DISENO CONCEPTUAL, SIMULACION Y OPTIMIZACION DEL PROCESO DE PRODUCCION DE
LACTATO DE ETILO

INVESTIGADORES

JESSICA ARROYAVE RESTREPO
LUISA F. CORREA MORENO

DAVID DUQUE LOZANO

UNIVERSIDAD EAFIT
ESCUELA DE INGENIERIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA DE PROCESOS
MEDELLIN

2015






DISENO CONCEPTUAL, SIMULACION Y OPTIMIZACION DEL PROCESO DE PRODUCCION DE
LACTATO DE ETILO

JESSICA ARROYAVE RESTREPO
LUISA F. CORREA MORENO

DAVID DUQUE LOZANO

PROYECTO DE GRADO PARA OPTAR AL TITULO DE INGENIERO DE PROCESOS

ASESOR

DIEGO A. ACOSTA MAYA, PH.D.

UNIVERSIDAD EAFIT
ESCUELA DE INGENIERIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA DE PROCESOS
MEDELLIN

2015






Nota de aceptacion:

Firma del presidente del jurado

Firma del jurado

Firma del jurado

CIUDAD Y FECHA



Vi



AGRADECIMIENTOS

Los investigadores agradecen a todo aquel que de una u otra forma con su paciencia y
disposicion, permitié el desarrollo oportuno del presente proyecto de grado:

A nuestros padres por su apoyo incondicional y paciencia durante todo este proceso.

DIEGO ANDRES ACOSTA MAYA, asesor del proyecto, por su conocimiento, su apoyo y
disposicion en la consecucién de cada una de las etapas del proyecto.

SANTIAGO BUILES TORO, profesor de Simulacion de Procesos, por permitirnos asistir a sus
clases y resolver nuestras dudas.

vii



viii



CONTENIDO

INTRODUCCION ...eoerieninieieseeese sttt nans 1
JUSTIFICACION. ....cuvtiieectetete ettt sttt a bbbt et b s s s st s 2
1.1 FAYor- T [T o o1 Tor- B TSP PSPPI 2
1.2 B =Tol g Vo] (o Y= o R PR PPRUPURPN 2
1.3 ole]gTe] 4 o 1ot U TSP P ST PPRTO PP 2
1.4 AMDIENTAL ..ttt re e 2
OBJETIVOS ...ttt ettt st sttt e b e s b e s et s bt e bt e bt e bt e sbeesaeesateenteenbeesseesaeenane 3
2.1 (0] oY1= 8 A o T CT=T o 1=T =1 PR 3
2.2 (0] o [ 8\ e 1 =1 o 1=l f ol o T3PS 3
MARCO TEORICO ... ceuveereeiaiseseiseiseiseee bbb ss s 4
3.1 Lactato de ELil0.....ciieieeiiieeie ettt 4
3.2 Materias primas para la produccion de lactato de etilo. ......coccvveeieciieeicciiee e, 5
3.3 Proceso de eSterifiCacion .......co.coi i e 6
3.4 Catalizador: Resina de intercambio idnico — Amberlyst 15%. ......cccocveeeiiieeecciiee e, 8
ANTECEDENTES ... e e e e e e e e e e e e e e e e e e e e eeeeens 9
IMETODOLOGIA. ..ottt bbb 13
5.1 Elaboracidn del Disefio CONCEPLUAN .....eeiiuiiiieeiiee e e e 13
5.2 Simulacion de la planta de ProducCion ...........ccoocuieeecciee e e 13
5.3 Optimizacidon de la planta de producCion ...........ccueeeecieeecciiee e e 14
ESPECIFICACIONES DE DISENO (PDS) ....veeeeeeeeereeeeeeeteeeeeeseeeeeeeeeesseeeseeseeessesesessesesessesessssesesseens 15
6.1 MALerias Primas ...coocuiiiiiiiiiiiiiiiiir e 15
6.2 O )oY [or-Tol[o T g I o{=ToT={ - | i ok RS 19
6.3 Mercado potencial y capacidad de producCion ...........eeeecuveeeeiiieeeeciiee e 20
6.4 Seguridad y medio ambieNte .........oeeiiiiii e e 23
DISENO CONCEPTUAL Y SIMULACION........cviteeeeetcecececeeeeseseseseseseeeeeee ettt teaeseaessasssssasnanas e 25
7.1 2 UCE:Tolol o o Ie [U1 {0 oY (o= NP USRI 25
7.2 e Tol Ty o 1o [T o T- T - [o] (o] o F USRI 46
7.3 O1ros eqUIPOS DI PrOCESO ....uviiiiciieeeeeiiee e eetee ettt e e e e rtre e e e ebre e e e sabae e e erabaee s eenbaeeeennsees 53
7.4 Especificaciones de los equipos del caso base........ccceeveeciiiieeciiiic e 61
7.5 (DI Y ={ = [0 T I3 [T o] 0 1l o JR SRR 65



8. OPTIMIZACION ..ottt 68
8.1 Andlisis de las condiciones de reacCion .........ccoceerierieereeneenierc et 68
8.2 Disefio del reactor Optimizado........ccuiiiieciiiieieciiie et et e 72
8.3 Tala=Y o= Yol To =Y Y= =Y d ot IR 72
8.4 Especificaciones de los equipos del caso optimizado ..........cccccuviieeeeeeeccciiiieeee e, 84
8.5 Diagrama de flujo de proceso (PFD) del caso optimizado ........ccceeeeeveeeeecveeeeecciveee e, 89

9. COMPARACION ECONOMICA.......cotumtirieieiiienieeniesiessesaessessese ettt essenaessenaes 90
9.1 (0001 (o e [l [ T o [V o Yo LU 90
9.2 C0oSt0S de ManUFACTUIA ....eoveiiieiieeeeee ettt s 92
9.3 ANALISIS FINANCIEIO....eiiuiiiiiieeiie ettt ettt ettt ettt e e sabe e sbe e e sat e e sabeesbeeesareesans 99

10. CONCLUSIONES ... s s 101

BIBLIOGRAFIA ...ttt s ettt ettt es et et st st s et et e st et esesesensanssasanasnanas 102



Lista de Tablas

Tabla 1: Importaciones y produccidn de diferentes solventes de la actividad petroquimica en

Colombia en el 2002, en toneladas (Rubiano, Marciales, & Duarte, 2002)........ccccoceeeeecrereeecreeeeennnen. 9
Tabla 2: Produccién mundial de etanol en los mayores productores a nivel mundial en millones de

TR LR SP PP 16
Tabla 3: Propiedades fisicoquimicas del catalizador Amberlyst-15.........ccccceeeeeeiviiiiiieeee e, 17
Tabla 4: Condiciones de operacidn de los procesos con el catalizador Amberlyst 15...................... 17
Tabla 5: Aplicaciéon de Amberlyst-15 en reacciones OrganiCas. ......ucvveeeeciurereeiiieeeeiireeeesrreeesseeeeens 18

Tabla 6: Volumen de importaciones de productos quimicos orgdnicos y representatividad en el
(0 Y= g or=To Lo TU RSP 22
Tabla 7: Propiedades fisicoquimicas de los reactivos y productos de la reaccién (Pereira, Silva, &

(2 0o Yo T ={UT=Y 30 o i ) USSP 25
Tabla 8: Coeficientes de actividad de la mezcla cuaternaria (Pereira, et al., 2008). .......c.ccceeeuuneee. 28
Tabla 9: Distribucidn de oligdmeros del AL en soluciones acuosas (Vu, y otros, 2005). .................. 30
Tabla 10: Consideracidon de la presencia de oligdmeros en la literatura. ......ccccceevecveeeiicieeeecineen, 33

Tabla 11: Desviacion entre el efecto de la relacién molar inicial de EtOH: AL en la conversidn de AL
a 80°Cy utilizando 2.4% w/w de catalizador con el modelo cinético planteado y los datos
reportados por (Pereira et al., 2008). ......ccceeeiiiieiiieeee ettt e e e et e et e e e b ae e sbeeenae s 34
Tabla 12: Desviacién en el efecto de la temperatura en la conversién de AL con una relacién molar
de EtOH/AL de 1.8 y utilizando 2.4% w/w de catalizador con el modelo cinético planteado y los
datos reportados por (Pereira et al., 2008). .......coccueieiiiieeiie et e 36
Tabla 13: Desviacion entre el efecto de la cantidad de catalizador en la conversién de AL con una
relacion molar de EtOH/AL de 1.8 y una temperatura de 80°C con el modelo cinético planteado y

los datos reportados por (Pereira et al., 2008). ......ccccuuieeeiiiieeeeiee e e e e e e 37
Tabla 14: Parametros de disefio y operacion del reactor. .......ccceeeeciieeeeciiee e 42
Tabla 15: Condiciones de flujo de la entrada y salidas del reactor de Gibbs........cccccceevriiieeircnnenn. 45
Tabla 16: Resultados del disefio de la torre multicomponentes. .......cceeecuieeeeciieee e 48
Tabla 17: Resultados del disefio de 12 torre AL-LE. ........cceeveeiiieeiciereriee e cseeeeveeene e e sveeesaree e 49
Tabla 18: Dimensiones de las torres de destilacion. ........ccocuieiiiriiiiniiiniiccieee e 53
Tabla 19: Resultados de cdlculo para el calentamiento de la corriente de entrada..............c.......... 56
Tabla 20: Resultados de calculo para el enfriador de la corriente de los fondos de AL. .................. 57
Tabla 21: Resultados de cdlculo para el intercambiador de calor de la corriente del destilado de
L ] PPNt 57
Tabla 22: Parametros de disefio y seleccion de bombas en el proceso........ccccveeeecciveeeecciieeeecnneen.. 59
Tabla 23: Hoja de especificaciones de C1 A/B: reactor del caso base. .......cccceeevveeveecreenreenreenneennen. 61
Tabla 24: Hoja de especificaciones de K1: Torre de destilaciéon multicomponentes...........c.c......... 62
Tabla 25: Hoja de especificaciones de K2: Torre de destilacidn etanol - agua. ........ccccceeevveeeennnen. 63
Tabla 26: Hoja de especificaciones de K3: Torre de destilacion LE - AL.......ccccccveeevciveeecicineeeecnneenn, 64
Tabla 27: Conversion de AL en la reaccidn con diferentes concentraciones masicas de ALy
relaciones molares por eXceso de EtOH..........ouiiiiiiii it e e e e e e e e e e eannes 68
Tabla 28: Relacion entre la temperatura y la conversién de AL para [EtOH]/AL=3y5......c.ccu...... 69

Xi



Tabla 29: Parametros de disefio y operacion del reactor del caso optimizado........cccceeeevveeeennnen.. 72
Tabla 30: Parametros de disefio del intercambiador de calor del caso optimizado............ccccuu..e... 74
Tabla 31: Dimensiones del intercambiador de Calor........cuuviiiciiiiicciiiece e 77
Tabla 32: Parametros de disefio de la torre multicomponentes — caso optimizado. .........cccceuuueen. 79
Tabla 33: Pardmetros de disefio de la torre LE — AL: caso optimizado. ......cccceecvvveeeiiieeeciiieee e, 80
Tabla 34: Especificaciones de diseio de las bombas usadas en el caso optimizado. .........ccceeuuueeen. 82
Tabla 35: Hoja de especificaciones de C1 A/B: Reactor del caso optimizado..........ccceeeevveecreeennnens 84
Tabla 36: Hoja de especificaciones de K1: Torre de destilacién multicomponentes del caso

