite
de palma africana RBD con lu solucian de metanol ¢ hidroxido de sodio 2l 15 %

)
(1]

ATe : diferencia de

&k
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Tabda No. A33

Cileulo del coceliciente de rechazo para los pesos de metanol recuperado
en las corridas experimentales**

Corrida | Peso de metanol recuperado | Ae Q exp Rechazado

No. (g}

9 ] 3.9

6 3.8 0.1 0.14 <0.57 No

8 3.7 0.1 0.14 <0.57 Nao

4 3.6 0.1 | 0.14 <0.57 No

T 3.5 0.1 |0.i14<0.57 No

5 3.5 0.0 | 0.00<0.57 No

3 3.4 0. 0.14 <0.57 No

10 3.3 0.1 0.14 <0.57 No

i 2 3.2 0.1 10.14<0.57 No

|l 3.2 0.0 | 0.00<0.57 No

** Para un nivel de conlianza al 99 %, para diez cbservaciones: Qe = 0.37
Intervalo: Naswero mayor ~ niniero menor =39 - 3.2 = 0.7

Q o = Ae/ Intervalo

Qo= 01707 = 0.14 < Q 4, por consiguiente o se rechaza ¢f dato.



APENDICE B

Propicdades fisicas y quinticas del aceite de palma xfricana,

acidos grasos, ésteres metilicos y triglicéridos

Tabla No. B,

Propiedades fisicas del aceite de pabia africana RBD *

[ Densidad | 0.89020.910 ke/L

Color
Valor de peroxidos
Valor de acidos

20a4.0
0.1a 1.0 meg/kg
L 0.030a 0.050 % |
Punto de fusidn 40.0 a 43.0°C¢

Valor de yodo 52.0a55.0
* Dados proporcionados por Olmeca S A,

Tablz No. 3.2

Composicion quimica del aceite de palnia africana RBD

| Nombre del dcido graso | % |

L Miristico 110 |
Palmitico 41.98

_ Lstearico 5.00

| Oleico 39.88 |

f _ Linoleico 12.00

[ Acidos grasos {ibres O.@_Q

Tabla No. 3.3

Punio de fusion de dcidos grasos, triglicéridos y ésteres metilicos

_rNombrc del acido graso | Acido graso (°C) | Ester metilico (°C) _| Triglicérido (°C)
Miristico 544 18.8 ' 57.0
Palmitico 62.9 : 30.6 63.5
Estedrico 69.6 39.1 731

Oleico 16.3 -19.8 3.5
Linoleico -0.5 — -13.1
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Puntos de ebullicion de ésteres metilicos y dcidos grasos a 10 mm de Hg

Tabla No. B.4

Temperaturas y presiones a las cuales se
descomponen Tos ésteres metilicos de dcidos grasos

" Nombre del éster metilico | Presion mm lig | Teowperatura °C
~ Miristato 60 205
Palmitato 25 151
Lstearato 18 221
Olecata 16 2i7
Linoleata 11 208
Tabla No. B.5

Grupo Punto de ebullicion deido | AT (°C) Punto de cbullicion AT (°C)
alquilico graso (°C) éster metilico (°C) '
Miristico 192 ~-- 161 =
Palmitico 212 20 184 23
Estedrico 227 15 205 21

Oicico 223 4 201 4
Linoleico 224 I 200 1




APENDICE C

Pesos moleculares de deidos grasos, ésteres metilicos y triglicéridos

Tabla No. C.1

Niuuero de carbonos, euliaces y peso molecular de los dcidos Zrisos

Nombre del dcido graso | Carbonos: enlaces Formula moleeular
Mitistico 140 CH(CH)Y,,COs 1
Palmitico 16:0 CH(CTLy,COLH
Estearico 18:0 CH3;(CH),0COLH

Oleico 1811 CilgH,,CH:CI(CHHCO,H
Lincleico 18:2 C7H5 COH

Tabla No. C.2

Pesos moleculares de dcidos grasos, triglicéridos, ésteres metilicos ¥ jabones de sodio

" Nombre del Acido graso Ester metilico ; Triglicérido | Jabsn de sodio
grupo alquilico (kg/mol) (kg/mol) (kg/mal) {kg/mol)
Miristico 228.37 24239 723.16 250.35
Palmitico 256.43 270.46 807.34 278.41
Cstedrico 284.48 298.51 §91.49 306.46
Olecico 282.44 296.47 8§85.37 304.42
L Linolcico 280,43 294 .46 879.34 302.41

Pesos moleculares de los reactivos y subproducios

Tabla No. C.3

de [a reaceion de metandlisis

Nombee Peso molecular
det compuesto {kg / mol)
Acido clorhidrico 36.461 N
Agua 18.015
Cloruro de sodio 58.442
Glicerol 02.09
Hidroxido de sodio 40.00
Metanol 32.042







APENDICE D
Partes en peso de reactivos y productos por cada parte en peso de triglicérido que reacciona
Tabla No. D.1

Parte en peso de dcido graso contenido en un B
triglicérido de cadenas idénticas

Nombre del triglicérido | Peso de dcido graso /peso de triglicérido
Trimiristina 0.32
Tripalmitina 0.32
Triestearina 0.32
Trioleina 0.32
Trilinoleina 0.32
PROMLEDIO 0.32

Tabla No. D.2
Partc en peso de metanol estequiométrico que reacciona
con una parte en peso de friglicérido

Nombre del triglicérido | peso de metanol /peso de triglicérido
Trimirisiina 0.13
Tripalmitina 0.12
Triestearina 0.11
Trioleina 0.1
Trilinoleina 0.11
PROMEDIO 0.12

Tabla No. D.3
Parte en peso de ésteres metilicos producidos
por una parfe ¢n peso de triglicérido

Nombre del triglicérido | peso de éster metilico/ peso de triglicérido
Trimiristina 1.01 -
Tripalmitina 1.01
Triestearina 101
Trioleina 1.01
Trilinoleina 1.0]
PROMEDIO 1.01
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Tabla No. 1.4
Parte en peso de glicerol producido
por una parte en peso de triglicérido

| Nombre del triglicérido | Peso de glicerol / peso de triglicérido
Trimiristina 0.13
Tripalmitina 0.11
Tricstcarina 0.10
Trioleina 0.10
Trilinoleina 0.10
PROMEDIO 0.11

Tabla No. D.5
Partes en peso de los reactivos y productos
de la reaccion de metandlisis

Componente Peso de componente/ peso de trighicérido
Acido grasos 0.32
Triglicérido 1.00
Metanof 0.12
Lsteres metilicos 1.01
L Glicerol 0.11




APENDICE E

Cantidad recomendada de hideaxido de sodio al 99 %%
como catalizador de ko reaccion de metandalisis

Tabla No. E. |

Cantidad de catalizador recomendada para Ia reaccion

| OPCION | mol NaOt/mio! triglicérido
I 0.080
2 0.135
3 (190
4 0.245
| 5 0.300

Tabla No. E.2

triglicéride

Cantidad de hidroxido de sodio al 99 % wtilizada como catalizador para 2S5 g
de srecite de patma alricana RBD que utiliza 0,190 wol de hidraxido de sodio/mol de

Nombre del acido graso | g NaOH al 99 %  ibh NaOH al 99%
Miristico 924 x 1077 2.03x 10 °°
Palmitico 0.314 6.91 x 101
Estedrico 337x 1077 741 x10°°

Oleico 027] 596 x 10"
~ Linolcico 821 x 107" P81 x10 7"
Acides grasos libres 299 x 1077 6.58 x 107
TOTAL 0.711 Ls6ox 107

Tabla No. E.3

Cantidad de hidroxido de sodio al 99 % utilizada comio catalizador para 1,000 kg
de aceite de pabma africana RBD que ntiliza la opeion No. 3 de ka tabla No. E.1

Nombre del acido graso kp NaOlal 99 % b NaQllal 99 %

B Miristico 0.370 0.814
Palmitico 12.6 277
Lstearico 1.35 2.97
Oleico 10.84 23.8

Linoicico 328 72

Acidos grasos libres .20 x 10°? 2.64 x 10"
TOTAL 28.4 62.5







APENDICE F

Bakance de masa para la reaccion de metanolisis

Tabla No. 11.6.1

Reactivos y productos de ba reaceidn de metandlisis con
25 g de accite de palima afvicana RBD o una eficiencia del 100%,

Entrada del proceso Salida del proceso |
Componenies {g) {Ib) () (Ib)
Triglicérido 24,99 5.50x 10 ?
Hidréxido de sodia al 99 % 0.7H .56 x 107" -~ -
|__Acidoclorhidricoal 32% | 1.98 436x 10
Actdos grasos libres 1.0x 10" 22x10°° FOx 107 2251077
Metanol al 98 % 6.00* 1325 1077 2.88 6.34 x 10 °°
Lsteres mctilicos - 252 554x 1077
Glicerol 2.75 6.05x 10"
Agua 0.317 697 x 107"
Cloruro de sodio - 1.03 227x10 °°
B e S s e S 7 TR0
[ Tombdematerin | 337 741 x 107 33.7 7413077

* Flmetanol se agiega en proporciones iguales o dos veeess Ly cantidad estequiiomélrica necesaria para la reaccion.

Tabla No. 11.6.2

Reactivos y productos de la reaccion de metandlisis con
1,000 kg de accite de palma africana RBD a una eficiencia de 190%

Latrada del proceso

Salida dei proceso

Componentes (kg / dia) (Ib /dia) (ke /dia) {1b /dia)
Triglicérido 999.6 2.199x10°
Hidroxido de sodio al 99 % 28.4 02.5 — —
Acido clorhidrico al 32 % §0.1 176 - —
Acidos grasos libres (400 (.830 0.460 0.880
Metanol ai 98 % 244* 537 117 257
Esteres metilicos - - 101~ 107 [ 222x 107
Cilicered - e 110 242
Avia - - 12.7 279
Clorure de sodio _— - 411 90.4
lmpurezas o - 59.4 131
Fotal de matcria 1.35 x 10° 208x10° [ 135x10° | 297x 10°

* El metanol se agrega en proporciones guales & dos veces ls cantidad eslequiomélrica necesaria para [a reaceion.







APENDICE G

Ecuaciones para la reaccion de metandlisis y saponificacion de un triglicérido

Ecuacion No. 4

Reaceion de metandlisis

O
I

CH.RCOH

| O CH,OH O

Lo | |

CHRCOH + 3 CIEOH ==== CHOH + 3 CH;OCR

0 |

| I CH;,0OH

CILRCOMH
(Triglicérido) {Metancl) (Glicerol) {Esteres mctilicos)

1.60 0.12 0.11 .01
pares en peso partes cn peso partes en peso partes en peso
Ecuacion No. 5
Reaccion de saponificacion
O
|

ClLRCOH :

| O CILOII O
P I i
CHRCOH + 3NaOH === CHOH + 3 NaHOCR
IO |

| | CH;OH
CHRCOH
{Triglicérido) (I hdroxido de sodiv) (Glicerol) {Jabdén de sodio)

1.00 0.17 0.13 1.04

DIILCS ChPeso partes ¢n peso narles en peso partcs en peso






APENDICE I

Propicdades fisicoquinticas de los reactivos
¥ el vapor de calentamiento

Tabla No. 1.1

Caracteristicas del vapor saturado para el calentawiento

Presion de trabajo

2.05 bar

29.7 psia

| _Temperatura del vapor 393.9K

2493 °F

Entaipia del agua

506.98 k)/kg

217.96 Bu/lb

Lntalpia del vapor

2.707.5 ki/kg

{.164.0 Bu/lb |

Calor latente

2.200.5 ki/ke

946.0 Biw/ib |

Tabla No. 1.2

Propicdades del vapor de agua a la presion de irabajo

Densidad (p )

0.0705 1b /1 °

LI3ka/m’

Calor especifico (Cp )

0.506 Btu /(1b-"F)

212K (ke )

0.0310 ib/fi-h

128 x 107 N*s/m”
F Conductividad térmica (k) | 0.0154 B/ (h)([ﬁl:)("l-‘/ﬁ) 0.0266 W /m*Kj

Eecuacion MNo. 6

Lcuacion para ba capacidad ealorifica del acciie de palma alricana

Densidad del agua a 4°C: 999,972 lx‘.;{/ﬂf.
Densidad del aceiie a 15°C: 918 ka/m’,
(p 0= [918kgm'/ 999.972 ke/m’ | = 0.918 g/eny’.

Cp [ eal 7 (2)CCY [=[ 0450/ (p ™) 7 [+ 0.0007 { °C —1 :ﬂ
|

Entonces. Cp [ kJ / (kg) (K) | = 1.97 + 0.003 cc-15) |
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Tabla No. 1.4

Capacidad calorifiea del metanol

FEO) TR [ Cp(KIkg *K) [ Cp (B Ib=F)
50 | =58 2.303 0.3499
0 | 3 2,428 0.5798
20 68 2 0.5898
BN ) 2 0.6099

‘Fabla No. IL5

Conductividad térmica del aceite de palma africana

Temperatura (°C)

Temperatura (°F) Dk [W/m*K ]

20

68

0.167

0.0965

100

212

0.163

0.0942

Tabla No. H.6

Conductividad térmica del metanod

Temperatura (°C) { Temperatura (°T) |k [W/m*K] |k [Btu/{h) ﬂl)(“F/ﬂ)'}
0 32 0.214 0.124
20 68 0.212 0.122
30 86 0.212 0.122
75 167 0.184 0.106
100 212 0.204 0.118
Tabla No. H.7
Densidad del aceite de patma africana
Temperatura | Temperatura | Densidad | Densidad
(°C) (°F) (kg/mY) | (Ib/1h
100 212 856 53.4
G0 194 363 53.9
80 176 870 54.3
70 158 878 54.8
60 140 885 552
50 122 893 55.7
40 104 200 56.2

K [ Btu/ (W(FOCF/) ]
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Tabla No. 1.8

Densidad del metanol*

TG [ TEF) [pikg/m) | p by |
0 32 810 50.6
10 50 801 50.0
20 | 68 792 49.4
30 86 783 48.9

D 104 774 | 483
50 122 765 47.8

60 | T4 756 47.2
70 158 746 46.6

80 176 736 45.9
90 194 725 453
00 | 212 714 44.6

* Datos obtenidos de fa gritfica No. |

Tabia No. H.9

Densidades de las soluciones caializadoras
de metanol e hidréxido de sodio

Poreentaje en peso (p/p) p (kg / m}) p b/ ft")
5 867 54.1
10 914 57.1
15 962 60. ]
EG 1,000 63.1

Fouacion No. 7

Ecnaeidn para la viscosidad dindmica del accite de padma africana

6 N “1-3
log ju=-0.192+ 53.8 *10°[ (°C + 273 )]
En donde, ut estd dada en centipoiscs, cP. *#
** Obtenida de Eneyelopedia of Chemical Technology, 9 795-831,
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Tabla No. H.10

Viscosidad dindmica del metanol

(TCEO JTEF T NFs /m?y *1g7 pCeP) T (b7 fh )
0 32 8.17 0817 1.98
20 08 | 5 84 0.584 1.4]

30 86 5.10 0.510 1.23
40 104 4.5() 0.450 1.09
50 122 3.96 0.396 0.958
60 [4() 3.51 (0351 0.849
70 158 310 0311 0.753

Tabla No. H.11

Viscosidad dindmica de las soluciones catalizadora
de metanol e hidroxido de sodio .

Porcentaje [ Viscosidad ** Viscosidad | Viscosidad |
enpeso | Cinemdtica, v I Dindmica, po | Dindmica,
(p/p) {cSh (b /1y {ch)
5 2.24 4.69 1.94
{0 6.42 142 5.87
15 8.5 43.0 17.8
20 53.2 130 53.7

s (b F 0Py = 0.0387 110 * v (25D * p (IbA1TY



APENDICE 1

Propiedades fisicas y quimicas de la mezela reaccionante

Tabla No, L1

Porcentaje en peso de os reactivos que ingresan al ealentador No. |

Reaclivos Peso (Ib/ h) | Peso(kg/h) | %
Acette de palima 275.0 125.0 78.9
Solucion NaQH-MeOH 73.8 33.5 21.1
PESO TOTAL 348.8 158.5 100

Ecuacion No. §

Ecuacion para la eapacidad ealorifica de Ix mezela de aceite y solucitén catalizadora

| CP ezl = i— 0789 * CP aceie I + [ 021 [ * Cp Mc()thu(}EE}
B donde, Cp yeotnon 7= € meon

Leuacion No. 9

Lemarcion para la contductividad térmica de la miezela de aceite y solucion eatalizadora

Kopesla = [()789 *K ;!L‘citu]+ [02] I *k M{:UH-N;\()H]

En donde, K peonmaoi = K meon

Fleuacion No, 10

Eecuacion pura Ia densidad de fa mezela de aceite y solacion eatalizadora

Pt = X aceite * P accite +X MeOH-Na(OH * P McOULNaON
P omerela = [0789 * P aceite] + [021 i* P McoH‘szH]

Ecuacion No. 11

Ecuacion para la viscosidad dindmieca de Ia mezela de aceite y solucion catalizadora

m weren = L1078 o] T IO21T * 1 mennivaon]) ]







APENDICE

Cialenlo de las partes en peso de los reactivos y productos de la
reaccion de metandlisis

Tabla No. J.1

Pureza de los reactivos atilizados en la fase experimental

Reactivo Purcrza
Metanol 98 %
Acido clorhidrico 32 %
TN Iy ol ao
Hidréxide de sedio 99 %

Ecuacion No. [2

Partes cu peso de triglicérido contenido en el aceite de palma

ke detriglicérido (kg deaceite/dia) * (100 - % de acidos grasos libres)
din 100

={1.00 x 10" de aceiteidia) * (100 - 0.04) 7 100 = 999.6 ko de trighicérido/ dia.

Ilcuacion No. 13

Cantidad de catalizador para la reaceion de metanolisis

kg NaOH al 99% (kg trighe/dia)*(mol NaOH/ mot trigiic.y*(40 )* (% ac. Graso libre)

dia { Yo Pza NaOH ) * (p.m. trigiic.)
kg NaOH al 99% = [(1.00 x 10 kg/dia)*{0.190)*(40)*(1.10)] / [228.37%99]
=0.370 kg NaOll al 99 %,

= (0814 Ib NaOH 99 %),



Tabla No. J.2

Libras de hidroxido de sodio al 99% atilizadas por porcentaje en peso
tle dcido graso presente en el accite de palma africana RBD

['Nombre del dcido graso Yo kg de NaOll/ dia | Ib de NaQIl/ dia
Miristico 110G 0.370 G.814
Palmitico 41.98 2.6 27.7
Estearico 5.00 i.35 2.97

Oleico 39.88 10.8 23.8
Linoleico 12.00 3.28 7.22
Acido vraso hibre 0.400 120x 10 7 264 x 107

total de kg NaOl 100 28.4 62.5

Feaacion No. 14
Partes en peso de acido graso

kg de dcido graso

[peso molecular dcido graso]

kg de grighicérido

Ecuacion No. 15

Partes en peso de metanol

kg de metanol [3 *32.042]

tpeso molecular del triglicérido]

kg de triglicérido

Ecuacion No. 16

Partes en peso de ésteres metilicos

kg de éster

[peso molecular del tiiglicérido)

[3 * peso molecular éster metilico]

kg de triglicéndo

[peso molccular del triglicérido]




115

Ecuacion No. 17

Partes en peso de glicerol

kg de glicerol [92.09]
ky de triglicérido [peso melecular de! wighicdoido)

Ecuacién No. 18
Peso de acido clorhidrieo al 32 % para neutralizar el catalizador

kg HCL [kg NaOH /dia] * [% pza NaOH| * [36.461]

dia [{% pza HC)*40]

il

[28.4 kg de NaOH /dia] * {99] * [36.461] / [32 *40]

1

80.1 kg HClal 32 % /dia = (176 1b HCl al 32 % /dia).

Eeuacion Na. 19
I)\- !"U‘ - ] 'l‘ 1 ] N 1M ]; -.l'-1"’ I-.I b ] -
eso de agua producida en la reaccion de neutralizacion del catalizados

kg de agua [kg de NaOll / dia]*[% pza NaO]*[18.015]

dia [40* 100]
= [ 284 kg de NaOH /7 dia]*[99]*[18.015] / [40* 160}

=127 kg deagua/ dia = (27.9 b de agua / dia).

Ecuacion No. 20

Peso de clorure de sodio producido en la reacciin de neutralizacion del catalizador

kg de Wa(l [kg de NaOFL /7 dia] * [% pza NaOIl]*][58.442]

dia [40 * 100)
= [28.4 kg de NaOH / dia] *[99]*[58.442] / [40* 100]

=41 kgde NaCl/dia=(90.4 ib dc agua / dia).
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Ecuacion No, 21

Peso de catalizador consumido por Iy reaceiou con
los Acidos grasos libres presentes en el aceite

kg de NaOli  [kg de dc.palmitico / dia] * [40]* [100]

dia [256.43] * [Y% pza NaOQl]
= 0.400 kg de dc. palmitico / dia 1*[407* [100 ] / [256:43 *99]

=630x 107 kg de NaOI1/ dia = (0.139 Ib de NaOH / dia).

Ecuacion No. 22

Peso de tripalmitina que reaccionaria con el hidroxido de sodio
ent la reaceion de saponilicacién

ke de tipalmitina [kg de NaOll/ dia] * [% pza NaOllj* [807.34)

dia [T00] *140] * [3]
= [ 28.4 kg de NaOH/dia] * [99] * {807.34] /[{1GC * 40 * 3 ]
= 189 kg de tripalniitina / dia = (416 b de tripalmitina / dia).
Ecuacion No, 23

Peso de palmitato de sodio {jabon) que se formaria al
reaccionar la tripalmitina con el hidroxido de sodio

ke de paliitato de sodio [kg de NaOH/ dia] * [% pza NaOH] *[278.41]
& [

dia [100] * [40] * [3]

= [ 28.4 kg NaOH / dia]*[99]*[278.4 1] / [100] * [40] * [3]

= 65.2 kg de palmitato de sodio / dia

= {143 b d¢ palmitato de sodio / dia).



117

Ecuacion No. 24

Peso de dcido clorhidrico al 32% para recuperar el
almitato de sodio (jabon) conmo acido palmitico libre

ke HCH [kg pahnitato / dia] * [36.461] * [100]

dia [(Ya pza HCD*278.41]

=105.2 kg de palmitato /dia] * [36.461] * [100]/ {32 *278.41]

= 20.7 kg 1MCEal 32 % /dia = (58.7 1b HCl al 32 % /dia).

Ecuacion No. 25

Metanol estequiométrico

ko de metanol [Kg de triglicerido/ dia *(kg de metanol / kg de trighicérido)* 100]

dia [% pza MeOH]
=[100x107%0.12*100]/{98] = 122 kg de metanol at 98 % / dia.

= (268 b de mctanol al 98 % / dia).

Ecuacion No. 26
Metanol necesario para la reaccion de metandlisis

kg McOI198 %
= (metanel estequiométrico / dia) *2=( 122 *2)

dia

=244 kg de MeOH al 98 % = ( 537 Ib de McOLt al 98 % /dia ).
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Lewacion No. 27
Couscentracion de la solucion de metaunol ¢ hidréxido de sodio
( kg NaOIl * % pza)

(% pip) = —
[(ha NaOHE* % pra) + (MeOH necesario * % pza)|

= (28.4%99) / [(28.4%99)+ (244 * 98]

fl

1.5 % (p/p) NaOlTl al 99 %.



APENDICE K

Disefio del equipo

AS Valuvica dol tunue para el almacenamiento del accite de palma africana REBD

Flgo midsico de accite por dia: 1,000 kg/ dia.
Densidad def aceite a 40°C: 900 kpim'
Ticmpo de atmacenaimiento: 7 dias.
Factor de segunidad: 1.25
V= |(1.000 kg de accite/dia) / (900 kg / m )% 7 dias * 1,25 = 9.72 m' =343 1",
Sioel diametre (D) es igual que la altura (h) en ¢l tanque, entonces del didmetro esta dado por fa
siguiente formuala:
Di=h=1[4*V, /n]" (Ceuacion No. 28)

= 4% 972/ 11 = 231 m=7.58 ft.

B) Tangue para cl almacenamiento del mct;mqi
Fiujo midsico de mctanol por dia: 244 ka/ dia.
Densivad del metanol a 20°C: 792 fg/in™.
Tiempo deaimacenamiento: 7 dias,

Factor do seguridad: 1.25,
Vo= {244 ke Adia) /(792 ke /) * 7 dias ¥ 125 =270 m' = 953 1
Siel didmetra (D) es ipual que laalwra {(h) en el tonque, entonces del diametro esta dado par la

siguiente formula

Dis=ho= 48V, = [ 270/ 0} = 1.5 m=4.95 ft.



C) Tangue de preparacidn de In mezela eatalizadora de hidroxido de sodio y metanol
C.1) Caracteristicas del ( tunque de mezelado
Fluje masico de metano! por dia: 244 ko/ dia.
Flujo masico de hidraxido de sodio pordia: 28.4 kg/ dia.

1L

. . Lipm 1
Densidad de la mezela catalizadors al 10,5 % 4 207 922 kp/im,

[
s

Factor de seguridad: |
Vi = {244+ 28.4) kg /dia) /(922 kg / m*) ] * 1.25 = 0369 m' = 13,07 i,

St el didmetro (diy os ietial que la alura {h) del Tiquido en ¢l tmrque, citonces del didmelro esta
dado por la siguiente (ormuia:

= b 2 Vo™ s 0369/ 0] = 0777 m = 2,55 1t

Par consiguiente, Ja altura do! tangue serd ht = di*1 25 = 0777 % 1.25=097 m =318 (1.