(o] 01413112 o [o TR USSP 85
Tabla 37: Hoja de especificaciones de K2: Torre de destilacién EtOH - agua del caso optimizado.. 86
Tabla 38: Hoja de especificaciones de K3: Torre de destilacién LE — AL del caso optimizado.......... 87
Tabla 39: Hoja de especificaciones de W1: Intercambiador de calor del caso optimizado.............. 88
Tabla 40: Costos de capital en el proceso en délares ameriCanos........cccccuveeeeeveeeeeciveeeecireeeeeeeeenn 93
Tabla 41: Salario minimo en Colombia para el afio 2015.........ccveieeciiieieeiiiee e 94
Tabla 42: Costos unitarios del vapor de calentamiento.........ccccvveeeeeieeeicciieeeeee e 95
Tabla 43: Costo anual total de [0S Servicios €N €l ProCeSO.......cuuiieeciieieeiiiee et e 97
Tabla 44: Costo anUal de [0S FEACTIVOS. .....uuiiiiieiiiecieeeee ettt e e seee s sre e e sraeesateesbeeesaeeenns 97
Tabla 45: Costos anuales totales de manufactura en el proceso........ccceecvveeeeiiveeeeciiee e 99
Tabla 46: Flujo de caja del Caso DaSE. ....ccc.uiee i e 100
Tabla 47: Flujo de caja del caso 0ptimizado.........ceeecuiieeiiiieeeeciee e et e e e e 100

xii



Lista de Figuras

Figura 1: Estructura quimica del AMDBErlySt 15®. .....cccuiiiiieiie e ecee et eree e e srre e saaee e 8
Figura 2: Formacidn de oligdmeros en soluciones acuosas de diferente concentracién de AL. ...... 31
Figura 3: Distribucion molar de oligdmeros en la reacciéon de esterificacion. EtOH/AL=3, T=90°C,
Fraccion masica del catalizador = 2.4% (Pereira C., 2009). ......ccceeeceierieeriee e ecreesteeesvreesvee e 32
Figura 4: Desviacion entre el efecto de la relacién molar inicial de EtOH : AL en la conversidn de AL
a 80°Cy utilizando 2.4% w/w de catalizador con el modelo cinético planteado (linea continua) y los
datos reportados por (Pereira et al., 2008). .......cocuiieiiiieiiie et e 35
Figura 5: Comparacién entre efecto de la temperatura en la conversidn de AL con una relacién
molar de EtOH/AL de 1.8 y utilizando 2.4% w/w de catalizador con el modelo cinético planteado
(linea continua) y los datos reportados por (Pereira et al., 2008). .......ccceeccveerciereecieeciee e e 36
Figura 6: Comparacién entre el efecto de la cantidad de catalizador en la conversiéon de AL con una
relacién molar de EtOH/AL de 1.8 y una temperatura de 80°C con el modelo cinético planteado

(linea continua) y los datos reportados por (Pereira et al., 2008). .......cccccecveercrerercieesiiee e 37
Figura 7: Efecto de la temperatura sobre el tiempo de reaccién y el LHSV del sistema con una
CONVETISION AEI 70% I AL..ccuevieeiieeiieeciee ettt e ee e ee e st e e st e e st e e ebee e snbeeeseeesseeesneeesaseeenses 39
Figura 8: Flujos en la entrada y salida del reactor modelados en Polymath. .......ccccccvvvviniiennnnnen. 42
Figura 9: llustracién del taque de separacion simulado para la validacién del paquete

L =Yg aaTe Yo [T F: '] ol TSRS 44
Figura 10: REACLOr de GIbDS. ..ciiueiiiiiciiie et e e s e e e s b e e e e s b eee e eanes 45
Figura 11: Fracciones molares a la entrada y salida del reactor. .......ccccccvevcveeiinciee v 46
Figura 12: Resultados de la simulacion de la torre multicomponentes.........ccccccvveeeeecieeeeeciieeeeenee, 48
Figura 13: Resultados de la simulacion de 1a torre AL-LE..........cccueeeiiiieiiiiiiiee et 50
Figura 14: Resultados de la simulacion de la torre EtOH-AgUA........cccccueeeeiiiiieeeiieee et 51
Figura 15: Composicién, capacidad calorifica y cambios de temperatura requeridos en los flujos
(o1 [ 1=Y O TV g (o I L=l B £ (<] ¢ - TS RSP UURRUPPPPR 54
Figura 16: Esquema del calentador de la corriente de entrada.........cccceeeeeciieeecciiee e, 55
Figura 17: Esquema del enfriador de l0s fondos de K3..........oeieiiiiicciiiiccee et 56
Figura 18: Esquema del enfriador de los destilados de K2. ......cccueeiiiiiiiiiiiiee e 57
Figura 19: Diagrama simulacién Caso Base en el software Aspen HYSYS. .......ccccovieieciiieccciiee e, 60
Figura 20: Diagrama de entradas Y Salidas........cccueieeiiiieieiiiie e e e 65
Figura 21: Margen de contribucion del proceso en SMM/af0........ccocveveiriieeneneeieenreeeeereereerenes 65
Figura 22: Conversion molar de AL en la reaccion respecto a la concentracidn de la solucién acuosa
[0 L= N PP PP TP PP 69
Figura 23: Efecto de la temperatura sobre la conversion de equilibrio en el reactor para una
solucion del 85% de ALY RETOH/AL = 3 ¥ 5...uiiiiiiiecie ettt ettt e stteste s testeeteeste e s taesraesnaeenreenneens 70
Figura 24: Cinética de la reaccion y tiempo espacial en reactor a diferentes temperaturas (50-
<10 ) O O TP OORUPPRRUUORORUPPRRPPPON 70
Figura 25: Masa requerida de catalizador respecto a la temperatura de reaccion..........cc.ce......... 71

Figura 26: Perfil de temperaturas de las corrientes en el intercambiador de calor del caso
(o] 14114112 o [o TSP 73

xiii



Figura 27:
Figura 28:
Figura 29:
Figura 30:
Figura 31:
Figura 32:
Figura 33:
Figura 34:

Esquema del intercambiador de calor del caso optimizado. .......ccccccvvvveeeieeeccciiiieeeen, 74
Esquema del intercambiador de calor del caso optimizado. .........ccccecuvveivcieeecciiee e, 75
Condiciones de entrada y salida en el intercambiador de calor del caso optimizado..... 78
Resultados simulacidn del reactor - caso optimizado.........cccceevvcieeeiicciee e 78
Resultados de la separacion en la torre multicomponentes — caso optimizado. ............ 80
Resultados de la simulacidn de la torre LE — AL: caso optimizado........cccceevveeereieeeennnen. 81
Resultados de la simulacidn de la torre de separacion EtOH — Agua: caso optimizado. . 82
Diagrama de simulacidn del Caso Optimizado en Aspen HYSYS. ......cccooeeieiieeecciieeeennee, 83

Xiv



1. INTRODUCCION

La creciente necesidad de la industria por utilizar materiales eficientes y de bajo costo como
también las fuertes regulaciones ambientales vigentes, han impulsado el disefio de procesos
en busqueda de productos mas verdes, los cuales se han desarrollado como alternativas
ambientalmente amigables frente a los compuestos derivados de la industria petroguimica.
En los ultimos afios se ha encontrado un importante potencial en los productos sintetizados
por materia prima renovable, tal como la biomasa, entre los cuales se encuentran ésteres
como el lactato de etilo.

El lactato de etilo es considerado un solvente verde, no carcinogénico, no corrosivo y no
toxico aprobado por la FDA para su uso en la industria de alimentos y la EPA como una
alternativa viable frente al uso de solventes tradicionales. El compuesto se sintetiza por
medio de una reaccién de esterificacion de acido lactico con etanol, y se utiliza
principalmente en la industria farmacéutica, de alimentos, y como solvente en diversas
aplicaciones industriales.

En Colombia, el lactato de etilo debe ser importado para su uso en la industria local, puesto
gue no existe una empresa nacional que lo sintetice. Adicionalmente, existe una demanda
local y regional de solventes derivados de la petroquimica como el benceno, tolueno y xileno
superior a las 20.000 toneladas anuales, con el potencial de ser reemplazados por esta
alternativa verde, con base en reportes de tendencias de mercado reportadas en la
literatura.

Este proyecto tiene como propdsito disefiar conceptualmente, simular y optimizar el proceso
productivo del lactato de etilo por esterificacion de acido lactico con etanol. Para el disefio,
se utilizaran modelos matematicos y termodindmicos reportados por trabajos enfocados en
la cinética y el equilibrio propio de la reaccion para sintetizar este éster. Se determinaran los
principales parametros de disefio y operacion del proceso productivo, y se optimizara con el
fin de establecer un proceso competitivo, técnica y competitivamente viable.



1. JUSTIFICACION

El lactato de etilo es un solvente verde no toéxico y amigable con el medio ambiente que
puede reemplazar diversos solventes derivados de la petroquimica en aplicaciones
industriales. Este compuesto no es producido en Colombia en la actualidad. Con el desarrollo
del proyecto se busca diseflar conceptualmente, simular y optimizar el proceso de
produccion del lactato de etilo en Colombia.

1.1 Académica

Con este proyecto se pretende contribuir a la industria dejando como legado la posibilidad
de producir un solvente amigable con el medio ambiente, eficiente y de bajo costo que
sustituye productos quimicos tales como: tolueno, xileno y acetona que generan un impacto
ambiental negativo. Para llevar a cabo esto, se pondran en practica todos los conceptos
aprendidos durante la carrera Ingenieria de procesos, en materias como: transferencia de
masa, transferencia de calor, estadistica y disefio de experimentos, balances de materia y
energia, procesos industriales, termodinamica, termodindamica del equilibrio, disefio de
reactores, disefio en ingenieria de procesos y simulacion de procesos.

1.2 Tecnoldgica

Al simular y optimizar el modelo base de produccién de lactato de etilo, se espera obtener
el disefio conceptual de un proceso productivo competitivo y rentable.

1.3 Econdmica

Se espera disefiar un proceso rentable para la produccion del lactato de etilo a partir de
etanol y acido lactico mediante catdlisis heterogénea, menos costoso que el importado y con
una calidad comparable en términos de pureza.

1.4 Ambiental

El lactato de etilo es un solvente amigable con el medio ambiente proveniente de materias
primas generadas a partir de biomasa, que puede sustituir solventes derivados del petroéleo,
lo cual disminuiria el impacto ambiental de su uso, en la industria de hidrocarburos y
derivados de estos.



2. OBIJETIVOS

2.1 Objetivo General

Disefiar conceptualmente una planta de produccién de lactato de etilo a partir de la
esterificacion de acido lactico con etanol.

2.2 Objetivos Especificos

e Desarrollar el Project Design Specification (PDS), para una planta de produccién de
lactato de etilo teniendo en cuenta la demanda estimada en el pais y posibles
mercados de la zona.

e Simular el proceso de produccion de lactato de etilo teniendo en cuenta la
termodinamica y fenomenologia del proceso basado en datos experimentales
reportados en la literatura abierta para construir el caso base.

e Optimizar la temperatura, composiciones de los reactivos y la masa de catalizador en
la reaccidn catalitica heterogénea del proceso de produccién de lactato de etilo para
maximizar la selectividad del reactor hacia la produccién de lactato de etilo.

e Diseflar el sistema de separacién para la recuperacion de materias primas que no
reaccionaron para recircularlas al reactor.

e Integrar la planta energéticamente para la minimizacion de consumo de servicios y
costos de capital de equipos de intercambio de calor en el proceso.

e Simular el proceso de produccién de lactato de etilo optimizado y compararlo con el
caso base.

e Calcularlosindicadores financieros del proceso de produccidn de lactato de etilo para
los casos base y optimizado para compararlos desde el punto de vista econdmico.



3. MARCO TEORICO

3.1 Lactato de Etilo

El lactato de etilo (LE) es un éster organico sintetizado por una reaccién de esterificacién
entre etanol y acido lactico. Dichas materias primas pueden obtenerse a bajo costo por
fermentacion de biomasa (Pereira & Rodrigues, 2014). LE es considerado un solvente verde,
amigable con el medio ambiente por los reactivos que se utilizan para su sintesis, por ser
100% biodegradable, no téxico, no corrosivo, de facil reciclaje, no tener efectos negativos
sobre la capa de ozono (Clary, Feron, & Van Velthujisen, 1998) y por su alto nivel de solvencia
y miscibilidad con compuestos organicos (Manic, y otros, 2012) (Pereira, Silva, & Rodrigues,
2011).