Las caracleristicas del tanque son las siguicntes:
Tabla Ne. K.1

Caraeteristicas del tanque con agitacion

,—"_l'_tbl(., de las partes del tanque agit a”{f.dd() Fornwula i i

~_Didmewo del rodete (A, ) i Ap/di=1/3 (.259 0.850
D]s tancia entre el rodete y el fondo { (o) | Lyp / Ap =] .259 0.850
l An\,ho de la placa deflectara () | J/di= l_/IOm— 0.0777 | 0.235
. Alwra dL[ liquido (h) h/di=1 0777 2.55
i Diteh o cabeceo de 1a hélice P Po=2%A, G518 1.70

C.2) Velocidad de giro del radete
Seasunie que las revoluciones dol agitador seran:
(D) = 60 RPM == | rev/sep,

(N) =3,6060 revih.

Factor para convertir o a kg/m*h = 3.6,



Viscosidad dindmica de la solucion catalizadora al 10.5%=06.55¢P * 3.6
=230 Kkp/m*h = 15910/ [t7h,
NGimero de Reynolds (Nj) = [N * Ay * P Na0i Mol 17 Ml meOr (Ecuacion No. 29)
={(3,600 rev/ h) * (0.359 m) 7 (922 kg / m)] /7 (23.6 ke/ m*h) = 9.43 x 10",
e acuerdo a la curva No. 4, de Ta Griheca No. 2 de niimero de Reynolds (Ny,,) versus
pumero de potencia (P), al utilizar una hélice con paso (Pe) igual a 2A;, en un tanque con
cuilros placas deficetoras de ancho igual a DE10, se obtiene un ndmero de potencia de 0.90.

C.3) Caleulo de fa potencin para ef agitador del tapque

Factor de seguridad para fa potencia caleulada: 1.25.

Factor de proporcionalidad de fa Ley de Newton: |,

P NG P oreon * 0 E A /e (Lcuacion No. 30)
P 1090 % (922 kg /) * (Irev/seg)' * (0.259 m)’} * facior de seguridad

= [0.967 ke*in®/s' = 0967 W*125 =121 W= 1.62x 107 HP =% 1P

D) Calentador para disminuir la viscosidad del accite de padina africana en of tanque de
almaccramiento para su bombeo al proceso

D.1) Pérdidas por conveeeion a través del tanque v 1 atmdsTora (hy)

he =03 * (A" (Lewacion No. 31)
Aty = temperattra superior de catentamicnto del aceite - Temperatura del ambiente
= 104 =68 = 36" =20°C. .
b= 0.3 % (361 7 = 073 Bl /AGHCT) =414 W/ (m)("C)

D.2) Perdidas por radiacion a través del lanque y Ia atmasfera

Envisividad (£) pava ¢l hierro= 0.575.

Temperatura det acette de palma esperada en el tanque (T, = 104°F + 460 = S64°R.



Temperatura del ambiente {(Tye) = 68°F + 460 = 528"R.

0473 %+ [(Fr/ 1003 = (T 100)']
{Licuacion No. 32)

h, =
1 Tabs ™ Tz;.m

0.173%0.575*((564 "R/100)" - 1528 *R/100)')

(364 -528] °R

= 0.648 Biu/(W)(FIF) = 3.68 W/ (in)(°C).
1.3) Perdidas combinadas (b + 1))
he+h, (LEcuacion No. 33)

= (0.73 +0.648 ) Bw/(h)(I)('F) = 1.38 Btw/(h)(I)(°F) = 7.82 W / (m*)(°C).

D) Area exterior def tangque de almacenamiento de aceite de palma alricana RBD (A

FEAven enterior (A) para un tangue con fondo plano y altura (k) igualt al dismetro interior (di)
sCrd:
Espesor de la pared del tanque(8): 3/167 (.76 x 10 77 m).
Ae s P ® {dE P28/ 214 [ (di 426) (Feuacion No. 34)
= LS (di4+28) = LS a% |23 +2% 476 x 107 ]
=254 ' =273 it
1.5) Pérdida fotai de calor (Q))

B

) {he v P AT AL (Leuagion No. 33)

138 BUARKIDCE) * 273 17 * (104 - 68)°F

136 x 10" Blu /i =3.99 kW,

i

D.6) Temperatura de fa pelizula (L)

= (et} 2 {(lleuacion No. 36)

=(2493 100D /2 =177 °F (80.6°C}.



D.7) Bropiedades fisicas del aceite o Ja temperatura de pelicula [t =177 91 (80.6°C))

Tabla No. IK.2

Propiedades fisicas del aceite de palma a la temperatura de pelicuia {t ()

Conductividad térmica (x)) 0,164 W/ (m)(K) 0.0947 Btu /(h)([C)("F/11)
| Densidad (py) 870 kg / m’ 54.3 /0
Viscosidad dindmica (1)) [0.6¢cP 25.7 W/UDh
Calor esﬁcciﬁco (Cpy | 2.2 K(ke)K) 0.52 BrAIb)YI

D.8) Cuoeliciente de expansion térmica ([3)

Tabla No. iK.3

Gravedad especifica del aceite de palma
ala temperatura de entrada y salida

Temperatiras | T(°CY ! T (1) | Gravedad cspecifica
{t) Intrada 20 68 0.915
| (15)  Sulida 40 | 104 (3.900
$\2-8y
B= (Ecuacion No. 37)

2F(a-y) ¥ S * S,

(0.915%-0.900 %
- =4.59x 10"
12 % (104 -68)*0.915%0.900 |

[2.9) Ceeficiente de transferencia de calor para conveeeion libre (ho)

En donde do es el diametro exterior de los wbos en pulgadas.
Ay /o =[249.3 1041 °F 7 0.75 in = 194 °F 7 in. N
Aly = Diferencia entre la temperatura def vapor de calentaicnto y la temperatura a la que se
mantendrd liquido cl accite de palma.
o= 116 [ "pel* G * B/ ') * (AVdo)] (LEcuacion No. 38)

he =016 *[[0.0947)"* (54.3) 7% (0.52) * (4.59 x 10 %) / 10.6]%194]"



=37.5 BLw/(W)(CF) =213 W 7 (m?)(K).
D.H)  Ceeliciente total Tunpio (Uc)
Para el vapor de agua, (hy,) serd 1,500 Bru/(h)(f17)(°F).
Ue = [(hyp*h )/ (h iyt h )] (Ecuacion No. 39)
= [(1,500%37.5)/ (1,500 + 37.5)] = 33.0 Blw/(h){t 2)(”i") =187 W/ (m?)(l().
D.11)

Cocficiente total de diseiio (Up)

Se supone que el factor de obstruceivn ( Ry ) serda 0.002 (W(IE)(CFYB =3.52 x 10™ (" )(K)/W.
Up =[Uc * (/R I /[ Uc+ (/R 1] (Ecuacidon No. 40)
=[36.6*(1/0.002) | /[ 36.6 +(1/0.002) ] = 31 Bu/h){f)F) =176 W / (m*)(K).

D.12)  Arca total neeesaria para ¢i calentamiento (Ay)

Ay = Q/ Up " AL (Leuactdn No. 41)
= {136 X 10" B /h) /{31 B/(h)((P)(°F) * (249.3 = 104)°F] = 3.02 i = 0.28 m”.

D.13) Namero de tubos (N1

Large del tubo (L) 311 =0.914 m,
Didmetro exterior del tubo (do): 0.75 pulgadas = 19.05 mn.
Nt = A/ [n* (do/12) * L] (Eeuacion No. 42)
=302 ft' /[ *(0.75 /12)*3 ] = 5.1 wwbos = 6 tubos.

D14} Consumo de vapor (111 yapor1)

722493 °F = 946 Bu/lb = 2.20 x 10 ki/kg
0 ot — Q1 A A (Ecuacion No. 43) >

SLLG3 10" Btu/ ) /(946 Bru/ib) = 17.2 b de vapor i = 7.82 kg /h.



E) Calentador del aceite de palma africana y Ia solucion catalizadora

LoDy Cantidad de reaclivos que ingresan al calentador

Tabla No. K.4

Flujo masico de los reaetivos que ingresan al calentador

Reactivo kgrdia | 1bidia | pkgim?) | p vty | GPM
Aceite 000 | 2,200 915 57.1 0.600
Solucion catalizadora 2724 5993 919 574 0.163
Total 12724 12,7993 | —— — 0.763

E.2) Media Jogaritmica de [a diferencia de temperaturas (MLDT)

Tabla No. K.58

Media logaritmica de la diferencia de temperaturas del ealentador

£.3) Caracleristicas de

In (AL ALY

(1093 -~ 145.3)

Flujo caliente (1) , Temperatura Flujo frio (1) AT (°F) -
= 2493 Al = 14000 | A= 1093
Ty= 2493 Buwa t;= 104.00 A= 1433

."_\[g~ f’_\ll
MLDT = (Ecuacidn No. 44)

= 1264 °F

In (109.3/145.3)

Jos tubos de calentador

Tabla No. K.6

Caracteristicas de los tubos del calentador

BWG

24

Didmetro exterior (do)

3/8 n (9.52mm)

tspesor de pared (8)

0.022 in (0.559 mm)

Diametro inlerior (di)

(G.331 in (8.41 mun)

Superficic exterior

0.0082 U/t (0.0299m”/m)

Largo del tubo

3 (0.915 ny)

Nimero de pasos en los tubos (n,)

2

125



L.4) Caracleristicas del calentador

Tabla No, K7

Caracteristicas del calentador

[iametro intevior de In caraza (d ) 358 (920 )
_— Arreglo de los tubos Triangular
Distancia entre cetro de [os tubos () 5/8 10 (15.9 mm)
Claro entre tubos (C7y*Fr* 174 in (6.35 mm)
Namero de tubos (N,) 24
Namero de pases en los tubos (up) 2
fispaciade de los deflectores (13) 3-5/8 in (921 mm)
Fiuido frio (Jado wbos) Acette de paima y solucidn catalizadora
Fluido caliente (lado coraza) Vapor de agua

R Claro entre tabos = Dislancia entre centre de fos tubos - Ridmetro exterior de os wabos

E.5) Conductividad térmica de la mezgla reaccionante a 20°C (68°TF)

Komeren = 10789 % 1 e T2 K mecninaon]s en donde, ® peonnon = K meon
N e LULTSOR0.0965) -+ (021 101229 = 0102 Beu/ I FCHCOFA) = 0,176 Win*K.

E.0) ¥iscosidad dindmica de la mezela reaccionante a 20°C (68°F)

Mowescla ™ L0789 * H :lCr.'llr.‘] + [02} ]*M Mt.‘f)ll-NaOli]
o = [(0.789%10.6) + (0.211% 6.56)]%2.42 = 23.6 1bA(h)(f) = 9.75 cP.

.73 Capacidad calorifica de la mezcla reaccionanic g 20°C (68°F)

CPonens = 10789 % Cp yoane] T 10211 Cp aconmaon], it donde, Cp peormaon = CP meor

UP mewela = [(0.789*0.4732) -+ (0.21170.5898)] = 0.498 Bu/ 1b*9F = 2.08 kJ / kg *K.

E.8) Gravedad especifica de ia mezela reaccionante a 20°C (68°F)

(P merela [078() * (D uccilc] -+ [02] I* (D Mc()HANnU]l]
P eres = [(0.789%0.915) + (021 HR0.919)] = 8.910.

£.9) Arca de flujo por tubo en pulgadas (a’})

a’ = (w4)* &’ (Ecuacién No. 45)

= (1/d)* (0.33 1) = 0.0860 in* (55.5 mm?).



E.10}  Arca de flujo por tubo ¢n pies (a,)

Ay [ NE*Fat /g ) {Licuacion No. 40)
= (244 008601 /[144% 21 =7.17x 10 {7 =6.66x 10 “m’.

E ity Masa velocidad del lado de los tubos (Gt)

Gt=W,/a, (Ecuacion Na. 47)

=(349.9)7 (7075 107) =488 x 10T b Ab)(IT) = 2.39 x 107 kg Ah)(mr’).

.12)  Numero de Revaolds del lade de Tos tubos (Np)
Niger = Di * GU /[ sl (Ecuacion No. 48)
= [(0.331/12) * 488 x 10%] / 23.6 =57,

I..13)  Cocficiente de transferencia de calor del aceite de palma vy la solucién catalizadora (hy)

b= 1.86 * (/D) (DG Y* (CHAa+DVL * ()™ (Ecuacion No. 49)

a s 1 1-
ST =11, entoncees, (p/p“.)‘ Mo i,

0.002  1(0331712)*4.88x 10%  0.498*23.6  (0.331/12) | ¥
b= 1.86* * | * ¥ l
0.331/712) L 23.6 0.102 3 ]

=27 Bu/(NUO)CF)Y = 153 W /im ) (K).

Lod)  Coeficiente de transterencia de calor del fluido interior referide a fa superficic exterior (hy,)

he= hi*d/d, (Ecuacion No. 50)
=27 % (0.331/0.375) = 23.8 Bt/ ()(FOCF) = 135 W /m")(K).

E.15)  Arcade flujo de la coraza(a )

a,=d,*C *B/ 144 %Py (Ecuacidon No. 51)
= [3.625%0.25%3.625] / [144%0.625] = 0.0365 f& =3.39 x 10 m’,

EA0)  Fiwo masicoe del vapor de geua (W)

** 1485 cal 2724 kg
Q15— * * 0496 =201 x 10" Blu/h= 589 kW,
g MeOI-NaOlt al 10.5% dia
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H amcdio de fos dates obtenidos deb calorsnetro de sobucion,

S0/ A= (200 x 107 Brhy /(946 Badby = 212 1 de vapor £ =9.64 kg de vapor / .

E7y 0 Masa velocidad lado del vapor de calentamiento (G.)

Ge= W, /a .= (212 1/ 7 (0.0365 f7) = 581 Ib/h*ft"y = 2.84 x 10" kg / (h)(m?).

E.18) Didmetro equivalente para tuberia con arreglo trivngular (D,)

4% [Py * (3) /4 — ndo’/ 8)]
D, = (Fcuacidn No. 52)
[m*do/2] *12

4% [(5/8)7 *(3)"™ 4 —n (3/8) 2/ 8)]
= = 0.0645 ft = 0.0197 m.
[m*(3/8)/2] %12

E9)  Nuamero de Reynolds (Np,) def vapor de calentamiento (Jado de la coraza)

Viscosidad del vapor de cadentimiento (1 e @ 0.0200 Ib/E0).
Nies = Do * Gy /L vapor (Fcuacion No. 53)

= {0.0645%581]/0.0299 = 1.25x 10°,

2.20)  Coeficiente Himpio de travsferencia de calor (Uc)
Para ¢l vapor de calentamicnto, b, = 1,500 Buw/ (FHRYF) = 8.517 W/ (m)(K).
Ue=Tlth *h/ih,,+ l.l orl = [23.8%1,500}/ [23.8+ 1,500]
= 254 B/ (hdeher) = 133 W/ mP)(K).
E21)  Arcatotal de fos tubos (A)
| A, = Nimero de tubos * Arca por pic fincal * fargo (Ecuacion No. 54)

= (24 tubos) * (0.0982 f°/ [1 lincal) * (3 [ = 7.07 " = 0.657 m°

E.22y Cocliciente de transierencia de caler de disefio (Up)

Up= Q;/A*At (Lcuacion No. 55)

= [2.01 x 10* Biu /W1 /7.07 f* # 126.4 °F] =22.5 B/ (f)0)CFY = 128 W /7 (im*)(K).



E.23) rilicacion del
R = [ Ue=Up [/ Ue * Uy |
23.4%22.5 7= 0.002 (IC)h)TY Btu=3.52 x 107 (m*)(KY W.

(licuacion No, 56)

L.24)  Caida de presion de los calentadores

.24 1) Namero de ¢ruces (N1

N+i=12*L/B (Ecuacion No. 57)

= 12%3/730=12c¢ruces.

1.24.2) Namero de deflectores

Nimero de deflectores = Numero de cruces — | {Ecuacion No. 58)

=12 = | = 11 deflectores.

F2.24.3) Caida de presion en la coraza

Sise utiliza Ny = 125 x 107, se obtiene que el factor de friccion del lado de la coraza

(f)es: 0.0031 7 in’,
Gravedad especifica del vapor de calentanuento (Svy es: 0.00113.

= 1. sc obticne que la caida de ta presion en la coraza (AP,) es:

- - DR
Stse asume que = (17w

P AGAFD Y (N+ D
(Lzcuacion No. 59)

Al =
5225 10" # D * Sy *

(0 0031) * (581) * (3.625/12) * (12)
=997 x 107 Ib/in” = 6.87 x 107 bar.

(5.22 x 10™%) * (0.0645)* (0.00113) * (1)

k.24 4) Caida de presion det lado de los tubos

St se utiliza Npe, = 57, s¢ obtiene que el Tactor de friccion del lado de los tubos

() =0.0082 1/ in’,

Gravedad especifica de la mezcla reaccionante (St) es: 0.916.



. al . . .
Al asumirque § = (/pnw) 7 = 1, se obtiene que la caida de la presion en el lado de os tubos
(AP es:
o 22 .
F*Gr*L"n

Al = {Ecuacion No. 60)
5225 10" % Dy * St * o,

(0.0082) * (4.88 x 101 (3) * (2) :
= =0.089 Ib/in*= 6.14 x 107 bar.
(5.22 x 10" * (0.0276)* (0.916) * (1)

[5.24.3) Caida de presion de retorno del lade de los tubos

P ez = SF G251 = 0916 % 62.5 = 57.2 [/t =916 kg/m”.
Vo= G/ Pern = [4.88 x 10" 7 [3,600% 57.2] = 0.237 {1/ seg.

2

AP = %0 /8 PV, 77322 (Iecuacion No. 61)
= [d*2 / G.9161%[0.0562 / 32.2] = 0.015 Ib/in® = 1.03 x 10™ bar.

£.24.6) Caida de presion totad lado de los wbos (AP4)

APpr= AP+ AP, (Ecuaciéon No. 62)
= (0,089 + 0.015) Ib/in® = 0.104 tb/in” = 7.17 x 10™ bar.

.23 Capacidad volumdlirica de cada tubo (V)

Vo = Arca interior del tubo* Jargo del tubo
= (WA * (0331127 * 3= 179x 10 7 P =507x 10 " m'.

E24y  Capacidad volumétrica total def calentader (V)

s

Ve = Ny ¥ Vpp =24 wibos * 1.79x 1077 0 = 00430 £ = 1.22 x 107 m°.

.27y Tiempo de retencion (1)

T=1(Vre *P oean F00)/ W] (Ecuaciéon No. 63)

= [(0.0430%57.2%60)/ 349.9] = 0.422 min = 25.3 scg.



F} Intercambiador de calor para el aceite de palma africana y la solucion catalizadora

F.o)y Cantrdad de reactivos que ingresan al calentadar Ver tabla No. K. 4,

1°.2) Media lagaritmica de la dilerencia de temperaturas (M1.DT) Ver tabla No. K.5.

I-.3) Caracteristicas del tubo interiar del calentador

Tabla No. K.8

Caractertsticas del tubo interior del calentador

BWG 16
Didmetro exterior (D)) 1.5in (38.1 mm)
Espesor de pared (9) (.065 in (i.651 mm)
Didmetro interior (ch) £.370 in (34.798 mm)
Superficic exterior (A,) 0.3925 /0 (0.120 m*/m)
Larga del fubo 3t (2.44 m)
Fiuldo transportado | Accite de palma y solucidn catalizadora

Tabla No. K.9
Caractersticas del tubo exterior del calentador

Tamano nominal 2-1/2 1 (63.5 mm)
Cédula No. 40
Diametro exterior {(do) 2.88in {73.15 nun)
Espesor de pared (8) 0.200 in (3.23 mm)
Didmetro interior (D) 2469 in (62.71 mm)
[Fluido transportado | Vapor saturado de agua

F.5) Conductividad térmiica de la mezcia reaccionante a 20°C {68°F) Ver seccion E.5.

F.6Y Viscosidad dindimica de la mezela reaccionante a 20°C (68°1) Ver seccidn E.6.

F.7) Capacidad calorifica de la mezela reaccionante ¢ 20°C (68°F) Ver scecion E7.

F.8) Gravedad especifica de la mczela reaccionante g 20°C (68°1) Ver scecion E.8.

F.9) Propiedades del vapor de calentamiento Ver tabla No. K.8.2.




2

a2

F L)  Tubo imterior del intercambiader de calor

.10.1) Arca de flujo por tubo en putgadas (a’,)

2%, = (WA 4 = ()Y (13712)7 = 0.0102 (7 (9.48 x 107" m?).

Gp=Wp/ Ap=(349.9 Tb/h) / (0.0102 1)

3.43 x 10T b (Y = 1.68 x 107 kg A(I(m?).

F.10.3) NOmero de Reynolds en el bo interior (Ngp)
Nier = 5 Gp /W =[(L372)* 343 x ]O'lj £ 23.6 =166 (flujo laminar).

F.10.4) Coeficiente de transferencia de ealor del fluido interior (Iy;)

L/di= 8t/ 37121t =70,
W= By * oAd) (CF i) (u/p“)“ li (Lecuacion No. 64}
Factor de translerencia de calor (1) = 2.5,
Se asumie L = W, cntonces
h,=2.5 % [0.102/(1.37/12)]*[0.498+%23.6 / 0.102]*"
= 0.9 Bu/(h)(IH)CF) = 61.9 W/A(m*)(°C).

1105y Coeficiente de transferencia de calor referido al didmetro exterior (hy,)

i = % (d, /D)) = 10.9%(1.37 /1.50) = 9.96 Btu/(h) (1) (°F) = 56.6 W/(m*)(°C).

F.i ) Tubo exterior del intercambiador de calor

F. P 1) Arca de flujo def anule (a,)

a, = (DY) - (D)7 [4%144] (Ecuacion No. 05) .

= (2469 — (1L.S0)] 7 {4%144] = 0,0210 1 = 1.95 x 107 m™.

F.11.2) Flujo midsico del vapar de agua (W)

148.5 cal 272.4 kg
Q,= * *0.496=2.01 x 10" Biu/h= 589 kW.
g MeOH-NaQll ai 10.5% dia




W,e Qo /A= (2,00 x 107 B/l /(946 Bla/lby = 21.2 1b de vapor /b= 9.64 kg de vapor / L.

F.11.3) Masa velocidad lade del vapor de calentamicnto (G,
isast o h ali Uwt LR TA0 A

Ge= W,/ a,=(21.210/1) /7 (0.0210 [) = 1.01 x 10" 10/(h* %) = 4.94 x 10" kg / (W}(m").

I.11.4) Diamietro equivalente para ef anulo (D)

(D2)" — (D)
D, =- (Leuacion No. 60)
D,

(2.469/12) — (1.50/12)
= =0.214 1=0.0652m
[1.50/12]

F.11.5) Namero de Reynolds def anulo (Nge,)

Viscosidad del vapor de calentamiento (1L vy © 0.0310 16/(fO(N).
Niea = De * Gy /1L o = [0.214%1.01 X 10717 0.0310 = 6.97 x 10%.

1°.11.6) Cocliciente de transferencia de calor del Muidg exterior (hy)

/D= 8t/ (021t =374,
=T % (D) (CHve) (i )™ {Ecuacion No. 67)
I'actor de transferencia de calor (hy) = 28,
Se asume L=, entonces
h, =28 * [0.0154/(0.214)]*[0.506%0.0310 /0.0154]""
=2 03 Bu/((E)(CFy = 11.5 WA X°C).

FA 1.7y Coeficiente limpio de transferencia de calor (U,)

U, = [(l* 1)/ (hg + hy)] = [9.96%2.03]7 19.96 +2.03]

= 1.69 Bta/(h)(1t )F) = 9.60 WAm)(K).

(W]
L)



F.11.8) Coeficiente de transferencia de calor de diseiio (Uy)

Seasume un cocliciente de obstruceion (Ry) igual o GOO2 (h)(f HCFYBI = 3.52 x 107
(0K W,
Up = Uc/ (1 +R*UD = [1.69]/[1+0.002%1.69]
= 1.68 B/ (H(INCF) = 9.54 W/ )(K).

F.11.9) Area requerida para el calemlamicento (A

Ar=Qy/Up* AT =201 x 10"/ (1.68%126.4) = 94.6 ft’ = 8.8 m".

F.i1.10) Namiero de tubos (N)

Superlicic exterior del tubo interiar (Ap): 0.3925 {7/1t tineal.
N, = Ar/(Ag*L) = 94,6 t° /(0.3925 {t'/1t lincal * 8f1) = 30.1 tubos = 32 tubos.
FILT Nomero de horguillas (Nn)
N, = N/2 (Ecuacion No. 68)
= 312 tubos /2 = 16 horquillas.

2)  Caida de presidn en el intercambiador de calor (lado anulo)

F.12.1) Didmietro equivalente para la caida de presion (D7)
D, =(Dy - D))= (2.469 - 1.5)/12 = 0.08075 1t.
Fo12.2) Faetoy de friceion (f)
[=0.0035 +0.264 / [DS*G,/ )™ (Ceuacion No. 69)
= 0.0035 + 0.264 /[0.08075*1.01 x 10770.0310]"" = 0.0132.

23y Pérdida de presian en el anula (A}

b= N, * suma total de los tubos = 32 % 8§ =250 ft = 78.0 m.