Recientemente, el LE ha recibido mucha atencion en la industria, debido a que es visto como
un excelente solvente verde y su biodegradabilidad (Kasinathan, Kwak, Uhwang, & Hwang,
2010). Puede facilmente reemplazar solventes halogenados y se puede utilizar en una gama
extensa de aplicaciones industriales. Por ejemplo, en la industria de alimentos para su
preservacion y como aromatizante; tiene aplicacién en la industria farmacéutica y cosmética
(Delgado, Sanz, & Beltran, 2006), en productos para el hogar como envases y plasticos
biodegradables, asi como en chips semiconductores para las computadoras y equipos
electrénicos (Kasinathan et al., 2010), y en la fabricacién de polimeros biodegradables como
sustituto de petroquimicos convencionales de los polimeros (Delgado, Sanz, & Beltran,
2006).

La rigurosidad en la reglamentacién sobre seguridad ocupacional y gestion ambiental se ha
fortalecido en los ultimos afios en Colombia (Rojas, 2009), (Sistema de Informacién
Ambiental de Colombia, 2015). Esto, sumado a la variabilidad de los precios del petrdleo
crudo, son razones convincentes para el disefio e implementacién de productos y procesos
mas verdes. Algunos solventes verdes han sido utilizados o desarrollados como una
alternativa mas ecoldgica a los solventes petroquimicos; el agua el mas popular, el didxido
de carbono supercritico y liquidos idnicos (Sheldon, 2005). Anastas y Warner estipularon
“los doce principios de la quimica verde” (Anastas & Warner, 1998), con una lista de
sugerencias sobre cémo disefiar procesos, y productos ecolégicos y benignos para el
entorno. Las caracteristicas principales del LE cumplen con la mayoria de estos principios,
entre los cuales los mas importantes son:

a) "Utilizar materias primas renovables": El LE se produce a partir de materias primas
renovables que pueden obtenerse por fermentacion de biomasa para producir etanol
y acido lactico.



b) "Sintesis quimica poco peligrosa”: El LE es 100% biodegradable, facil de reciclar, no
corrosivo, no carcinogénico, no téxico, y la FDA (entidad reguladora de alimentos y
medicamentos de Estados Unidos) aprobd su uso en productos alimenticios.

c) “Prevencion” y "Catalisis": El LE se produce usando catalizadores heterogéneos y sin
utilizar un exceso de cualquiera de los reactivos; la eliminacion de catalizadores
homogéneos como acidos minerales evita la presencia de catalizadores corrosivos vy,
como consecuencia, elimina un paso adicional en el proceso productivo para su
neutralizacion.

d) "Disefio para la Eficiencia Energética": El LE se produce mediante el uso de
tecnologias hibridas de reaccion, donde la separacion de los productos tiene lugar en
una sola unidad, eliminando el uso de solventes, reduciendo el costo de capital,
requiriendo menos unidades de separacion y consumiendo menos energia.

3.2 Materias primas para la produccién de lactato de etilo.

3.2.1. Etanol

El etanol (C2Hs0) o alcohol etilico, es un liquido incoloro en condiciones normales, producido
en la industria principalmente por la fermentacion de azulcares. Es un alcohol primario
utilizado como solvente, antiséptico, combustible, y es el principal alcohol encontrado en
bebidas alcohdlicas (National Center for Biotechnology Information, 2011). El etanol es una
importante materia prima en la industria quimica y el mas utilizado en la produccion de
biocombustibles para el transporte. Puede ser producido a partir de cultivos de biomasa,
como los cultivos de azucar, por ejemplo, cafia de azlcar y remolacha azucarera; cultivos de
almiddn, por ejemplo, maiz y yuca, o materias primas celuldsicas (madera, hierbas y residuos
agricolas). La produccion mundial de etanol estd creciendo cada afio de acuerdo con el
Informe de Merchant Investigacion y Consultoria (Merchant Research & Consulting, 2013).
EE.UU. es el lider en el mercado mundial de etanol, con un 59% de participacion en la
produccion, seguido por Brasil con un 24% (Sheldon, 2005). En el 2012 Colombia se
encontraba como décimo productor de etanol derivado de la cafia de azucar en el mundo,
con una capacidad instalada de 1.2 millones de litros diarios (El Espectador, 2014).

3.2.2. Acido Lactico

El 4cido lactico (CsHesO3), 0 acido 2-hidroxipropandico, es un acido carboxilico con un papel
importante en diversos procesos bioldgicos como intermediario en el metabolismo de la
glucosa en la mayoria de los seres vivos, y comUnmente usado en la produccion de energias
renovables (NNFCC, 2010). Puede ser producido por la fermentacion de diferentes
carbohidratos, tal como la glucosa usando el microorganismo Lactobacillus lactis, sacarosa
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usando Lactobacillus dekbreuckii, o lactosa usando Lactobacillus helvecticus (Garcia,
Arrazola, & Durango, 2010) (Benninga, 1990). De acuerdo con un reciente informe de Global
Industry Analysts Inc., se pronostica que el mercado global del dcido lactico podria llegar a
ser de 328.900 toneladas métricas en el afio 2015 (Global Industry Analysts, 2012). Este
crecimiento del mercado es impulsado por un aumento en la demanda de los mercados de
uso final existentes principalmente para la produccion de acido polilactico biodegradable, un
conocido material de bioplastico sostenible y el desarrollo de nuevas aplicaciones del
producto (Wee, Kim, & Ryu, 2006), lo cual ha impulsado la reduccién del precio de este
compuesto.

3.3 Proceso de esterificacion

La esterificacion es un proceso en el cual se sintetiza un éster a partir de la reaccion quimica
de un acido carboxilico y un alcohol (Clark , 2003).

Ecuacion 3-1

R—0OH + R'—COOH & R"—COOR + H,0

La esterificacion de acidos carboxilicos y alcoholes es un ejemplo tipico de una reaccién de
equilibrio que produce agua como subproducto. La conversion es generalmente baja debido
a los limites impuestos por el equilibrio termodinamico (Zeki, Al-Hassani, & Al-Jendeel, 2010).
Para lograr un alto rendimiento del éster, se acostumbra conducir la posicidon del equilibrio
hacia el lado del éster, ya sea usando un gran exceso de uno de los reactivos (por lo general
el alcohol) o usando destilacion reactiva para lograr la eliminacion del producto (Benedict,
Parulekar, & Tsai, 2003).

Con esto en mente, la esterificacién del acido lactico y etanol se estudia en reactores con o
sin un catalizador sélido. Las expresiones de velocidad para la esterificacion homogénea y
heterogénea se obtienen a partir de los datos experimentales utilizando ecuaciones
diferenciales y métodos integrales (Benedict, Parulekar, & Tsai, 2003).

Para el proceso de produccion de LE se utilizara Amberlyst 15®, el catalizador heterogéneo
en forma de resina de intercambio iénico.

Catalisis es un fendmeno por el cual una reaccion quimica es acelerada por una adicién en
pequefias cantidades de una sustancia ajena a esta llamado catalizador. Un catalizador
adecuado puede mejorar la velocidad de una reaccién termodindmicamente viable, sin
embargo la estequiometria y el equilibrio termodindmico se mantienen invariables. La
mayoria de los catalizadores son sélidos o liquidos, aunque también se pueden encontrar en
forma gaseosa (Deutschmann et al., 2009). Una implicacién muy importante de la catalisis
heterogénea es que la velocidad de reaccién a la que transcurre el proceso puede incluir el
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efecto de la velocidad de los fendmenos de transferencia de masa interfacial sobre la
velocidad de la reaccién propiamente dicha. Aproximadamente, un 80% de los procesos
cataliticos comerciales se basan en la catalisis heterogénea (Izquierdo, & Torres, 2004).

3.2.3. Reactor batch

Un reactor batch es usado para probar procesos que no han sido totalmente desarrollados,
para la manufactura de productos costosos y para procesos que son dificiles de convertir a
operaciones continuas. El reactor puede ser cargado a través de las aberturas ubicadas en la
parte superior del reactor. Este tipo de reactor tiene la ventaja de alcanzar altas conversiones
dejando los reactivos dentro del reactor por varios periodos de tiempo, pero también tienen
la desventaja de tener altos costos de operacion por lote, la variabilidad del producto de lote
en lote, y la dificultad de la produccién a gran escala (Fogler H. S., 2006).

3.2.4. Reactor de flujo tapon (PFR)

El reactor de flujo tapén también es conocido como reactor tubular o PFR, siglas en inglés
plug flow reactor. En el reactor tubular, los reactivos se consumen continuamente a medida
gue avanzan en la longitud del reactor. Al modelarlo se asume que la concentracién varia
continuamente en la direccién axial a través del reactor. Consecuentemente, la velocidad de
reaccion también variara axialmente, puesto que es una funcién de la concentracién excepto
para reacciones de orden cero (Fogler H. S., 2006).

El uso de ese tipo de reactores presenta varias ventajas adicionales, como la simplicidad para
aportar o retirar el calor necesario para la reaccién cuando se configura como un
intercambiador de tubos y coraza, en donde el catalizador es ubicado dentro de los tubos, el
medio reactivo fluye por los tubos, y el fluido de calentamiento o enfriamiento por la coraza
(Couper, Penney, & Fair, 1988).

Los reactores tubulares pueden ser disefiados para resistir condiciones extremas (hasta 3000
bar y 900°C), ya que su geometria cilindrica compensa esfuerzos y permite disefios que con
pequefios espesores de pared alcanzan grandes resistencias mecdanicas, por lo que, para
condiciones de trabajo a altas presiones y temperaturas, suele ser mas econémico trabajar
con reactores tubulares que con reactores de tanque agitado (Marquez, 2006).

Segln las condiciones especificas que requiera la reaccién concreta con la que se pretende
trabajar, el PFR adaptara multiples variaciones. Cuando se requiere un catalizador sélido en
la reaccion el reactor tubular debe ser de lecho fijo. Esta serd la configuracion de reactor que
se utilizara para esta investigacion.



3.4 Catalizador: Resina de intercambio idnico — Amberlyst 15€.

Las resinas de intercambio idnico son polimeros solidos que tienen unidos covalentemente
grupos ionizables acidos o basicos (Primo Yufera, 2006).

Estas resinas tiene un grado de polimerizacién adecuado para que sus granulos se hinchen
con agua o con soluciones salinas y sus grupos acidos o basicos se ionicen formando una
matriz solida cargada y sus iones difusibles en el medio pero retenidos por la carga de la
matriz y, no sélo en la superficie del granulo, sino también en el interior del gel (Primo Yufera,
2006).

Figura 1: Estructura quimica del Amberlyst 15°.

— (CHCH2)a

SOsH

Antes de 1950, se habian publicado solo algunos articulos detallando la aplicacion de las
resinas de intercambio iénico, pero solo desde la Ultima década del siglo XX su campo de
aplicacion se ha extendido enormemente. Como en todos los campos que se encuentran en
rapida expansion, también en este los fabricantes se esfuerzan en mejorar sus productos, y
frecuentemente introducen en el mercado nuevas resinas que desplazan las antiguas (Brown
& Salle, 1997).

Una de las resinas idnicas con mayor uso a nivel industrial es Amberlyst 15®. En la Ultima
década la quimica de la resina ha experimentado un rapido desarrollo. Este creciente interés
por esta resina de intercambio idnico se debe principalmente a sus propiedades altamente
selectivas, combinadas con su caracter benigno para el medio ambiente y su disponibilidad
comercial. Amberlyst 15® es ahora usado comunmente en sintesis orgdnicas como
catalizador acido heterogéneo reutilizable para varias transformaciones selectivas de
moléculas simples y complejas (Pal, Sarkar, & Khasnobis, 2012).