ARPRGF, 40,0132 % (1.01 x LO*)Y** 256
AR, = = =379Mt=11.6m.
2D, 2%4.18 x 10" * (0.0705)* * 0.0875




I.12.4) Velocidad del vapor (V)
G, LOT x 10T /I

V= = =398 {Useg = 1.21 m/seg.
3,600 * p 3.600 * 0.0705 Ib/ft’

[ 12.5) Pérdida en la catrada y saltda de fas horquillas (A}

NV 16 * (3.98 [t /scg)
Al = — = =394 1= 1.20m.
Ty 2%(32.2 I/sep))

(i<

F.12.6) Caida total de presion (lado dnulo) (AP}

(AF, +AF) *p
AP, = (Ecuacion No. 70)
144

(37.9 + 3.94)%0.0705
= = 0.0205 Ib/in® = 1.41 x 107 bar.
144

F.13)  Caida de presion en el intercambiador de calor (tubo interior)

F A3 D Factor de [riceion (1)

= 0.0035 + 0.264 / [Npop] "
= 0.0035 + 0.264 / [166]°" = 0.0343.

F.13.2) Pérdida de presién en el tubo interior (AF;)

Ly= Nt * suma total de los tubos = 32 * § =256 ft = 78.0 m.

4% PG Ly 4*0.0343 * (343 x 10%* 256
Aty = = =0.132 ft=0.0403 m.
rg*ptED 2#4 18 x 10% * (57.25) * (1.37/12)

F.13.3) Caida total de presion {tubo interior) (APp)

AFP*p
APp=—————  (Bcuucion No. 71)
44



Capacidad yvolumétrica del intercambiador de calor (V)

(n/4) * (1.37/12) * 256 =2.62 [t = 0.0742 w".

0.132%57.25
{44
F.14)
Vo= Arca interior del tubo™* largo total de la tuberia
F.15) Tiempo de retencion (T)

S 0.0525 Ib/in” = 3.62 x 107 bar,

(Icuacion No. 72)

T=10Ver™p e ®60) 7 We | = [(2.02%57.25%60) / 349.9] = 25.7 min = 25 min 42 seg

) Reactor de mctandlisis

G.1)y Flujo volumétricn de la entrada de los reactivos al reactar

Tabla No. K. 10

Flujo volumétrico a la entrada de los reactivos al reactor

Reactivo kg/dia | tbidia | p (kg/m’y | p(ib/fty | GPM
Accite 1,000 2,200 915 57.1 0.600

Solucidn catalizadora 2724 5693 919 57.4 0.163

Acido clorhidrico al 32% 1 80.1 176.2 1,159.3 72.3 0.0380
Total | 13525 ]2,9755 — 0.80]

G.2) Volumen de disefio del reactor para 30 munutas de reaceion

Vi = TFlujo volumétrico de entrada * 0.1337 * tiempo de reaccion

(Ecuacion No., 73)

Ve =0.801 GPM * 0.13368 * 30 min =3.21 {t"/ reactor = 0.0910 m*/reactor

G.3) Dimensiones det reactor de metandiisis

Para una velocidad espaciai = 5 0!, V= (3.21 f8%300min /30 min) = 32.1 it}

Vi = [r*di™*h /4], st di = h, entonces Vg = [re*di’/ 4]

Despejando, di=h= [Vg*4/x] " = 32.0%4/n]" = 3.44 1= 1.05 m.




G.4) Voldmenes interiores del reactor de metandlisis

G- ) Cabera elipsoidal
Voo = [axdi’ /24]=[n*(3.44)'/24] =533 =0.151 m".

G.4.2)  Molumen nterior de la seceion cilindrica (Ve )

Ve =Ve— V= (32.1 =533 1t' = 2677 [t =0.759 o’

(G.4.3) Volumen mterior total del reactor sin incluir la cabeza elipsoidal superior { Ve )
View =V cpup + Ve, = (533 +26.77) P = 32,1 (' = 0910 m™,

(1.5) Alturas de las secciones del reactor de metandlisis

G.5.1) Cabeza clipsoidal (h ¢pp)

Depup =025 *di=025*344ft=086{t=0.262 m.

(.5.2) Seecion cilindrica (b ¢p)

Wen =¥V /e (i) [ =4%26.77/ [r*(3.44)° = 2.88 f1=0.878 m.

(1.5.3) Altura corregida de la seccidn eilindrica (heey,)
heen, = h o * factor de seguridad = 288 * 1.25 =36 1= 1.10 m.

G.5.4) Altura total del reactor (dos cabezas elipsoidales y seecion cilindrica corregida) (h )

b= 2¥hepgpthear =Q*F086+3.0) 1t =332 11=1.62 m.

G.5.5) Nivel de trabajo del reactor (Altura del liquido en ¢l reactor, b)

b= hgpgpethor (Ecuacion No. 74)
=(0.86+2.88) [1=3.74 [t= 1.14 m.
Por consiguiente, h es aproximadamente igual al didmetro interior dei reactor (di), porque
existe una diferencia igual a 0.3 i (Ah=3.74 - 3.44 ), equivalentec a 3.6 in =91.4 mm.

(.6) Area exicrior del reactor

G.6.1) Diametro exterior {d )

Ispesor de mina (8) = 5/877 = 15.9 mm.



D, =2*8) +di=[(2*0.625/12) + 344 1] =3.54 [t = 1.08 m.
G.6.2) Area exterior de la seccion cilindrica (A oo )

AgolL =T * (L. *h oL T*3.54%2 B8 =320 ﬂzr" 2.97 I]]Z.

G.6.3)  Arca exterior de la seccion elipsoidal (A oppp)

Agup=[r¥d, /871=[m (3.54)2/8 =492 = 0457 m>,

G.6.4) Area total exterior del reactor (un elipsoide y la seceion cilindrica) (Aypxr)

ATI{XT = A GOl + A OLELIP (-ECUEICi(’)ﬂ No. 75)
= (31.8+4.9) ' =367 1’ =3.41 m*.

G.7y  Areanterior del reaclor

G.7.1) Area interior de la seccion cilindrica (A 1oy )

A =15 di*h e =71%3.44*2.88 = 31.1 it = 2.89 m%.

(G.7.2) Area interior de la elipsoidal (A ;)

App= |7 d 778 = [ n*(344)78 ] =4.65 (1P = 0.432 m’.

(3.7.3) Arca total interior def reactor (una cabera elipsoidal v fa scecidn cilindrica) (Apwy)

A'I'INT = A ICIL + A K11 (ECUHCiéH NO. 7())
= (31.1+4.65){t' =358 (' =3.33 m’.

(.8) Dimensiones de [os campenentes del reactor de metandlisis conte tangue enchaqueiado con

acitacion mecdnica

Tabla No. K.11 (Ecuaciones No. 77)

Dintensiones del reactor de metandlisis

| Parte del reactor Formula 1 m .
Ancha del tanque (di) e 3.44 1.05

Didametro del rodete (Ap) Ap = di/2 1.72 0.52

Distancia entre rodete y el Tanda (L) Lo = Ap 1.72 0.52

Ancho de la placa deflectora (J) J=di/10 | 0344 | 0,105

Altura del liquido (h) h=di 3.44 1.05

Ancho de las aspas (1.) L=A/4 0.43 0.131

Altura de las aspas (W) W=Au7 | 0246 | 0.075
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G.9) Namero de Reynolds modificado para tanques agitados v enchaquetados ¢ con serpentines

LT_\_].IiLzmm.!l

G.9.1) Para N,; = 30,000 RPH,

h

NRL‘ wogd | = [ ‘/\1’7 * Nl * pmcrch/ J--luw/cl.‘l ] (ECU&Ci‘-’)n NO- 78)
= [(1.72)" % (30.000) * (57.2) 1/ [23.6 ] = 2.15 x 10°.
G.9.2) Para Ny, = 45.4 RPLHL

B

Niewod2 = [ A * N ™ P/ Muereta ] = [(1.72Y % (4543 * (57.2) 1/ [23.6 ] = 326.

G.10) Coeficiente de transferencia de calor referido al didmetro interior (hi)
Para agitadores con aspas reetas, con un niimera de Reynolds para ¢l impulsor (Npe meq) entre 300 a
3 x 10°, la ecuacién para el coeficiente de transferencia de calor, acuerdo con Perry ct al (pag. No. 10-
19, ¢s fa siguiente:
D= 036 % I/ di ] * [ A F N P £ e 120D * Banera 76T % [ b/ piw]
Si b = jow, entences:
G101y Para Ny = 30,060 RPIE
Hio= 0.36 % (01027193 ] * [(1.72)* * 30,000 * 57.2/23.6] ** * [(0.498%23.6) /0.102}"
=332 Bt/ (R)(A)CF) = 1.88 x 107 W/(m?)(K).
G.10.2) Para N = 45.4 RPH.
Mo = 036 *[0.102/1.95 ] * [(1.72)° *45.4%57.2/23.6] ** * [(0.498*23.6) /0.102]""
=4.38 B/ (hY(I)(°F) = 24.9 W/AmHK).

G.11) Cocficiente total de Limpio (Uc)

Para ¢l vapor de calentamicento, h, = 1,500 Bry/ (h)(['tz)("F).
GoHE D) Para Ny = 30,000 RPHL
Ucy =[hi* hyl /[ higt by 1=[1,500%332 1 /1,500 +332}

=272 B/(IN(CEF) = 1.54 x 107 WHm)K).
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GUTE2) Parg N = 45,4 RIPEL
Ve, [ hyFhy [/ byt b | LS00 E38 1/ 1500 1 438

= 4.37 Bu/A{EH)CF) = 24.8 Wi )(K).

G.12)  Cogficiente total de disciio (Us)

Se supone que Rd s 0.002 (N(AHCEY B =3.52 x 107 (MK YW,
G.12.1) Para Ny = 30,000 RPIH
Upy = Ue; /1 + U *Rd 1= 272/ | +(272%0.002)]
= 176 Bl/()(IC)(°F) = 999 W/(m*)(K).
G.12.2) Para N = 45.4 RPH
Upy = Ucs /[T Ue*Rd T= 437 /(1 + (4.37%0.002)]
=435 Blu/(h)(I0)"F) = 24.6 W/()(K).

G.13)  Arca de calentamiento para ¢i reactor (Agd

G.13.1) Para N, = 30,000 RPH
Aw =0/ U ¥ A =12.01 x 10" Btw/h] / [176 B/t °F)* 126.4F)
=0.903 {t* = 0.0839 m”.
G.13.2) Para Ny = 45.4 RPI
Ar=Q >/ [Up * At]=[2.01 x 10" Btw/k] / [4.33 Bla/(h)()(°F)*126.4T)
=367 " =341 m’,

G144y Tlujo masico del vapor

Wi wporz = Q 2/ A=[2.01x 1O* Bru/h] / [ 946 Buudlb] =212 1b de vapor / h

G.15Y  Potenciz para el agitador deil reactor (P)

Sezin D.Q. Kern ( Pag. Nao, 8163, s Ap> 0.3%d1,( 1.72 > 1.032) vy W < Ay/6,

{0.246 < (.287), entonces 1a polencia para el agitador esta dada por Ia siguiente ccuacion:
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- N 212 . 2 RG (1K) 06 . ol {) B0 - s
P= 120N 107 i AL TR N T g gy D0y Py > (Ecuacion No. 79)

mercha Pancrcla
En donde N7 son las revoluciones por segundo que rota et agitador del reactor, 11 e
es la viscosidad de o mezela dada en 1b/(h)(seg).
G.15.1) Para N, = 30,000 RPH
Pr= 129 x 107 *3.4d)! 1 #(1.72)" 7 *(8.33)" % #(0.246)" > #(3.44) "0 *[23.6/(3,600)]" **(57.2)" %
=20.80 HP = 25 HP (18.6 kW) a 500 RPM.
G152y Para N = 45,4 RPH

Py =120 x 107 *3.a) #(1.72)7 7 #(0.0126)7 %(0.246)" T*(3.44) "0 *123.6/(3,600y]" " *(57.2)" ¥

= 1.79 x 107 #1P = 1/4HP (0.186 kW) a 0.757 RPM.

H} Condensador vertical para el reflujo del metanol durante la reaccion de metandlisis en el reaclor

H. 1) Presion de trabajo para el reflujo

Presion = 14.7 psia = 1.014 bar.

[.2) Fiujo masico de metanoi reflujado (M i)
M ppaer = razon de evaporacion * drca del reactor * factor de seguridad  (Eeuacion No. 80)
= 6.75 ke/ () (h) #0866 m™ * 1.25 = 731 ke/h=16.1 Ib/h

I1.3) Fiujo de calor para la condensacion del reflujo ()

Quer = Mo * 2meon (Ecuacion No, 81)

= (161 1b /1) * (450 Btu/Ib) = 7.24 x 10* Bru/h = 2.12 kW,
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HL4)  Flujo masico de agua para el enfriamiento (Mag.e)

o
=

Tabla No. K.12

Diferencias de temperatura del fluido refrigerante

Temperatura o °C
Lntrada (T4) 68 20.0
Salida (1) 88 31.1

i\.i\:mnn_:: '[‘2 _ 'i‘i 20.'_(-) l 1 N

1. promedio (Ta) | 78.0 25.6

Magsa = 4 e/ (Cp * ATop) = [7.24 x 10° Bth. /{10 Bru/(I0)EF)*(20°T)]
=362 1b/h = 164 ke/h.

I1.5) Flujo voluimdtrico de agua para el enfrinmicnto (GPM agun)

GPM agua =362 /W * 2.0 x 107 = 0.72 GPM de agua.
H.6) Diferencias de lemperatura ded flujo de refrigerante (AT,)
Tabla No. K.13

Diferencia media logaritmica de la temperatura
del fhuido refrigerantie

Flujo caliente (°F) | Temperatura | Flujo frio (°F) | Dilerencia (°F)
[48.46 Alta 88.00 60.46
148.46 Baja 68.00 80.46

0.60 Diferencia 20.00 -20.00

ATy =160.46 - 8040 1/ [ In (60.46/ 80.40)] = 70.0 °F.

H.7) Arca de fhujo de la coraza (a)
a,= (d, C"*B/ 144 *P)  (Ecuacion No. 82)

= [3%0.250 *3]/[144 * 0.625] = 0.0250 fi* = 2.32 x 10 m?’.

H.8)  Masa velocidad (G}
G, = (362 1b/h)/(0.0250 fi*) = 1.45 x 10" Ib/ (h{ft") = 7.09 x 107 kg/(h){m®).



FLOY Didmetro equivalente (I3,)

2P TG = (doTB)] 2k [(528)2* (3)2714) = (%(3/8)/8)]
DC f=— . =
3 (n*do) ' 3 (n*3/8)

=0.0645 {1 =0.0197 m.

H.I0)  Propiedades del agua a temperatura promedio [Ta = 78.0°F = 25.6°C]

Tabla No. K.14

Propiedades del agua a la temperatura promedio

Conductividad t¢rmuca (x) | 0.352 Bt/ (R)()CF) | 0.609 W/(m)°C)
Capacidad calorifica (Cp) 1.0 Bu/{h)(°F) - 4,19 kKJ/(kg)(K)

Viscosidad () 2.30 Ib/(ft)ch) 0.950 cP

H.11) Namero de Reynplds en la coraza (Npe)
Niw = [De* Go] /= [0.0645%1.45 x 10" |/ 2.30 = 407.

.12} Cocficiente de transferencia de calor de la pared exterior (I,)

= Jii ¥ (/D) (CHp/)'™
Factor de translerencia de ealor (Jy) = 10.05.
h, = 10.05 * [0.352 /7 0.0645] * [(1.0*2.30)/0.352]"
= 102 Bw/(h)(IO)(°F) = 579 W/(m*)(°C).

H.13) Carga de condensado para Whos verticales (G)

G = m pre/[P*Nt*di} (Ecuacion No. 83)

=16.1 /[*7*0.0276] = 26.5 1b /(h){ft lincal) = 39.5 kg /(1)(m lincal).

-~

. o) TTERACION No. |
LA Temperatura de Ja pared ded tubo (1.}
Se asunte hi, = 300 Btu/()()(F)

tw, =t + [hi/ (hig+h)] *(Twe—t)  (Ecuacion No. 84}
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= 78.0+ 300/ 300+ 10 * (148.46 - 78.0) = 130.6°' = 54.8 °C.
PLEA2) Temperatura promedio de fa pelicula (4
= (Tt ta) /2 (Lcuacion No. §3)
= (148.46 + 130.6)/2 = 139.5°F = 59.7°C.

LE14.3) Propiedades del metanol a lemperatura promedio de pelicuta [ty = 139.5°F = 59.7°C)

Tabla No. K.15

Propicdades del metanol a &y

Conductividad térmica (k) | 0111 B/ () (!‘lz)("[“/ﬂ) 0.192 W/im)(°C)
Densidad (p ) 47.2 15/t 756 kg/m’
Viscosidad (p g 0.852 1b /() 0.352 cP

H.14.4) Namero de Reynolds en los tubas {Npe)
Niae = [4*¥GY] Ay (Beuacion Na. 86)
= [d*26.5]/0.852 = 124 (Flujo laminar).

11.14.5) Cocficicnte de transferencia de calor del fluida interior (i)

h=0.4%* [(Kﬁ* p,-z*g,)/ p,-z]'” *Iue/ 4*G’1Y (Ecuacion No. 87)
i = 0.4 * [(0.11 0™ (47.2Y%(4.18 x 10%/ (0.852Y]"** {0.852/ 4%26.5]""
=96.6 Btu/(W(MH(F) = 548 W/(m?)(°C).

H.E4.6) Cocliciente de transferencia de calor referido al diametro exterior ()

M =h, ¥ (DI/DEY=96.6* (0.331/0.375) = 85.3 Bw/(N(EXF) = 484 W/(imD)(°C).
M.i3) 1TERACION No. 2

LIS 1) Temperatura de a pared del tubo (4.:) >

l\\-l = l:l + { hml /(hml + hn)] * (-[‘\'c - 1;:)
= 78.0 + [85.3/ (85.3 + 102)]*(148.46 — 78.0) = §8.7 °F = 31.5 °C.

11.15.2) Temperatura promedio de la pelicula (15)

Y= (Twtte)/2=(14846+88.7)/2 =119 °F =48.3 °C.
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H.15.3) Numero de Reynolds en Jos tubos (N

1.16)

H.17)

11.18)

H.19)

11.20)

Ngeo = [5G /0= [4%26.51 70980 = 108 (Flujo laminar).

Coeficiente total limpio (U,)

Ue= [ B ¥y 17 hi + he ] =(85.3%102) 7 (85.3 4102)
= 46.4 Blu/((MHY("F) = 263 W/Hm }(°C).
Arca exterior par pic lineal de tubo (A gp.)
A, = T (d/12) = 1% (0.375/12) = 0.0982 " / {1 lincal = 0.0299 m% m lincal.
Arca de discha (Ap)
Ap=Nt*L*A g
= (7 tubos) * (3.5 f1) * (0.0982 1* / fL {incal) = 2.41 {1*=0.224 m’.

Coeficiente total de diseiio (Up)

U = Qrer/ TAD* AT ] = [7.24 x 107 Buu/ b}/ [2.41 f2 *70.0 °F]
=42.9 Buu/ (h) (ft') (°F) = 244 W/(m*)(°C).

Factor de obstruccidn (Re)

Rd= [ U~ Upl/[Uc*Uy]l  (Ecuacién No. 88)
= (46.4 —42.9) 7/ (46.4%42.9) = 0.002 (W)(I)(°F) Btu= 4.0 x 107 (m )("CY W.

Caida de presién en ef condensador de reflujo

11.21.1) Areca de fluyja por tsbe cn pies (a ")

11.21.2) Arca interior total de [Tujo (Aye)

a]=(w4)*DE=(r/4)* (0.331/12) =598 x 107 fif =556 x 10° m’.

Arc=a/ *Nt/n=[556x 10771/ 1=419x 107 f* =380 x 10" m’.
Ge=[m s /Are ] ={16.1 16/ 771419 x 107 1]

= 3,84 5 10 Ib/(R)(f) = 1.88 x 10" ke/(h)(m?).
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H.21.d4) Numero de Reynolds (Ng.)

Viscosidad del vapor de metanol (v ) a la temperatura promedio (T, = 78°17 = 25.6°C): 0.0095

P = 0.023 Ib/(1)(h).

Niw = [DF G/ oy = [(0.331/12)% 3.84 x 10')7 0023 = 5.53 x 10",

Para el ntimero de Reynolds del lado de Ios tubosi{Ngy) de 5.53 x [0%, el faclor de friccidn es
0.00018 1t/in”. La gravedad especifica para el vapor de metanol (S)) a la presion de 14.7 psia {1.0135
bar) es 1.24 x 107

La refacion de viscosidad del metanol del fado de fos tubos [$t = (p/uw)c”4 ] se asume

igual a la unidad, esto quiere decir que p = pw.

G *¥L*n, (0.00018 [/in ) * [3.84 x 10" b/ (W)(H)] 2 * (3.5) * (1)
AP, = =
5.22x 10 P *Di*St* ot (522 x 109 * (0331/12) * (1.24 x 107 * (1)

=520 x 107 10/i” = 3.58 x 107" bar.

F1.21.6) Niamero de eruces (N + 1)

(N+DH)=12*L/B=[(12*3.5)/3]= 14 cruces.

H.21.7) Ninnero de deflectores (N)

N = Namera de cruces ~ | = 14 — | = 13 deflectores.

~

Diametro interior (D) =d,/ 12=3.0/12=0.250 ft ( 0.0762 m) y la gravedad especifica (S,) del
agua a la temperatura de promedio (T, = 78°F = 25.6°C) 5 0.9969.
Para el niumero de Reynolds del lado de la coraza (Ng.) de 407, el factor de

friccion es 0.0038 /in 2.
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. . . _ 014 - :
La relacion de viscosidad detagua en la coraza [ds = (Wuw)' ' ] sc asume igual a la

unidad, esto quicre decir que po povs Lagravedad especifica del agua (5,9 a la teniperatura promedio
cs 0.99069.
- 2
] FF G ¥ Dy (N D)

2 522510 "M% D * S, *s

! (0.0038 f%in %) * [1.45 x 10° b/ (N)(A)]* * (0.250 6) * (14)

2 (5.22x10%) * (0.06450 ) * (0.9969) (1)

4107 x 107 b/in® = 2.88 x 107 Dar.

Il

1) Condensador para ka recuperar el metanol sin reaccionar del reactor de metandlisis ror medio
de destiliacion al vacio

1) Presidn de trabajo para ia condensacion

Presion absoluta = Presion atinosférica - Presidon manoméirica (vacio)
= (2992 --27.92) in Hg abs = 2 in Hg abs = 0.982 psia = 0.6677 bar.

1.2) Razon de evaporacion del metanol en ¢l reactor de metandlisis

Razon de evaporacion a presion de vacio = {Exceso de metanol * 3,600}/ {drea del matraz)

(Lzcuacion No. 89).

Razuin de evaporacion a presion de vacio = [2.88 x 107 kg /seg] *[3,600)/{7.85 x 107 m?)
= 1.32 X 107 kg/ (m™)(h) = 270 b/ (£ ().

1.3) Flujo midsico de metanal evaporado (m y.y)

Moy = [132 0107 kg/ (ma)n)] * area del reactor * factor de seguridad — (Ecuacién No. 90)

132 x 107 g/ (0n)(n * 0.866 wm® * 1.25

143 x10° kg/h=3.15x 10" ib/h.

1l
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[.4) Flujo de caleor para la condensacion (qeua)

Qeond = Moy * Aneon (Feuacion No. 91)
= (3,05 x 10710/ h) * (6203 Buw/Iby = 1.95 x 10° Blush = 571 kKW,

1.5) Temperaturas del refrigerante (sahnuera al 25% (p/p))

Tabla No. K.16

Temperaturas de Ia salmuoera al 25%

Temperatura °F °C
Entrada (1)) | 26.5 -3.06
Salida (1) 36.5 2.50
AT=T,-T, 10.0 5.56
Promedio () | 31.5 | -0.28

1.6) Flujo masico de salmuera al 25 % (01 jaci)

Calor especifico (Cp) =081 Bte /(1)) a 28 °F.
Mgt = Yoong F Cp ¥ AT = [195x 1o Ba/h] 7 {0.81 Bu 7 (b)Y * (10.0°1)]

=241 x 100 I/ h=1.10x10" kp/h.

1.7) Galones por minuto de salmuera al 25% (GPM y, el
GPM 1,0 = [ waer] 7 (8.02 % p e ), en donde p e esta dada en /1t
=[241 x 10" Ib/ 1] /] 8.02*74.3 ] =404 GPM de salmucra al 25%.

£.8) Diferencia media logaritmica de la temperatura en e condensador

Tabla No. K.17

Difcerencia media logaritmica de Ia temperatura
en el condensador

l—mn_s;tifu{ll(”l_) Temperatura | Flujo frie (1) | Diferencia (°I7)
. 46,5 Alia 36.5 1.0
46.5 Baja 26.5 20.0
0.00 Difercncia t0.0 - 10.0

Algona = [10.0 = 20.0 1/ [ In (10.0/ 20.0)] = 14.4 °F .
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1.9y Arca interior de Nujo por tubo (a,’)

A (RAY D = (A (087012 =403 x 10 =384 x 107wl

[.10) Arca interior total de Tujo (Aqc)

Ave=a *No/n=1d13x 107 11! * 934 tubos] /2= 1.93 i = 0.179 m’.
[.11) Masa velocidad (G))
Go=[m e /Arc) = [2.41 x 107 Ib/h] 7 [1.93 %)
= 1.25 X 10 Ib/(n)(7) = 6.1 x 10 kg A)Gn?).