4. ANTECEDENTES

El LE tiene diversas aplicaciones en la industria, debido a sus propiedades como solvente y
reactivo de sintesis. Sus propiedades hacen que sea un remplazo viable para diferentes
solventes derivados de la industria petrogquimica, tales como el benceno, el tolueno, el xileno,
la acetona (Pereira & Rodrigues, 2014), MEK “metil-etil-cetona”, MIBK “metil-isobutil-
cetona” (Nikles et al., 2001), y NMP “N-metil-2-pirrolidona” (Reisch, 2008), los cuales son
considerados toxicos y peligrosos por sus efectos en el organismo, tales como toxicidad
sistémica, efectos narcéticos, dermatosis y afeccion a diferentes tejidos y érganos (Rubiano,
Marciales, & Duarte, 2002). Entre sus usos como solvente, se ha utilizado como solvente de
pinturas, como agente limpiador de grasas, aceites y adhesivos en la industria plastica y en
la industria de superficies metdlicas. También se utiliza como un agente saborizante en la
industria de alimentos, como un solvente o excipiente en la industria farmacéutica (Muse &
Colvin, 2005), y para la remocién de metales de lodos agroindustriales (Li et al., 2010). Otros
usos, incluyen el uso de este compuesto para la extraccion de compuestos especificos de
alto valor de fuentes vegetales, para los cuales, tradicionalmente, se utilizan solventes como
el éter de petrdleo, la bencina de petrdleo, el acetato de etilo, la acetona, el cloroformoy
los solventes mencionados anteriormente. Algunos de los compuestos que pueden ser
extraidos por el LE son, la cafeina, vainillina, dcido vanilico, dcido caféico, acido ferdlico, timol
(Manic et al., 2012), carotenoides (Ishida & Chapman, 2009) y tocoferoles (Vicente et al.,,
2011).

Debido a las propiedades de este compuesto, en los Ultimos afios se ha estudiado el potencial
gue tiene el LE como solvente verde. El precio del petrdleo, el cual es la base de la industria
petroquimica de la cual se obtienen los solventes tradicionales, ha sufrido cambios
significativos en los ultimos aflos (World Bank Group, 2014). En el 2010, la produccion de
benceno fue cercana a las 40 millones de toneladas, la de tolueno 18 millones y la de xilenos
43 millones a nivel mundial (Verband Der Chemischen Industrie, 2012).

Tabla 1: Importaciones y produccion de diferentes solventes de la actividad petroquimica en Colombia en el 2002, en
toneladas (Rubiano, Marciales, & Duarte, 2002).

Solvente  Importacién Produccidn

Benceno 4000 4300
Tolueno 3000 5700
Xilenos 7200 7500



Como se evidencia en la Tabla 1, la gran demanda de solventes en Colombia representa una
oportunidad viable para comercializar LE como solvente verde, aprovechando la facilidad
para la obtencion de las materias primas para su sintesis.

En vista del potencial que tiene el LE como solvente verde y sus diferentes aplicaciones,
diversos procesos de sintesis de LE se han estudiado en los ultimos afios. Las reacciones de
esterificacion se caracterizan por darse en un medio 4acido, y en el caso de la produccién de
LE, el acido lactico tiene como funcion ser tanto un reactivo como un catalizador. Sin
embargo, esta auto-catalisis conlleva a una cinética lenta de la reaccion, y se deben utilizar
otros catalizadores acidos para que la reaccidn tenga una conversion alta. La cinética de la
reaccion entre acido lactico y etanol para formar LE ha sido estudiada desde 1957 (Troupe &
Dimilla, 1957). Para ese entonces, se utilizd acido sulfurico como catalizador, y se determiné
que la velocidad de la reaccion aumentaba considerablemente con un aumento en la
temperatura y con la concentracion del catalizador. Sin embargo, fue el origen de diversos
problemas en la reaccién por la degradacién del acido lactico con altas concentraciones de
acido sulfurico, por la miscibilidad del catalizador en el medio reaccionante, lo cual conlleva
a problemas para la separacion de los reactivos y el producto, y por la naturaleza corrosiva
del 4cido sulfurico (Troupe & Dimilla, 1957). Posteriormente, otros experimentos se llevaron
a cabo con catalizadores heterogéneos, tales como heteropolidcidos, yodo, MCM-41,
Smopex-101, zeolitas y arcillas tratadas en medio acido, los cuales adquirieron importancia
en la industria por evitar problemas como la corrosidn, su separacidén posterior del medio
reactivoy por ser mas amigables con el medio ambiente (Pereira, Pinho, Silva, & Rodrigues,
2008).

Diversos autores (Delgado et al., 2010) recomiendan el uso de acido lactico diluido (inferior
a 20% w/w) con el fin de evitar reacciones secundarias por oligdmeros formados
naturalmente en soluciones de alta concentracion de acido lactico, como lo describen Vu D,
et al, (Vu D., et al, 2005). En el 2006, Asthana et al. estudiaron el efecto que tiene la
concentracién del acido lactico sobre la produccién de LE y oligédmeros de este (Asthana et
al., 2006). Sus experimentos, llevados a cabo con reacciones a 80°C, mostraron que una
concentracion de 20% w/w de acido lactico no tenia incidencia en la formacion de oligémeros
en la reaccién. Ademas, los autores evaluaron el efecto que tenia la relacién de la
composicion molar entre el etanol y el 4cido lactico como reactivos, con lo cual evidenciaron
gue aungue la velocidad de reaccion aumentaba con la concentracion de etanol, el cambio
era insignificante con relaciones molares por encima de 3:1.

El potencial que presenta el LE como solvente verde y reactivo de sintesis ha llevado a que
se investiguen diferentes alternativas de sintesis de éste, buscando reducir costos, optimizar
los procesos y la implementacion del compuesto como una alternativa valida para la
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industria. En 2010, se sintetizd LE a partir de una solucién acuosa de lactato de amonio, como
alternativa a las reacciones clasicas de acido lactico y etanol, buscando reducir los costos del
acido lactico, el reactivo de mayor costo en la reaccién. Se desarrollé un proceso hibrido en
donde se expuso el lactato de amonio a altas temperaturas con tributilfosfato, con lo cual se
descompuso en acido lactico y amoniaco; a continuacion, se afiadié etanol a la mezcla a una
temperatura inferior a 110°C en un reactor continuamente agitado. Con un tiempo de
exposicion de 10 horas, se logrd una conversion de hasta el 78% del lactato de amonio, con
una selectividad del 95% para la formacién de LE (Kasinathan et al., 2010).

En 2013, se hicieron experimentos para determinar la viabilidad técnica de obtencién de LE
a partir de un proceso hibrido de fermentacion-actividad enzimatica a partir de desechos de
alimentos lacteos, que siendo desechados implicarian una demanda bioldgica de oxigeno
(DBO) de hasta 50 g/L, y una demanda quimica de oxigeno de hasta 80 g/L. Se utilizd suero
de queso en cultivos de Kluyveromyces marxianus y Lactobacillus bulgaricus para producir
etanol y acido lactico, los cudles se transfirieron a una fase organica por extraccion liquido-
liquido y por medio de una esterificacién catalizada por lipasas se formod LE. El proceso logro
una conversion maxima del 33% de los reactivos, convirtiéndolo en una alternativa valida
para la produccién de este compuesto, dada la minima demanda energética que requiere y
la mitigacion del impacto ambiental por el aprovechamiento de desechos (Koutinas,
Menelaou, & Nicolaou, 2014).

En 2014, se evalud la conversion de dihidroxiacetona, un reactivo de bajo costo derivado del
glicerol, en una solucién de etanol para formar LE, utilizando diversos éxidos anféteros, como
catalizadores a temperaturas entre los 100-160°C. La reaccion se dio en un reactor de lecho
fijo con un tiempo de exposicidn de los reactivos y los catalizadores entre 0.25-0.5 horas. Los
experimentos permitieron observar una selectividad entre el 80-90% y una conversion
superior al 98% de la dihidroxiacetona con el anfétero ZrO,-TiO», y del 89% con el anfétero
Zr0Oz-Al,03, mientras las reacciones con el uso de otros anféteros formaron acetales y
hemiacetales de piruvatos (Mylin et al., 2014).

Otro tipo de proceso de sintesis estudiado fue el uso de destilacion reactiva, en la cual, la
reaccion se integra con el proceso de separacién dentro de una torre de destilacion (Tanaka
Ketal, 2002) (Gao et al., 2007). Para este método, se logré una conversion superior al 95%
de acido lactico concentrado (88% w/w) a LE con un exceso de etanol del 40%, y se identifico
gue el etanol en exceso aumentaba a medida que se utilizaba acido lactico de menor
concentracion (Asthana et al., 2005).

De acuerdo a la revision bibliografica, en los Ultimos afios ha habido un nimero considerable
de estudios en busca de mejorar los procesos productivos de diferentes solventes verdes, en
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este caso, el LE. Los datos obtenidos en estos trabajos servirdn como punto de partida para
determinar condiciones especificas del proceso, validar el paquete termodinamico, disefiar
conceptualmente la planta de produccién, simular y optimizar el proceso de produccién en
continuo y evaluar su viabilidad técnica y financiera en Colombia.
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5. METODOLOGIA

Para el desarrollo del proyecto se llevé a cabo una serie de actividades con el fin de cumplir
con todos los objetivos planteados al inicio de este.

5.1 Elaboracion del Disefio Conceptual

Se realizd un Project Design Specification “PDS” estableciendo los parametros de disefio
preliminar de mayor importancia y se determind la pre-factibilidad econdmica del proyecto.
En este se incluyd una descripcién del LE y sus materias primas, diagramas de bloques y de
flujo del proceso de la produccidn con base en las pautas propuestas por la norma ISO 10628,
teniendo en cuenta los principales servicios industriales involucrados en el proceso. Se
determind también la ubicacién geografica de la planta y se evaluaron las caracteristicas
socio-econdmicas del emplazamiento de la planta. Se tomaron reportes de la literatura y de
importaciones de los solventes tradicionales derivados de la industria petroquimica, con
potencial de ser remplazados por LE, con el fin de establecer y cuantificar el mercado meta
a partir de la segmentacion del mercado determinado.

Se calculd el margen de contribucion del proceso teniendo en cuenta los costos de las
materias primas, los servicios industriales, mano de obra, el precio de venta del producto y
demas costos asociados a la produccion (Speight, 2002). Adicionalmente se consideraron las
normativas ambientales aplicables, y sus impactos sobre el proceso.

También se realizd el disefio conceptual de la planta en el que se determinaron los
parametros de disefios de los equipos de reaccién y de separacion a usar en el proceso,
adicionalmente se establecio la capacidad de produccién y las horas de operacion.

5.2 Simulacién de la planta de produccion

A partir de las condiciones de operacién determinadas en el PDS y el disefio conceptual en
el paso anterior, se procedié con la simulacion de la planta de produccién en Aspen HYSYS.
La fenomenologia del proceso y las condiciones de reaccion son analizadas con base en los
reportes de datos experimentales en la literatura, y se compararan las condiciones de
reaccion obtenidas en el presente trabajo. El paquete termodindmico utilizado por el
software de simulacién es validado contra datos experimentales reportados en la literatura.
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5.3 Optimizacién de la planta de producciéon

Teniendo en cuenta los resultados de la simulacion del caso base y sus costos, se optimizaron
las condiciones de operacién del reactor para evitar la formacion de oligémeros y mantener
una conversion aceptable de un solo paso. Ademas se optimizé la planta para disminuir el

consumo de energia lograndose eliminar algunos equipos y se optimizaron las condiciones
de mezcla de recirculacion.
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6. ESPECIFICACIONES DE DISENO (PDS)

En esta seccién se expondran las especificaciones del proyecto, sus necesidades vy
limitaciones del disefio de la planta de produccién de lactato de etilo por esterificacién de
acido lactico con etanol. Entre ellos incluye la ubicacién de la planta, la capacidad de
produccion, la disponibilidad de materias primas, la tecnologia a usar, las consideraciones de
seguridad y medio ambiente a tener en cuenta y finalmente el analisis econdmico de la
planta.

6.1 Materias Primas

6.1.1 Acido Lactico (AL)

El mercado del AL estd en crecimiento y a la espera de una demanda en aumento. Aunque
el mercado de AL en alimentos y bebidas se estd expandiendo, se espera que otras
aplicaciones industriales crezcan rapidamente, por ejemplo que la demanda de polimeros y
solventes ambientalmente amigables a partir de AL se incremente sustancialmente en los
préximos afios (Jarvis , 2001).