1.12) Propiedades de la salmuera al 25% a temperatura promedio de 28°F

Tabla No. K.18

Propicdades de la salmuera al 25 % a temperatura promedio (t,)

Conductividad térmica (k) | 0.33 B/ (h) () CF/ )] 057 wr {m)(°C)
Capacidad calorifica (Cp) 0.81 B/ (h)y (°1) 0.132 W/ (°O)
Viscosidad (1) 8.47 b /(1TH(h) 12.6 kg /(m){h)

Densidad (p) 74.3 1/ 11, 119 x 107 ke/m’

[L13) Namero de Reynolds (Npa)

Nea = [Di* G ]/ nw=[(0.870/12) * 1.25x 10°] /8.47 = 1.07 x 10"
Por consiguiente, el flujo de salmuera es faminar.

I.14) Cocficiente de transferencia de calor del fluido interior (hy)

L/ D= 201t /{0.870/12) ft = 276.
b= Jy * (/D) (C* i)™ (i)
Factor de transferencia de calor (§,)) = 2.90.
Se asume | = |, entonces
iti =290 *[0.33/(0.870/12)) * [0.81 * (8.47 /0.33)]""

=36.3 Bw/(N(M)(°F) = 206 W/(in?)(°C).
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[.15) Cocliciente de fransferencia de calor referido al didmetro exterior (hy,)

hoo= Dy ¥ (DE/ZDE) =363 % (0.8707 1.00) = 31.6 Btu/th)(0)(T) = 179 WAm*)("C).

L16) Temperatura promedio del vaper condensante (T,.)

Tee = (Fret Tae) /2 =465 °F = 8.06°C.
C

Th- = Temperatura del vapor de metanol en a entrada, °F,

Tae = Temperatura del vapor condensado a la salida,°F.

£.17) Temperatura promedio de fa salmuera (t,)

Lo = (Tenada T Taatida} 7 2= (26.5+306.5) /2 = 31.5°F =-0.278 °C.

Tenradar €5 1a temperatura de entrada de la salmuera en el condensador, °F.
Toiass ©5 la temperatura de salida de Ia salmuera en el condensador, °F.

L18) IMTERACION No. 1

1L18.1) Temperatuzs de Lo pared del tubo (1)

Se asume h, = 100 BtuA)(fH)°F)
i = Lo+ [hy/{hegFhe}] ¥ (Tee=1)= 315+ 100/ (31.6 + 100} * (46.5-31.5)
=42.9° =06.06 °C.

LE8.2) Temperatura promedio de L peticuta ()

tp =( T+ 1 )/ 2=(465+429)/2=447°F =7.06°C.

1.18.3) Propiedades del metanol a temperatura promedio de pelicula [ty = 44.7°1 = 7.06°C)
Tabla No. K.19

Propiedades del metanol a tf

Conductividad térmica (k o) | 0.123 Bt/ (M(FCF/M) T 0.213 WAm)(°C) :
Densidad {(p ) 50.2 tb/1° 804 kg/m’
Viseosidad (1L ) 1.77 1b /(1) h) 0.73 <P
Viscosidad (u.,) 1.84 1h /{1)(h) 0.76 ¢cP
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L18.-H) Coeliciente de ransferencia de calor del fluido exterior ()
= * O * 4 % e r LI I 29 143
hoy = LS * [ (ue*m* No* D)7 4% mypy ] [ (ke pr a) /]

ho = 1.5 * [(L77*2%034*0.0833) / (4*3.15 x 10M)] "7 *[(0.123) **#(50.2)**4.18*10% /(:.77) 71 *

=417 B/ = 2.37 x 107 WAm ).
1.19) ITERACION No. 2

[.19.1) Temperatura de la pared del tubo (1,7)

tar = ot LR /(B P * (T =) =315+ [417/(31.6 + 417)]*(46.5 - 31.5)
= 45.4 °F = 7.44 °C.

[.19.2) Temperatura promedio de la pelicula (t)

= T L2) /2= (46.5+45.4)/ 2 = 46.0 °F = 7.78 °C.

L.19.3) Propiedades del metanol a temperatura promedio de pelicula [z =46.0°F = 7.78°C)

Tabla No. K.20

Propiedades del metanol a tf,

Conductividad térmica (i ;y | 0.123 B!Ll/(]])(i‘lz)(u]:/ﬁ) 0213 W/(m)(°C)

Densidad (p ) 50.1 /1t 802 kg/m’
Viscosidad (1t y) 1.76 1b /{0 0.726 ¢
Viscosidad (pi,) P77 1 /D) 0.730 cP
119.4) Coeficiente de ransferencia de calor del fluido extetior (hy;)
N = I3 F (AT N F DO/ 4 *mgee ] | (K,-}*p,-z*g) TG R T AT R
' (Leuacion No. 92).
e =1.5*[(1.76¥a%934%0.08331(4 * 3.15 x 1017 ™ * | (0.123)™(50.1) *4.18*10%/ (1.76) %] *
= 417 Bto/((ECF)Y = 2.37 2 107 W/m™)(°C).




1.20) ITERACION No. 3
L20.1) Temperatura de Lo pared ded tba (t)
tos= tor [/ (i P )] S (T =) = 315+ [417/7(31.6 + 417)]*(46.5 - 31.5)
=454 =744 °C,

1.20.2) Temperatura promedio de la pelicula (1)

= (T Tt )/ 2=(46.5+454)/2=40.0°"=778°C.
Sc termina de iterar, porque (m = (5.

£21) Cochiciente totat Jimpio (Ug)

Uc= [he*hol/[hetha]=0GL6*417)/(31.6 +417)
=294 Bw/(h)(fH(CF) = 167 WiA(m))(C).

1.22) Arca limpia ncecsaria para 1a condensacion (A)

A= Qe ! (Ue * Algnd) = 195 X 10°/ (294 * 14.4) = 4.6t x 10° ft? = 428 m.

123} Arcade flujo de la coraza (a

A= (GO * B 1d¥Py) = [50 % 174 *12] /[144%1 25] = 0.833 {t = 0.0774 m™.

L24) Masa yeloeidad (Gy)

Gy = Mgy 72, = (3,15 x 107 1/ 1) 7(0.833 117 = 3.78 x 107 1b/ (I)(fth) = 1.85 x 10" kg/ (h)(m?).

L25) Temperatura promedio del metanol (1)

T;t = (Prcutmda + ’Ys.‘\l{da) 2= (465 + 465) /2=465°% = 8.06°C.

1.26) Diameto equivaiente (D)

2% [(Pr 2 #(3)14) ~ (ndo¥/8)] 2% [(1.25V% (3)!7/4) — (m*(1.00)Y/8)]
D, = =
3 (¥ do) 3 (r*1.00)

= 0.0602 ft=0.0183 m.
1.27) Arca exterior por pic Lincal de tubo (A ppi)

A = T (d/12)Y =1 (1.0 /12)=0.262 (77 / {1 lincal = 0.0244 m?/ m lineal.

“~



1.28) Area de disciio (Ap)

A= NUF LY A )
= (934 tubos) * (20 1) % (0.262 17/ U Hincal) ~ 4.89 x 10° 117 = 455 m”.
[.29) Cocficiente tal de diseiic (Up)
Ub = Qeawd /[ Ab * Aleona 1= [1.95 X 10° Blu /1077 [4.89 x 10° 112 * 14.4 °F]
=27.7 Btu/(h)({)CF) = 157 Wi(m?)(°C).

L3 Factor de obstruceidn (Rq)

Rg= [Us-Up)/ [ Uc*Upl= (204 -27.7)/(29.4 *27.7)
=0.00200 (M(BHCFY Btu=3.68 x 10" (m*)(°C)/ W.
1.31) Catda de presidon en el condensador

L3000 Nomera de Reynolds (N

Viscosidad del vapor de metanot (v ) a la lemperatara promedio (T, inciso 117 &
0.6219 1b / (f)(h)
Nies = [ DF Gyl / 1ym = [0.0602 *3.78 x 1071/ 0.0219 = 1.04 x 10°.

1.31.2) Nimero de eruces (N + 1)

(N+1)y= 12 * Largo de tubo / Espaciado de deflectores = [(12 *20) /7 24] = 10 cruces.

1.31.3) Caida dc presidn en el lado de la coraza (AP}

Diametro interior (D) =d, 7 12=50/12=4.17 11 (1.27 m} v la gravedad especifica

(Sv) def vapor saturado de metanol a la {cmpcralura de saturacion, a fa presion de 0.982 psia
(0.0677 bar) es, 9.00 x 107, Para ¢l nitmeyo de Revnolds det tado de la coraza (Ny..) dc -
L0810V, el factor de friceion es 0.0021 {t}/in =

. . . 0.14 :
La relacion de viscosidad del metanol en la coraza [¢s = ((Vuw) " | s asume igual a la

uitidad, esto quiere decir que pL= 1w,
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| £.% G2 % DY AN+ 1)

2 520 5 10 13, % Sy #,
4 &

| (00021 t/in 7y * [3.78 x 107 Ib/ ()(f1)] = * (4,17 f1) * (10)

x

2 (3.22x 10"y *(0.0602 1) *(9.06x 107°) (1)

= 220 ib/in” abs = 0.152 bar abs.

[.31.4) Caida de presion en ¢l lado de los (ubos (AP)
Para ¢l namero de Reynolds del lado de 1os tubostNyy) de 1.07 x 107, ¢l factor de friccion es
0.00034 [t*/in*. La gravedad especifica de la salumera (8,) es de 1.19 a 28°F.
i.a relacién de viscosidad de la saimuera det lado de 1os tubos [¢t = (w/pw)™* ] se asume
igual a lo umidad, esto quiere decir que p= paw,
F,%G %L *a, 000054 /0 Ty = {1.25 % 107 1w/ (h(f)] % (20) * (2)

Al == =
520x 100 DeS, % (522 x 10 %) * (0.870/12) * (1.19) ¥ (1)

=0.0749 Ib/in? abs = 5.16 x 107 bar abs.
L315) Caida de presion de retorno cin los tibos (AP)

Vo= G/ [3,600% e 1= 1.25 x 1077 [ 3,600 % 74.3 | = 0.467 fUseg = 0.142 m/scy.
AP, = [4%n 78 1 * [V, 2 /2% 1= [(4%2)/ 1. 19]%[(0.467Y /(2%32.2)]
=0,0228 ib/in abs = 1.57 x 107 bar ubs.

L.31.6) Caida de presion total (APy)

APy = AP+ AP, = (0.0749 + 0.0228) Ib/in abs= 0.0977 tb/in’ abs= 6.74 x 107 bar abs.



J) Tanque decantador para Ia fase estérica y fa glicerinosa

Tabla No. K.21

Flujo nuisica de entrada al tangue decantador

Componentes kg/dia Ib/dia (%)
Fase de los ésteres | 10T x 107 | 222x 107 | 82
Fase de la plicerina 223 491 18

Total 1.23x 10" | 271 x 10" | 100

1.1y Gravedad especilica de la Iage continua (ypc)

Yee ™ 0.82* Y fase glicerinosa +0.18* ¥ fase estérica (ECUHCi(’)”‘ No. 93)

=(0.82% 1.313) + (0.18*0.914) = 1.24,

1.2} Volumen del decantador (V)

. . . 1.
Volumen para cabezas clipsoidales, cuya altura (h) = 0.25D,, serd [n*D,;7]/24, en donde D, es ¢l

diametro interior de ta cabeza.

Ve = 24[1* D724 +[0.25*7*D,* 1]

Endonde L es la longitud del tanque horizontal, que es igual a cinco veces el didmetro interior del

lanque, entonces el volumen del decantador sera;

Vie = (4/3)F]°D;]

(Ecuacién No. 94)

El tiempo de retencidn en el tanque (1) es de 30 minutos.

t, * {lujo de entrada (Ib/dia) *factor de seguridad

Vdcc =

[60* (horas habiles/din) * densidad (1b/ft™]

Vi = 30 minutos * (2.71 x 107 (b/dia) * 1.1/ [60*8*77.38] =241 I = 0.0683 m’.

Diametra interior del tanque (D))

Dy =[(2.41%3)/4x]" (Ecuacién No. 95)

=0.832 ft=0.254 m.
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130 Alta total de las [ases o altura ded liguide ligero en Ja rama de descarga (Z)
A 090FD), (Henacion No. B6)
= (.90 * 0.832=0.749 (1= 0228 m.
En donde ¢l I es ¢i didimetro del tanque.
L4y Longitud del decantador (Lge)
Lo = 2 %02 (Lcuacion No. 97)
=5*0832=4161=17127m.