La producciéon mundial de AL es de 100.000 toneladas por afio, con un crecimiento en la
demanda del 8.6% anual, debido al potencial que tiene este mondmero de producir acido
polilactico, un polimero biodegradable con aplicaciones industriales y médicas. Para la
produccion biotecnoldgica de AL se han utilizado diferentes sustratos puros, tales como
glucosa, lactosa, almiddn y celulosa, sin embargo estos sustratos son econdmicamente
desfavorables, no sdlo porque los sustratos puros son costosos y requieren la adicién de
fuentes nitrogenadas complejas para producir AL en un tiempo razonable, sino también
porque requieren de un pretratamiento de los polisacaridos naturales para su posible
fermentacion (Serna Cock & Rodriguez de Stouvenel, 2007).

El AL se comercializa en soluciones acuosas en diferentes concentraciones en el mercado.
Una concentracion de 85% w/w fue la mas utilizada por los autores citados en el presente
trabajo y serd utilizada para los calculos de esta investigacion.

En Colombia actualmente no existe ninguna compafiia encargada de la produccion de AL; sin
embargo, es comercializado por varias empresas nacionalmente. Para este proyecto se
determind que la compra del AL se hara a la compafiia distribuidora UNIRED Quimicos S.A.S,
distribuidores de Galactic en Brasil y productores de AL. (Unired Quimicos S.A.S, 2015).
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6.1.2 Etanol (EtOH)

La produccién de EtOH en Colombia ha sido impulsada por los grandes ingenios azucareros
localizados en el suroccidente del pais. Estas compafiias usan parte de su produccién de cafia
de azucar para producir el alcohol que luego es vendido a las empresas mayoristas de
combustibles. Por lo tanto, la distribucion de EtOH en Colombia se da en sentido sur-norte
(ProExport Colombia, 2012).

En Colombia, la produccion anual de EtOH ha ido en aumento en los ultimos afios. Para el
afio 2020, se prevé una produccién de hasta 1230 millones de litros (Portafolio.co, 2011),
triplicando los prondsticos para el afio 2015.

En la Tabla 2 se muestra la produccién mundial de EtOH de los mayores productores a nivel
mundial hasta el afio 2011, en el cual Colombia se muestra como un productor
representativo en el mercado mundial.

Tabla 2: Producciéon mundial de etanol en los mayores productores a nivel mundial en millones de litros.

2011 2010 2009 2008

Estados Unidos 52617 50085 41405 34958
Brasil 21097 26201 24900 24500
Unién Europea 4540 4455 3935 2777
China 2100 2050 2050 1900
Canada 1750 1350 1100 900
Colombia 337 291 327 241
Australia 330 250 215 100

Las condiciones climaticas y topograficas del Valle del Cauca hacen de la cafia un insumo
ideal para producir EtOH. Sin embargo, en los Ultimos afios se ha empezado a explorar la
posibilidad de usar otros cultivos como la yuca y la remolacha (ProExport Colombia, 2012).

Ubicada en el municipio de Candelaria, Valle, a 30 kildmetros de Santiago de Cali, se
encuentra la empresa Ingenio Mayagliez, la cual cuenta con una capacidad de 250 mil litros
de alcohol diarios que garantizan la eficiencia y confiabilidad de sus operaciones (Ingenio
Mayagtez, 2013) lo cual lo hace un excelente candidato como proveedor de nuestra planta.

6.1.3  Amberlyst 15®

Amberlyst 15® es una resina de intercambio idnico fuertemente acida en forma de granulo
esferoide, desarrollada particularmente para catdlisis acida heterogénea en una amplia
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variedad de reacciones organicas. También es Util en sistemas de intercambio idnico no-
acuosos para la remocién de impurezas catidnicas (Rohm & Haas, 2005).

Las Tablas 3 y 4 hacen referencia a las caracteristicas y condiciones de operacidn a las cuales
debe trabajar la resina Amberlyst 15®, estas se tuvieron en cuenta para el disefio del reactor.

Tabla 3: Propiedades fisicoquimicas del catalizador Amberlyst-15.

Caracteristica Descripcion

Forma fisica Cuentas opacas
Forma idnica de transporte Hidrégeno
Concentracion de sitios activos >1.7 eq/L
Contenido de agua <1.6% (en forma de H*)
Peso de transporte 610 g/L (38 Ib/ft3)

<0.300 mm : 0.5 % max.
<0.425 mm : 2 % max.

Contenidos de finos

Nitrégeno BET

Area superficial 53 m%/g
Didmetro de poro promedio 300 A
Volumen total de poro 0.40 cc/g
Expansion Seco a fenol : 38 %

Tabla 4: Condiciones de operacion de los procesos con el catalizador Amberlyst 15.

Temperatura maxima de operacién 120 °C (250 °F) en medios no acuosos

Profundidad maxima del lecho 600 mm (24 in)
Razdn de flujo de operacién 1a 5BV */h (LHSV)
Limite de caida de presion 1 bar (15 psig) a lo largo del lecho

* 1 BV =1 m3 de solucién por m3 de resina

La estructura de poros macrorreticulares del Amberlyst 15® permite acceso inmediato a
reactivos liquidos o gaseosos a los sitios de iones localizados en todo el granulo esferoide,
asi asegurando un desempefio exitoso incluso en medios organicos que no expanden el
material. Se aplica principalmente en alquilaciones, esterificaciones, eterificaciones e
hidrolisis por condensacion (Rohm & Haas, 2005).

En la Tabla 5 se muestran ejemplos de reacciones en las cuales es aplicado el catalizador
Amberlyst 15® en diversos procesos de la sintesis organica (Pal, Sarkar, & Khasnobis, 2012)
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Tabla 5: Aplicacion de Amberlyst-15 en reacciones orgdanicas.

Reaccidn Ejemplo

|
Ph OH

Alquilacién de Friedel- OH /J\Ph

=
OH o OH
-~ _—»
Craft ‘O Amberlyst-15, DCE Amberlyst-15, DCE OO

reflux, 1h, 76% reflux, 1 h, 79%
25 26
Esterificacion 2 Amberlyst-15, 1t, 9 h 0
HyC— CH,COH 4 CH,0H > HiC— CH,CO,CH;
90%
1 2
0o o

[¢] (6]
L

Formacion de Biodiesel é)\OCHﬁHJ O TR i o &])Lo/\/\
3

90%
4

Amberlyst-15,EtOAc o 0O

o 0 i
1 rt, 10-45 min
R MORZ + N-X > RIMORZ
4 85-95%
e}
33 34
X=Br, Cl, 1

Halogenacion
X

Es importante recalcar que el catalizador debe ser regenerado para continuar con una
eficiencia catalitica dptima. Una ventaja adicional del Amberlyst 15® es que puede ser
utilizado multiples veces en un proceso, y es facilmente regenerable (Pal, Sarkar, &
Khasnobis, 2012). No se encontraron reportes en la literatura que reportaran
especificamente la frecuencia de regeneraciéon del Amberlyst 15 en el proceso de sintesis del
lactato de etilo. Se tomd como frecuencia de regeneracion un lavado acido semanal con
acido sulfdrico con base en los experimentos reportados “Proceso continuo para la
produccion de alcoholes secundarios y ésteres de acidos carboxilicos” (Knopf, et al., 1990).
El catalizador debera ser reemplazado con una periodicidad entre 3 y 5 afios, segun
reportado por Dow Chemical Barranquilla.

La regeneracion de este catalizador consiste en un lavado del material con un flujo de acido
clorhidrico (4-10% w/w) o acido sulfurico (1-5% w/w) por 30 minutos con un flujo de 4 BV/h
(donde BV = m3 de solucién por m? de catalizador) (Rohm & Haas, 2006).
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6.2 Ubicacién geografica

Teniendo en cuenta los altos costos que representa el transporte terrestre en Colombia, se
considera necesario que la planta de produccién se encuentre cercana a un puerto, debido
aqueel AL, y el Amberlyst 15® deben ser importados, y a los ingenios azucareros productores
de etanol. Por estas razones se selecciona el municipio de Buenaventura en el Valle del Cauca
en Colombia para ubicar la planta.

6.2.1 Perspectiva general del municipio de Buenaventura

Buenaventura oficialmente Distrito Especial Industrial Portuario Biodiverso y Ecoturistico es
una ciudad de Colombia que se encuentra en el Valle del Cauca. Comprende una extension
de aproximadamente 6788 km?, siendo el municipio mas grande del departamento, con
aproximadamente 328,794 habitantes (Pérez, 2007).

Es un drea rica en biodiversidad y recursos hidricos que se divide en una zona insular y en
una zona continental: en la primera se concentran la mayoria de actividades econémicas del
municipio, mientras que la segunda es mayoritariamente residencial. Cuenta con las bahias
de Malaga y de Buenaventura donde esta localizada la ciudad. Dado que la mayoria de su
area se encuentra a 7 msnm, su clima promedio es calido (alrededor de 28°C). Sus niveles de
humedad y precipitaciones son altos, no solo en comparacion con el resto de Colombia, sino
incluso con el resto de la costa pacifica colombiana (Pérez, 2007).

Sus actividades productivas comprenden la agricultura, los servicios, el comercio, el turismo
y la pesca. Sin embargo, el puerto se destaca como el elemento que mas ha influido en el
municipio de forma positiva a lo largo de su historia, principalmente porque ha representado
una fuente de empleo significativa. Este cuenta con doce muelles y mueve alrededor de la
mitad de la carga total del pais, principalmente con exportaciones (Pérez, 2007). En este
puerto confluyen el 100% de las exportaciones de azucar, 80% de las de café y el 100% de
las de melaza (Ministerio de Trabajo, 2011).

6.2.2  Ubicacion geogréfica de la ciudad

El puerto de Buenaventura estd localizado en la Costa Pacifica al sur-occidente de la
Republica de Colombia, al norte de la Isla de Cascajal, en Latitud 03° 53" 35” Norte y Longitud
77° 04’ 45” Qeste (Centro de Investigaciones Oceanograficas y Hidrograficas, 2012).
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6.2.3 Limites del municipio

Buenaventura es un municipio ubicado en el departamento del Valle del Cauca. Al igual que
el resto de la costa pacifica colombiana, se encuentra separado del interior del pais por la
cordillera occidental. Limita por el norte con el Chocd, por el oriente con Calima, Dagua, Cali
y Jamundi, por el sur con el Cauca y por el occidente con el océano pacifico (Pérez, 2007).

6.2.4 Vias de comunicacion

Buenaventura cuenta con aeropuerto para vuelos domésticos que permite conectar con las
ciudades mas importantes del pais.

Para llegar a Buenaventura por tierra, se pueden tomar dos carreteras principalmente. Una
de ellas es la Simén Bolivar que la conecta con la ciudad de Cali, a dos horas
aproximadamente, y la otra es la llamada “Alejandro Cabal Pombo”, que permite empalmar
con Buga a la izquierda, o con Cali en el trayecto hacia la derecha (Colombia Libre, 2012).

6.2.5 Actividad Economica

Si bien la actividad productiva que mayores recursos econdmicos le generan a Buenaventura
es la portuaria, no es el Unico sustento para la mayoria de sus habitantes. La economia
municipal genera recursos a través de las actividades agropecuarias (2.14%), servicios (8.4%),
comercio (52.3%), industria (5.95%) y turismo (16.93%) (Alcaldia de Buenaventura, 2015).

6.2.6 Demografia

Segln las proyecciones del censo hecho por el DANE 2005 su poblacién estimada a 2009 fue
de 355,736 habitantes, de los cuales 90.1% (320.541h) viven en la zona urbana y el 9.9%
(35,195 habitantes) en la zona rural (Alcaldia de Buenaventura, 2015).

El 82.5% de su poblacion esta conformado por poblacion afrodescendientes, 5% por
poblacion indigenay 12.5% por poblacién mestiza (Ministerio de Trabajo, 2011).

6.3 Mercado potencial y capacidad de produccién

Las propiedades fisicoquimicas del LE permiten que sea una propuesta ambientalmente
amigable en diversas aplicaciones industriales como solvente verde y alternativa frente a
diversos solventes tradicionales derivados de la petroquimica. Con el fin de determinar un

20



mercado potencial para el uso de este solvente verde, se toman datos sobre la capacidad de
produccion y la demanda de solventes representativos que pueden ser parcialmente
sustituidos por el LE en el pais.