1.3y Altura del 1

quido pesado en la rama de descarga (Za2)

ZAZ = [ZB (Yiln‘c csifrc /Yllmc chc:inosn) + ZAI} (_ECUQC‘H')E] NO. 98)
En donde, Za) o5 1z aliura def liquido tigero (fase de glicerina) en el decantador.
Stla fase superior (fase de los ésteres, Zp) es 5 veees la aftura de la fase inferior (fase de la glicerina,
Zar). por consiuionte: Zy = 54

Sty = Ly + 2o, se obtione que, Zpy = (£ /6) = (0.749/6) = 0125 1= 0.038t m y

L= IL5‘F/J\: (\."I;v:c vatdrien /q."l':n:.c ;!\ucﬂul»::l) + ZAIJ = {5*0 125 (0(} 513 ) +0.1 25!

=0.560 t=0.171 m.

K) Tangue de preparacion de a salmuera al 25%

I{.i)‘ Caracteristicas ded tangue de mezclado
Flujo masico de la salmuera por hora: 2.41 x 10° b/ h,
Densidad de 1o salinuera a 28°F: 74.3 /(0.
Didmetro exterior de los tubos (D,): 1.0 in.
Didmetro interior de los tubos (24): 0.870 in.

Dizmetro utenor de In coraza del contdensador (Do) 50 in.

= el

Largo de des fubos (1Y 20 (1



Nimero de tubos en el condensador (N): 934,
FFactor de seguridad (1) 1.25.

K.2) Volumen interior de fos tubos (V,)

Vo= [r* (D) * L7(144%4) | = [n* (0.8706)° * 20 /(144%4) ]
=0.0826 ' =234 x 107 m".

K.3) Volumen total de¢ los tubos del condensador para la destilacion al vacio Vi)

V=V, *N=0.0826*934=77.11t'= 2.18 m".

K.4) Volumen del cuerpo del condengador (V)

Vem [5% Dual® * L/ (144%0) )= (2 (50" * 20 /(14474

=273 ft' = 7.74 n’,

K.5) Yolumen disponible del cuerpo del condensador (V)
Vo= Vo=V, =(273-77.0) 1t = 196 1t = 5.55 m".

K.6) Dimensionces del tangue de preparacion de la satmuera al 25%

Siel didmetro (di) es igual que la altura (h) del liquido en el tanque, entonces del didmetro esta
dado por la siguiente formula:
d; = 1 = factor de seguridad * [4 * Vy /1] =[4% 196/ 1] =629 ft = 1.92 m.
Por consiguicnte, la altura del tanque () estd dada por la siguiente fSrmula:
m=d*1.25=029* 1.25=786 1 =240 m.
Las earacteristicas del tanque son las siguientes:

Tabla No. K.22
Caracteristicas del tanque con agitacion

Nomlwe de las partes del tanque agitado Formula m ft
Didmetro del rodete (Ap) Ap/ di=1/3 (0.640 2.10
Distancia entre el rodete v el fondo (Lyp) | Lip/ Ap =1 0.640 2.10
Ancho de Ia placa deflectora (1) J/di=1/10 | 0.192 1 0.629
Altura del liquido (h) hi/di=| 1.92 6.29
Pitch o cabeeco de la hélice (Py) P.=2%A, 1.28 420




K.7) Yelocidad de giro del rodete

Seasue que fas revoluciones del agitador seidn:

{(n) =30 RPM = 0.5 reviscg.

{(N}y = 1,800 rev/h.

Factor para convertir ¢ @ kg/m*h = 3.6.

Viscosidad dinamica de o salimuera al 25 %, de la tabla No. K.14=3.50¢P * 3.6

=120 kg/ m*h =847 ib/(f1)(h).

Numero de Reynolds (N, )= [N * /\p2 0 NaCTat 25 1A R Nact ot 350

= (1,800 rev / h) * (0.640 m)* *(1,192 kg / m")] / (12.6 kg/ m*h) = 6.97 x 10* (flujo turbulento).

De acuerdo a la curva No.d, de a Grafica No. 2 de ndmero de Reynolds (N, ) versus niimero de
potencia (P), utifizando una hélice con paso (P¢) igwal a 2Ap, en un tanque con cuatros placas
deficctoras de ancho igual a DU, se obtiene un niimero de potencia de 0.90.

KK.8) Caleulo de la potencia para ef agitador del tangue

Iactor de scguridad para la potencia caleulada: 1.25.
Facter de proporcionahidad de la Ley de Newlon: 1.
= INp P ooz * 00 ¥ /\ps] /gc
Po= 1090 % (1,192 kp/ m') * (0.5 reviseg) * (0.640 m)’] * factor de seguridad

= [14.4 kg*m¥/s'] = 144 W *1.25 = 180 W = 0.024 HP = 0.25 HP =% HP .

" L) Equipo de refrigeracion de la salmuera al 25% .

De acuerdo con ¢l inciso L4, ef calor absorbido por e refrigerante, es de 1.95 x 10° Btu/h = 571 kW.

L.1)  Cileuie de las toneladas de refrigeracidon ded equipe (TR)

Quong ¥ Factor de seguridad
TR = - (Leuvacion Ma. 99)
12,000 Bu/h
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195 x 10° Biw/h * 1.10

- = 179 toncladas de refrigeracion.
12,000 Bru/h
M) Cilculo de los espesores de Kuminas utilizados en la constriccién del equipo

M.T)  Tanques con presion intgmg menor que [ presion externa

Ue i pres 2

Fava caleular ¢l grosor de pared de un tanque con presion interna menor que la presion externa. se

utiliza, segin Hamm (1984; 82), la siguiente formula:

=D*F(2¥AP/2.8x 107" (Eeuacion No. 100)
En donde t es el espesor de la pared, en pulgadas, D cs el diametio interno en pulgadas, AP es Ia
diferencia de presion en psiy 2.8 x 107 es el modulo de elasticidad en psi.
A esta formuala se le sumo una tolerancia a fa eorrosion de 1/8 de pulgada.
M.2)  Tanqucs con presion ipterna mayor que la presion cxterna
Segiin Clark (1976: 24), para caleular el grosor de la pared de un tanque sometido a presidn interna

mayor que fa presidn que existe en su interior, utiliza la siguiente farnua:

L=[(P*0.5*D)/(SE-0.6P)] + C  (Ecuacion No. 101)
En donde tes el espesor de fa pared, en pulgadas, P es fa presidn de trabajo en psi, B es el
didgmetro interno pulsadas, S es el estrds pernisible (13,750 psi para ¢l acero al carbon), I es Ia

cficiencia de la soldadura (asumida cn un 85%) y C s la corrosion permisible en pulgadas.






Tabla No. 7.42

Propiedades termodinamicas del metanol saturado

T.K P, bar vy, m¥kg vp 7 kg fp Klike | B KIikg | sp kA KD | se WAkgeK) | epp K]/ tkgK)
175.4° 1.887.—06 1.105. -3 241200 3143 16243 2.766 10233 2137
150 38096 [ LIIL-=3 | 139000 2244 1620 8 2822 j0 075 2151
190 1093 -3 F.124. =1 IURAG RE{C 16422 2940 N 2.190
200 6274 -5 1137.-1 L 67 8 NG5 051 LY 2203
210 2035 ~1 1.150.—3 2680 BLLTRY] 16669 3168 9240 2.215
220 3881 —4 | 1163 ~3 @reT 1135 1679.2 3264 0.2 2.251
230 1339.—-3 | 1176 -3 355.3 1356 16318 3.366 5529 2.251
240 3.687.—3 | 1.189. -3 1667 4501 1704.2 3.467 £.655 2.275
250 8159.—3 | 1203 -3 .02 4530 1716 6 5.604 £.499 2503
260 1700.-2 | 1.216.—3 59 49 3071 1728.5 3.659 5358 2337
270 3.327.-2 | 1230.-3 20,99 531.5 1740.7 3.751 8.230 2375
250 G208, —2 | 1244.—3 11.62 556.1 17521 3840 ERRY 2420
290 0.1094 1.250 —3 6.778 581.0 17632 3928 5.005 2.47)
300 0.1860 1.274. -3 1095 A6.2 17753 1013 7.904 2328
310 0.3043 1.200. -3 2 566 8317 17831 1097 7all 259
320 0.4817 1.306 —3 1661 657.5 1791.9 4179 7723 2.67
a30 0.7393 1,323, -3 1103 653.6 17998 1.259 7,640 275
3375 1.0012 1337, -3 05110 7034 1504 % 1310 7 551 2.8
340 11044 1.342 —3 0.7533 710, 1806 5 4958 7 562 2.83
530 16052 1361 -3 05256 7365 15124 1415 758 2.91
560 2.285 1,381, —3 0.9732 7643 1817.4 4492 301
370 3158 1.403.—3 0.2723 7925 1521 6 1569 3.1
350 4.337 FA26.—3 2015 s20.2 18231 4.643 3.22
390 3845 1452 ~3 0.15312 536.4 18251 5736 3.34
400 7703 1450 ~3 01153 S85.5 1550 7 1817 3.48
410 10100 1.5310.—-3 0.0%493 917.7 1532 § +4.558 3.63
120 1283 1.543. -3 0.0695 G477 1834.0 4.959 3.80
430 126 1.8 ~3 00342 gs2.2 15511 5039 4.05
440 2040 624 -3 S RUE R 227 1532 4 5130 4.33
430 25.30 1.674.-3 0.0331 13652 15254 5233 6.420 4.68
160 31.08 0.0263 & 18208 5344 f.406 506
470 3780 a0z 2.8 1A07 5 34060 G b0 5.29
AN0 13 6] ) GI56 i 17h5.6 RSy ] H 7% 5.54
Jun 5400 Galin 3 17514 wAO0G 6613 357
500 6517 [ER3 AL 7 17013 5516 6516 6.1
510 7743 269, -3 0.0039 16494 5975 .31

31257 | 5103 564 —3 0.0036 1532 6.170 6170 @

“Irterpolated from Zubarey, Prusakov. and Sergeveva, Thermophysical Propertics of Mcthanol—A Handbook, Standartov, Mos-
cow. 1973 {in Russian}. © = specific volume, ma.-‘kg. h = specific enthalpy, k) kg: s = specific entropy, kjfkg K} op

heal al constant pressure, kJ/{kg-K). The not

ation 1887, — 6 signifies 1867 X 107 %

Tabla tomada de Petry et al, “Chemieal Engineers’ Handbook™, Sexta edieion. 1984.

= specilie
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Grafica No. 1
Densidad del aceite de palma africana
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. Grafica No. 2
Numero de Reynoids (Nger) versus Namero de pofencia (Ng)
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Grafien tomada de Perry et al, “Chemical Engincers’ Handbook”, Sexta edicion. 1984,

Curva No. 1
Helice de 6 aspas rectas con Ap/W =5, para un tanque con 4 mamparas con /12 (Ver figura No. 7.8.1).

CurvaNo. 2

Helice de 6 aspas rectas con Ap/W = 8, para un tanque con 4 mamparas con dy/12 (Ver figura No. 7.8.2, pero
con aspas rectas).

Curva No. 3

Hélice de paletas inclinadas a 45° con 6 aspas rectas con Ap/W = 8, para un tanque con 4 mamparas con di/12
(Ver figura No. 7.8.3).

Curva N‘o. 4

Hélice tipo marina con pitch o cabecco igual a 2Ap, para un tanque con 4 mamparas con 0.1d; .Curva valida
para hélices fuera de centro y con tanque sin manyparas (Ver figura No. 7.8.4).

Curva No, 5 .

Hélice tipo marina con pitch o cabeceo igual a Ap, para un tanque con 4 mam aras con 0.1d; .Curva valida
if g :
para hélices fuera de centro y con tanque sin mamparas (Ver fipura No. 7.8.4).
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Grafica No. 3
Curva de transferencia de calor lado de tubos
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Curva de trapsferencia de calor lado de tubos. (Adaptada de Sieder ¥ Tate)

Gralica tomada de Kern, “Procesos de Trans{erencia de calor”, Vigésima nevena reimpresion.. 1597. N
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Grafica No. 4
Curva de transferencia de calor lado de la coraza
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Curva de transferencia de calor para ladoe de Ia coraza con haz de tubos con deficctores regmentados 25%

Girafica tomada de Kern, “Proccsos de Transferencia de calor”, Vigésima novena reimpresion.. 1997,
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GriftcaNo. 5
Factores de friccion, para lado de tubos
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1949)

Gralica tomada de Kern, “Procesos de Itansfereneia de caler”, Vigdsima novena reimpresion.. 1997 ~



GrahicaNo. 6
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Factores de friccion, paia haces de tubos
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¢ tubos con deflectores segmentados 25%
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Grafica No. 7
Curva semicempirica para la condensacion en tubos verticales
(condensacion dentro de los tubos)
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Curva semicmpirica para la condensacién en tubos verticale®
{Colburn, Transactions of Awmerican Institute of Chemical Engineers)

Grifiea tomada de Kem, “Procesos de Translerencia de calor”, Vigésima novena 1eirnpresion.. 1997,
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