6.3.1 Demanda en Colombia

En Colombia, la demanda de solventes como el tolueno, benceno vy xileno, sobrepasa la
capacidad de produccion instalada en el pais. En el afio 2002, se producian 4300 toneladas
de benceno, 5700 de tolueno y 7500 de xilenos anualmente, y se debia importar alrededor
de 4000 toneladas de benceno, 3000 de tolueno y 7200 de xilenos en el mismo periodo de
tiempo (Rubiano, Marciales, & Duarte, 2002). Adicionalmente, la fuerte presiéon por la
reglamentacidn ambiental y diversos estudios sobre los efectos nocivos en la salud por la
exposicion ocupacional a los solventes derivados de la industria petroquimica (Markowitz, et
al., 1993), inciden en que la demanda por solventes verdes tienda a aumentar en los
proximos anos (Freedonia Group, 2014). En Colombia, un ejemplo de la reglamentacion
ambiental puede evidenciarse en el Articulo 33 del Decreto 948 de 1995, en el cual se
prohiben las emisiones peligrosas para la salud humana, incluyendo compuestos organicos
volatiles. Adicionalmente, el Articulo 49 del Decreto 2041 de 2014 consagra la obligatoriedad
de licencias ambientales para el desarrollo de cualquier actividad industrial.

6.3.2 Prondsticos

De acuerdo con un estudio realizado por (Transparency Market Research, 2014), se
pronostica un crecimiento del 8.3% anual en el mercado de productos de quimica verde y
energia renovable entre el 2013 y 2019.

La demanda de solventes verdes en el mundo fue de aproximadamente 2.5 millones de
toneladas en el afio 2013, y se espera que llegue a las 3.6 millones de toneladas para 2020,
de los cuales, un tercio de esta demanda se concentrara en los Estados Unidos. Adicional a
esto, aproximadamente el 10% de esta cifra corresponde a ésteres (356 mil toneladas)
(Grand View Research, 2014). Se tiene previsto que para el afio 2018 la demanda de
solventes en Estados Unidos sea de unas 5 millones de toneladas (Freedonia Group, 2014).

Ecuacion 6-1

) 356 mil
Demanda de ésteres = ——ton =~ 0.07
5 millones

Segln estas cifras, la demanda de ésteres serd equivalente al 7% de la demanda total de
solventes en el mercado.
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6.3.3 Mercado de Exportacion

Se tiene contemplada la posibilidad de que el LE sea un producto exportable a paises vecinos

(Venezuela, Ecuador y Panama). Para calcular el mercado meta de estos paises, se tomo el

volumen de importaciones en el 2014 de productos quimicos organicos de los 4 paises desde

China y Estados Unidos (Naciones Unidas, 2014).

En la Tabla 6 se muestra el volumen de importaciones en toneladas anuales de productos

quimicos organicos hacia Colombia, Venezuela, Ecuador y Panamad. Esta informacion se

obtuvo con el fin de determinar la representatividad porcentual del mercado meta en cada

uno de los paises hacia los cuales se exportaria el LE, y asi calcular la capacidad de produccion

para suplir la demanda nacional y de exportacién. Con base en los resultados, se determina

que el 55.2% del LE producido serd comercializado en el pais, y el 44.8% restante sera

exportado a los paises vecinos.

Tabla 6: Volumen de importaciones de productos quimicos organicos y representatividad en el mercado.

Colombia Venezuela Ecuador Panama Total
Toneladas importadas 3,000,000 1,900,000 494,000 38,000 5,432,000
Representatividad 55.2% 35.0% 9.1% 0.7% 100%

6.3.4 Capacidad de produccion

Con base en estos resultados, se disefiara la planta de produccién de lactato de etilo para

atender el 7% de la demanda de benceno, tolueno y xilenos de aquel afio, lo cual

corresponde a la demanda total de solventes en el mercado.

Ecuacion 6-1

ton

Demanda al 2002 = 24655—
ano

Se supuso un crecimiento de la demanda del 4.5% anual entre el afio 2002 y el 2014 para el

calculo de la demanda de los solventes reportados en la actualidad.
Ecuacion 6-2

Demanda Colombia al 2014 = Demanda al 2002 * (1 + 4.5%)*?

ton
Demanda Colombia 2014 = 41812E
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Adicionalmente, basados en los reportes de las Naciones Unidas, se supuso que el 55% de la
demanda de estos solventes corresponderia a demanda nacional (Naciones Unidas, 2014).
Otro 45% debera ser considerado como producto en potencial de ser exportado, tal y como
se evidencia en la Tabla 6.

Ecuacion 6-3

Demanda Colombia 2014 * 45%
55%

Demanda Total 2014 = ( ) + Demanda Colombia 2014

ton
Demanda Total 2014 = 76020 —
ano

El crecimiento esperado de la demanda del 8.3% anual de los solventes hasta el afio 2020,
implica que la capacidad de produccidn debera ser ajustada a las proyecciones para ese afo,
para poder suplir la demanda esperada.

Ecuacion 6-4

Demanda al 2020 = Demanda Total 2014 * (1 + 8.3%)° (8)

ton

Demanda al 2020 = 122659 —
ano

El 7% de la demanda de solventes en el 2020 sera considerado como la capacidad esperada
de la planta de produccion de lactato de etilo.

Ecuacién 6-5

Demanda Lactato de Etilo al 2020 = Demanda al 2020 * 7%

ton

Demanda Lactato de Etilo al 2020 =~ 9000 —

6.4 Seguridad y medio ambiente

Las condiciones de seguridad y medio ambiente que se deben tener en cuenta para el disefio
de la planta de produccion de LE no son muy extensas puesto que las materias primas y el
producto no representan un riesgo extremo. Sin embargo, para el buen uso de los
compuestos es necesario considerar el decreto 1609 de 2002 reglamente el manejo vy
transporte terrestre de mercancias peligrosas y la Norma Técnica Colombiana NTC 47, la cual
establece la clasificacion, los requisitos y los métodos de ensayo que debe cumplir el EtOH
para su correcto uso industrial, el cual es empleado con fines diferentes en la elaboracion de
productos utilizados por ingestion. Adicionalmente, se deben tener en cuenta todas las
recomendaciones especificadas en las fichas de seguridad de cada uno de los componentes
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en el proceso productivo y el analisis toxicolégico de las corrientes de subproductos de la
planta.
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7. DISENO CONCEPTUAL Y SIMULACION

En esta seccidn se expondran las consideraciones que se tuvieron para llevar a cabo el disefio
conceptual de la planta de produccién de LE. Se encuentran las consideraciones para la
reaccion quimica, separacién de componentes, equipos de intercambio de calor y
condiciones de operacion. Las condiciones de la reaccion quimica fueron validadas con el
software Polymath 6.1. Adicionalmente, se presenta la implementacion de la simulacién en
el software Aspen HYSYS 8.6 que permite visualizar la interaccién de los diferentes equipos
y el comportamiento de las variables de proceso presentes en el modelo de produccién de
LE.

7.1 Reaccién quimica
En esta seccion de muestran las consideraciones y el analisis de las condiciones de reaccién
para la definicién del proceso productivo de LE.

7.1.1 Propiedades fisicoquimicas de reactivos y productos

Para este trabajo, se utilizaron las propiedades fisicoquimicas del AL, EtOH, LE y agua
reportados por (Pereira, Silva, & Rodrigues, 2011).

La Tabla 7 muestra las propiedades fisicoquimicas mas relevantes de los componentes.

Tabla 7: Propiedades fisicoquimicas de los reactivos y productos de la reaccidn (Pereira, Silva, & Rodrigues, 2011).

Propiedad Acido Lactico Etanol Lactatode Etilo  Agua
Peso Molecular [g/mol] 90.079 46.069 118.133 18.015
Densidad [kg/L] 1.209 0.789 1.031 1.027
Temperatura fusion [°C] 16.8 -114 -24.9 0
Temperatura ebullicién [°C] 122 78.3 153 100
Temperatura critica [°C] 342.85 243 314.85 373.98
Presion critica [bar] 59.65 63.84 38.6 221.2
Volumen critico [cm3/mol] 216.9 166.9 354 57.1
Factor Acéntrico 1.035 0.637 0.793 0.344

7.1.2 Modelo Cinético de la Reaccion

En las reacciones de esterificacion un alcohol reacciona con un acido carboxilico para formar
un éster. En el caso de la formacion de LE, la reaccion presenta equilibrio quimico con la
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hidrélisis de LE para formar AL y EtOH. A continuacion, se muestra la reaccion para sintetizar
LE.

AL + EtOH =4 LE + H20

La cinética de la reaccion puede describirse en términos de la concentracién de los reactivos,
teniendo presente la reversibilidad de la reaccion. EI modelo cinético que describe la
reaccion de sintesis de LE es descrito por (Benedict, Parulekar, & Tsai, 2003):

Ecuacion 7-1

CpxC
—Ta = kA*<CA*CB_%>
eq

Sin embargo, el comportamiento de la mezcla cuaternaria de EtOH, AL, agua y LE se aleja
considerablemente de un comportamiento ideal. Debido a esto, expresar la reaccion en
términos de concentracién conlleva a grandes desviaciones respecto a los resultados
experimentales. Por ello, autores como (Delgado, Sanz, & Beltran, 2006), (Mitkowski, 2011)
expresan la reaccién en términos de la actividad.

Ecuacion 7-2

ac *ap
—Ty =Ky*|ag*xap -————
Keq

Las reacciones de esterificacién con catdlisis heterogénea han sido descritas por diferentes
modelos de reaccion. En sus estudios, Zhang, et al. y Delgado, et al. reportan que el modelo
de Langmuir-Hinshelwood es el mas apropiado para predecir el comportamiento de la
reaccion entre el AL y el EtOH, incluyendo en este modelo la cinética de la adsorcion y
desorcién de los reactivos y productos del catalizador. Este modelo supone que las
reacciones que se dan sobre la superficie de reaccién del catalizador son las que controlan
la reaccion. Diversos autores han corroborado el uso del modelo (Zhang, Ma, & Yang, 2004)
(Delgado, Sanz, & Beltran, 2007) (Pereira et al., 2008).

Para la reaccién de sintesis de LE, Pereira, et al. reportan el siguiente modelo cinético para
el calculo de la velocidad de la reaccion.

Ecuacion 7-3

a- *a
(aA*aB_ CK D)
eq

*
1+KEt*aA+Kw*aD

I‘A :KA

26



7.1.3 Velocidad de la Reaccidon

La constante de la velocidad de la reaccion es la rata especifica de la reaccion quimica y
cuantifica la velocidad en que ésta se da. Esta constante se expresa por medio de la ecuacion
de Arrhenius, permitiendo predecir el comportamiento de la cinética respecto a la

temperatura del medio.
Ecuacion 7-4

Ka
Ky, = kg * eR+T
Los valores de la energia de activacién de la reaccién (Ea) y el coeficiente pre-exponencial
utilizando el catalizador Amberlyst 15® (ko) son reportados en en el trabajo de (Pereira et al.,
2008).

Ecuacion 7-5

mol
ko = 2.7 %107 ———
g * min

Ecuacion 7-6

J
E, = —44980 —
a 980 ——

7.1.4  Actividad de los componentes

Diversos trabajos reportan el uso de modelos cinéticos utilizando la actividad de los
componentes a favor de la concentracion de éstos, debido al comportamiento real de la
mezcla. En sus investigaciones, Pereira, et al., reportan los coeficientes de actividad de cada
uno de los componentes de la mezcla cuaternaria en el sistema reactivo, para temperaturas
entre 50y 90 °C (Pereira et al., 2008).
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Tabla 8: Coeficientes de actividad de la mezcla cuaternaria (Pereira, et al., 2008).

Temperatura (°C) Etanol Acido Lactico Lactato Etilo  Agua

50 1.0563 1.2391 1.3557 1.6928
50 1.0563 1.2632 1.3941 1.6629
50 1.0263 1.3238 1.7011 1.5288
60 1.0652 1.2397 1.3386 1.6847
60 1.066 1.2643 1.3749 1.6547
60 1.0398 1.3285 1.6644 1.52

70 1.0737 1.2396 1.3222 1.6771
70 1.0755 1.2649 1.3564 1.6467
70 1.0531 1.3325 1.63 1.5117
70.26 1.0607 1.1543 1.2238 1.7832
70.26 1.0607 1.1543 1.2238 1.7832
80.25 1.0749 1.335 1.5295 1.5267
89.72 1.0707 1.2511 1.2125 1.7715
89.72 1.0707 1.2511 1.2125 1.7715

Para obtener la correlacion aproximada entre la temperatura y los coeficientes de actividad,
se efectud una regresion lineal con los datos reportados. EI R? promedio de las regresiones
lineales efectuadas fue de 0.56.

Ecuacion 7-7

Yee = 0.0007  T(K) + 0.8335
Y. = —0.000005 * T(K) + 1.2534
Vig = —0.0027 * T(K) + 2.4134
yw = 0.0014 = T(K) + 1.2323

La actividad de cada componente se obtuvo como el producto entre su concentracion en la
mezcla y su coeficiente de actividad.

Ecuacion 7-8

a; =vi*C

7.1.5 Cinética de la catalisis heterogénea

En su trabajo, (Pereira et al., 2008) reportan el uso de un modelo cinético para calcular la
velocidad de reaccion. En éste, utilizan los pardmetros de adsorciéon del EtOH y del agua del
modelo termodinamico de Langmuir-Hinshelwood (Ke:y Kw), cuyos valores reportan en su
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misma investigacion. Los parametros del ALy LE de este modelo no son tomados en cuenta
debido a que su efecto sobre la reaccién no es significativo (Delgado, Sanz, & Beltran, 2006).

Ecuacion 7-9

359.63
K = 1.22 x e T

Ecuacién 7-10

12.01
Ky = 15.19 x e T

7.1.6  Equilibrio de reacciéon

La contante de equilibrio de la reaccion se obtuvo a partir de los datos experimentales
reportados por (Pereira, Silva, & Rodrigues, 2011). En su trabajo se reporta que el modelo
experimental obtenido se ajusta correctamente al modelo termodindmico UNIQUAC para la
prediccion de los coeficientes de actividad.

Ecuacién 7-11

515.13

lTlKeq = 29625—m

7.1.7 Oligémeros

7.1.7.1 Formacion de oligdmeros

Debido a su naturaleza auto catalitica, el AL presenta una esterificacion intermolecular en
soluciones acuosas concentradas, formando oligdmeros como el dcido di-lactico, tri-lactico,
y otras cadenas poliméricas mayores (Asthana et al., 2006).

2Ly €Ly + H0
Ly + Ly & Ly + Hy0

El fendmeno de auto esterificacion aumenta con la concentracién del AL, lo cual complica el
uso de éste como reactivo. En la reaccién de esterificaciéon con EtOH sus oligdmeros
reaccionan para formar polimeros de LE.

Ly + EtOH & LiE + H,0
Ly + EtOH & LyE + Hy0
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Ly + EtOH & L3E + Hy0

El LE monomérico, que es el producto deseado de la reaccidon, puedo ser separado de la
mezcla de sus oligdmeros en procesos posteriores de separacidon. Sin embargo, la
selectividad de la reaccidon disminuye a raiz de éstos. Los oligdmeros de LE, aunque pueden
usarse como plastificantes, aun no tienen un mercado especifico (Asthana et al., 2006).

La distribucion de la concentracién de oligdmeros en las soluciones acuosas de AL es
presentada en el trabajo de (Vu et al., 2005).

En la Tabla 9 se muestra la distribucion de oligémeros en soluciones acuosas con diferentes
concentraciones de AL.

Tabla 9: Distribucién de oligdmeros del AL en soluciones acuosas (Vu, y otros, 2005).

Agua AL (Total) ALl AL2 AL3 Al4 ALS AL6 AL7 AL8 AL9 AL10 AL11+

95 5 4.98 0.019 O 0 0 0 0 0 0 0 0
90 10 9.91 0.079 0.001 O 0 0 0 0 0 0 0
85 15 14.8 0.187 0.002 O 0 0 0 0 0 0 0
80 20 19.6 0.35 0.005 O 0 0 0 0 0 0 0
75.1 24.9 24.3 0.575 0.011 © 0 0 0 0 0 0 0
70.1 29.9 29 0.874 0.021 O 0 0 0 0 0 0 0
65.1 349 33.6 1.26 0.038 0.001 O 0 0 0 0 0 0
60.2 39.8 38 1.75 0.064 0.002 O 0 0 0 0 0 0
55.3 44.7 42.3 2.35 0.105 0.004 O 0 0 0 0 0 0
504 49.6 46.3 311 0.167 0.008 O 0 0 0 0 0 0
45.5 54.5 50.2 4.03 0.26 0.015 0.001 O 0 0 0 0 0
40.6 59.4 53.8 5.18 0.4 0.028 0.002 O 0 0 0 0 0
35.8 64.2 56.9 6.58 0.611 0.051 0.004 O 0 0 0 0 0
311 68.9 59.6 831 0.931 0.094 0.009 0.001 O 0 0 0 0
264 73.6 61.5 10.4 1.42 0.175 0.02 0.002 O 0 0 0 0
21.9 78.1 62.5 13 2.18 0.33 0.047 0.007 0.001 O 0 0 0
17.5 82.5 62.2 16.2 3.37 0.636 0.113 0.019 0.003 0.001 O 0 0
133 86.7 60.1 19.8 523 1.25 0.282 0.061 0.013 0.003 0.001 O 0
9.49 90.51 55.4 23.6 8.04 2.48 0.725 0.204 0.056 0.015 0.004 0.001 O
6.2 93.8 47.6 26.6 11.9 4.83 1.85 0.684 0.246 0.087 0.03 0.01 0.005
3.61 96.39 36.6 27 16 856 434 2.12 1.01 0.469 0.216 0.098 0.079
1.79 98.21 23.7 22.9 17.7 12.4 8.21 5.24 3.25 1.98 1.19 0.708 0.989

0.689 99.311 11.6 143 141 12.5 10.6 8.58 6.79 5.27 4.03 3.05 8.55
0.149 99.851 3.09 4.67 5.66 6.22 6.45 6.44 6.27 5.99 5.64 5.25 44.2
0.0219 99.9781 0.506 0.853 1.15 1.41 1.63 1.82 1.97 2.1 2.2 2.29 84.1
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La Figura 2 muestra la relacién entre la concentracién masica del AL en solucién acuosa, y el
porcentaje de oligdmeros en la solucion.
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Figura 2: Formacién de oligdmeros en soluciones acuosas de diferente concentracion de AL.

7.1.7.2 Simplificacion del modelo cinético de oligémeros

El fendmeno de formacion de oligdmeros y polimeros de LE en la reaccidon de sintesis esta
presente debido a la naturaleza del AL.

La cinética de la esterificacion de los oligdmeros del AL ha sido estudiada por Asthana et al.,
Vu et al, y Tanaka et al., (Asthana et al., 2006) (Vu et al., 2005) (Tanaka et al., 2002). Sin
embargo, los modelos matematicos que desarrollan en sus trabajos presentan grandes
desviaciones respecto a los resultados experimentales en soluciones concentradas de AL,
prediciendo valores muy superiores de concentracién de oligdmeros de AL y polimeros de
LE en el equilibrio de la reaccion. Estos autores atribuyen estas grandes desviaciones a la
falta de datos reportados en la literatura de coeficientes de actividad y datos
termodinamicos de los oligdmeros del AL y polimeros de sus ésteres, como también a su
correlacion con el uso de catalizadores heterogéneos. Es posible la prediccién de los
coeficientes de actividad de los oligdmeros con métodos como UNIFAC u otros métodos por
contribucion de grupos funcionales. Sin embargo, esto es causal de incertidumbre por las
altas concentraciones de los oligdmeros. Asthana et al. simularon la reaccién de
esterificacion tomando en cuenta la actividad de los oligdmeros, determinados por UNIFAC
(Asthana et al., 2006). Los resultados arrojados con este modelo se desviaban mucho mas
de los resultados experimentales que los resultados arrojados con un modelo bajo la
suposicion de una mezcla ideal (Asthana et al., 2006).
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Existe un estado de transicién en la reaccion en el cual hay un aumento gradual de la
concentracién de LE monomérico, ya que hay diversas reacciones reversibles ocurriendo en
las cuales el equilibrio se desplaza hacia la formacion de AL monomérico y a continuacién, la
formacion de LE monomérico. Es esta etapa de transicion, la concentracion de oligdmeros
del AL disminuye mientras aumenta la concentracién de LE monomérico (Pereira C., 2009).

Un exceso de 3:1 de EtOH en la esterificacion de AL conlleva a que, utilizando AL concentrado
(88% w/w), la concentracién de oligémeros y polimeros de LE sea menor al 0.4% mol/mol
(Pereira et al., 2008) en el equilibrio de la reaccién. Esto se debe a que el exceso de EtOH
conlleva a una mayor formacion de polimeros de LE que posteriormente se hidrolizan en
oligémeros de AL, después en mondmeros que finalmente reaccionan en LE monomeérico
(Pereira et al., 2008). Cuando la reaccidon llega al equilibrio, la concentracion final de
oligdmeros de AL y polimeros de LE es inferior al 0.4% mol/mol por lo tanto, la conversién
en el equilibrio presenta resultados confiables, debido a la presencia despreciable de
polimeros indeseados.

La Figura 3 muestra el comportamiento de la concentracién de oligdmeros y polimeros de
LE en la reaccién [tomado de (Pereira C., 2009)].

0.06 -
! —a— Ethyl lactate dimer
—o~ Ethyl lactate trimer
0.05 + —u— Lactic acid dimer
—a— Lactic acid trimer
= 0.04 -
-
.
=
= 0.034
e
=
o
= 0.02-
0.01 +
-~ S
0.00 P —
0 10 20 30 40 50 480 490 500

Figura 3: Distribucion molar de oligdmeros en la reaccion de esterificacién. EtOH/AL=3, T=90°C, Fraccién masica del
catalizador = 2.4% (Pereira C., 2009).

La Tabla 10 muestra qué autores tuvieron presente la presencia de los oligdmeros en sus
modelos cinéticos para la sintesis de LE. Adicionalmente, se muestra la concentracion de
polimeros y oligémeros en el producto de la reaccidn tras alcanzar el equilibrio quimico.
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Tabla 10: Consideracion de la presencia de oligdmeros en la literatura.

Referencia Catalizador Solucién Presencia Oligébmeros en
AL (%) Oligémeros equilibrio (%mol)
‘ L. N
(Troupe & Dimilla, 1957) Acido Sulfurico 85 . © -
considerada
(Tanaka Y., y otros, 2002) Amberlyst 15 91 Considerada 2.4 (REtOH/AL = 1)
. . No
(Benedict, Parulekar, & Sin catalizador 88 considerada i
Tsai, 2003) Amberlyst 88 No i
XN1010 considerada
(Engin, Haluk, & Gurkan, Hétero poliacido 92 No i
2003) Lewait-S100 considerada
No
(zhang, Ma, & Yang, *002 20 . -
2004) considerada
No
NKC 20 -

considerada
(Asthana, Kolah, Vu, Lira,

A | 1 20- i 0.4 (REtOH/AL =3
& Miller, 2006) mberlyst 15 0-88 Considerada ( / )
No
A | 1 2 -
(Delgado, Sanz, & Beltran, mberlyst 15 0 considerada
2006) Sin catalizador 20 .NO -
considerada
(Pereira, Pinho, Silva, & No
Rodrigues, 2008) Amberlyst 15 88 considerada
(Bamoharram, Heravi, Acido de 20 No )
Ardalan, & Ardalan, 2010) Preyssler considerada

(Vitery, Jaimes, &

Monroy, 2013) Amberlyst 15 88 Considerada 0.3 (REtOH/AL = 3)

Debido a la falta de un modelo matematico que describa el comportamiento de oligdmeros
de AL, a las simplificaciones que se evidencian en la literatura, y a que el equilibrio quimico
de la reaccién de esterificacién de AL con EtOH con AL concentrado (88% w/w) contiene
menos de 0.4% mol de oligdmeros y polimeros con un exceso de EtOH de al menos 3:1, para
este trabajo se considera despreciable el efecto de los oligdmeros.

7.1.8 Validaciones para el disefio del reactor

Con el fin de determinar la validez de las condiciones definidas para el modelo cinético de
reaccion quimica y el comportamiento del reactor, se utilizé el software Polymath 6.1. En
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este, se incluyeron las ecuaciones del modelo cinético planteado, y la ecuacién de disefio de
un reactor batch con catdlisis heterogénea, y se simularon diferentes condiciones de
reaccion para comparar los resultados del modelo simulado con los resultados
experimentales reportados por diferentes autores.

7.1.8.1 Validacién del modelo cinético de la reaccidn

Se modeld un reactor batch con las condiciones de reaccion reportadas por la literatura, y se
compararon los resultados reportados con los que arroja el modelo cinético planteado. Los
resultados a comparar se reportan con una solucion acuosa de 85% de AL. La ecuacién de
disefio para modelar un reactor batch con catdlisis heterogénea se muestra a continuacion
(Fogler S., 2006):

Ecuacién 7-12

dx) —1,xW
d(t) B NaO

Donde:

X: Conversién del AL.

T: Tiempo de la reaccion.
ra. Velocidad de reaccion.
W: Peso de catalizador.

Nao: Moles iniciales de AL.

7.1.8.2 Validacion del efecto del exceso de etanol

Se comparé el efecto que tiene la relacion molar entre EtOH y AL ([EtOH]/AL) en la conversion
de AL. Las figuras a continuacion, que exponen los resultados arrojados por los experimentos
de Pereira et al., (Pereira et al., 2008) y el modelo cinético planteado para este trabajo,
muestran resultados similares y validan la consistencia del modelo utilizado para la cinética
de la reaccidn, con una desviacion maxima del 53.3% como se muestra en la Tabla 11.

Tabla 11: Desviacidn entre el efecto de la relacién molar inicial de EtOH: AL en la conversién de AL a 80°C y utilizando 2.4%
w/w de catalizador con el modelo cinético planteado y los datos reportados por (Pereira et al., 2008).

T(min) [EtOH]/AL=1.1 [EtOH]/AL=1.8 [EtOH]/AL=2.8
100 38.6% 52.0% 53.3%
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250 9.6% 12.2% 17.2%

500 0.6% 3.1% 6.0%
750 0.8% 1.5% 3.3%
1000 0.8% 1.5% 2.1%
1500 0.8% 1.5% 2.1%
2000 0.8% 1.5% 2.1%

La Figura 4 muestra el comportamiento del exceso de EtOH respecto a la conversion del AL
en la reaccidn para el modelo planteado y los datos experimentales.

0,8
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o 0,7 o °
% . rs 3 < < <
3 06
<
8 05
Q
\< X
o 04
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5 —— REtOH/AL=1.1 REtOH/AL=1.8 REtOH/AL=2.8
O 0,1
x RREtOH/AL=1.1 o RREtOH/AL=1.8 o RREtOH/AL=2.8
0
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T (min)

Figura 4: Desviacion entre el efecto de la relaciéon molar inicial de EtOH : AL en la conversidn de AL a 80°C y utilizando 2.4%
w/w de catalizador con el modelo cinético planteado (linea continua) y los datos reportados por (Pereira et al., 2008).

Una desviacion del 53.3% entre ambos modelos es considerable. Sin embargo, esta se
presenta en un momento inicial de la reaccion en la cual adn no hay aun equilibrio guimico.
El comportamiento general de la reaccidn es semejante, como se evidencia en la Figura 4, y
la desviacién entre ambos modelos disminuye progresivamente a la par al avance de la
reaccion quimica. Es por esto que se determina que los resultados obtenidos muestran que
el modelo cinético planteado posee un comportamiento valido al variar el exceso de EtOH
en la reaccién quimica.
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7.1.8.3 Validacion del efecto de la temperatura en la conversién del reactivo limite

Se compard el efecto de la temperatura en la conversiéon de AL. Las temperaturas se
compararon en un rango de 50°C a 90°C. Los resultados arrojados muestran que el modelo
cinético planteado tiene un comportamiento acorde con el reportado por Pereira et al.

(Pereira, et al., 2008).

Tabla 12: Desviacion en el efecto de la temperatura en la conversion de AL con una relacién molar de EtOH/AL de 1.8 y
utilizando 2.4% w/w de catalizador con el modelo cinético planteado y los datos reportados por (Pereira et al., 2008).

t(min) 50°C 60°C 70°C 80°C 90°C
100 12.7% 7.5% 23.4% 185% 20.5%
125 16.2% 4.7% 14.8% 18.2% 17.0%
250 16.6% 83% 13.7% 11.8% 7.6%
500 17.6% 9.6% 92% 6.6% 3.5%
750 13.0% 7.0% 53% 3.6% 0.5%
1000 92% 32% 3.8% 2.1% 1.1%
1250 - - 22% 05% 2.6%
1500 - - - 1.0% 2.6%
2000 14% 12% 09% 10% 2.6%

La Figura 5 muestra el efecto de la temperatura de la reaccion en la conversién del AL para

el modelo planteado y los datos experimentales.
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Figura 5: Comparacion entre efecto de la temperatura en la conversion de AL con una relacion molar de EtOH/AL de 1.8
y utilizando 2.4% w/w de catalizador con el modelo cinético planteado (linea continua) y los datos reportados por

(Pereira et al., 2008).
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Los resultados obtenidos muestran que el modelo cinético planteado posee un

comportamiento valido al variar la temperatura de la reaccidon quimica.

7.1.8.4 Validacién del efecto de la masa de catalizador

Se compard el efecto de la cantidad de catalizador utilizado en el reactor batch en la
conversion de AL. Se vario la cantidad de catalizador entre 1.1-3.9% w/w en proporcién con
la masa de reactivos alimentada. Los resultados arrojados muestran que el modelo cinético
planteado tiene un comportamiento acorde con el reportado por Pereira et al., (Pereira, et
al., 2008).

Tabla 13: Desviacion entre el efecto de la cantidad de catalizador en la conversion de AL con una relacion molar de EtOH/AL
de 1.8 y una temperatura de 80°C con el modelo cinético planteado y los datos reportados por (Pereira et al., 2008).

t(min) 1.2%w/w 2.4%w/w 3.9% w/w

50 21.4% 13.5% 2.8%
100 29.5% 15.9% 7.9%
150 25.3% 15.8% 3.1%
200 20.4% 6.1% 1.4%
250 18.7% 4.5% 1.3%
300 19.0% 2.6% 2.6%

La Figura 6 muestra el efecto que tiene la masa del catalizador presente en la reaccién sobre
la conversion del AL para el modelo planteado vy los datos experimentales.

07 —1.2% w/w 2.4% w/w ———3.9% w/w x  R1.2% A R2.4% o R3.9%
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0
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Figura 6: Comparacién entre el efecto de la cantidad de catalizador en la conversién de AL con una relacién molar de

EtOH/AL de 1.8 y una temperatura de 80°C con el modelo cinético planteado (linea continua) y los datos reportados por
(Pereira et al., 2008).

37



Los resultados obtenidos muestran que el modelo cinético planteado posee un
comportamiento valido al variar la masa del catalizador utilizado en la reaccion quimica.

7.1.9 Condiciones de la reaccién quimica

Como disefio preliminar del reactor, se utilizard una temperatura de 50°C, la minima
temperatura que se encontrod reportada por los autores referenciados en este trabajo y que
afecta positivamente la conversién. Esto con el fin de disminuir los costos asociados al
calentamiento de las corrientes de entrada de reactivos al reactor.

Como reactivos, se utilizard AL con una concentracién de 85% w/w, que es una concentracion
comun a la venta en un grado comercial (MinComercio, 2014), y EtOH de grado comercial.

Para la reaccién quimica, se tendra un exceso de 3:1 de EtOH, acorde a los trabajos
reportados en la literatura. Un aumento superior a este exceso tiene poca incidencia en la
produccion de LE (Delgado, Sanz, & Beltran, 2006).

7.1.10 Restricciones de flujo

En la ficha técnica del Amberlyst 15® se hacen recomendaciones sobre una serie de
condiciones de operacién en los proceso con el catalizador (Rohm & Haas, 2006). Debido a
que la temperatura de la reaccién afecta directamente la velocidad de ésta, una mayor
temperatura permite una mayor velocidad de flujo en el reactor o una disminucién en las
dimensiones del reactor. Las limitaciones de flujo deben ser consideradas.

La velocidad espacial horaria del liquido (LHSV) describe la relacién entre el volumen del
alimento del reactor por hora sobre el volumen del catalizador. Los parametros de operacion
recomendados por el proveedor de Amberlyst 15 es que el LHSV esté en el rangode 1 a5
(Rohm & Haas, 2006).

Ecuacion 7-13

Om

LHSV h™! =
Vcat

Para calcular el LHSV en el reactor, fue necesario calcular el volumen del catalizador en el
reactor. Este fue obtenido calculando la relacion entre su masa y densidad.

Ecuacién 7-14

m

p

Vear =
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El caudal es una variable que se ajusta acorde a las necesidades del proceso. En este caso, se
ajusta en el reactor para producir 9.000 ton/afio.

Ecuacién 7-15

La Figura 7 muestra el efecto que tiene la temperatura sobre el tiempo de reaccion para
llegar a una conversion de 70% de AL, cercana al equilibrio, y el LHSV dado a partir de los
calculos efectuados en Polymath 6.1. La Figura 7 muestra adicionalmente los limites para el
LHSV definidos en la ficha técnica del catalizador.
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Figura 7: Efecto de la temperatura sobre el tiempo de reaccidn y el LHSV del sistema con una conversién del 70% del AL.

Con base en los resultados, la temperatura definida de 50°C cumple con el rango aceptado
de LHSV para la reaccién. Adicionalmente, esta temperatura permite que la mezcla
permanezca en fase liquida. La temperatura de ebullicion del componente mas volatil, el
EtOH, es de aproximadamente 78°C en condiciones normales.

7.1.11 Disefio del reactor

Con el fin de mantener una temperatura constante durante la reaccion quimica, se definio
gue la estructura del reactor seria la de un intercambiador de tubos y coraza. Este arreglo
resulta Util para fijar el catalizador dentro de los tubos y garantizar la isotermia de la reaccion
(Couper, Penney, & Fair, 1988) ligeramente exotérmica (Benedict, Parulekar, & Tsai, 2003).

El nUmero de tubos del intercambiador se determind teniendo como base el volumen
requerido para fijar el catalizador. Se usaron tubos con un didmetro externo de 2 in BWG 11
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para el disefio del equipo. Segun los estandares de TEMA —Tubular Exchange Manufacturers
Association, Inc—, tienen un grosor de 0.12 in con arreglo triangular, didmetro interno de
1.76 in. (Kakac, Liu, & Pramuanjaroenkjj, 2002).

Para el calculo del nimero de tubos, es necesario conocer el volumen de cada uno de los
tubos dentro del reactor. Este volumen se halla multiplicando el area transversal de flujo de
cada tubo por su longitud.

7.1.11.1 Consistencia de las condiciones de flujo

Para evaluar la consistencia del flujo, se evalud el nimero de Reynolds modificado dentro
del reactor quimico y la caida de presién de éste.

7.1.11.1.1 Numero de Reynolds Modificado

El nimero de Reynolds es un valor adimensional que describe el régimen de flujo de un fluido
en un espacio o dimensiones determinadas. La magnitud de este niumero describe si el
régimen de flujo es laminar, transicional o turbulento. El NUmero de Reynolds modificado de
utiliza para determinar el régimen de flujo en lechos fijos o fluidizados. Generalmente, para
lechos fijos con un tamafio de particula menora 1 mm, las condiciones del flujo implican que
se tenga un Numero de Reynolds modificado pequefio, con un régimen de flujo laminar.
(McCabe, Smith, & Harriot, 2001) Un Re < 10 corresponde a un flujo laminar en un lecho
empacado (Dobre & Sanchez, 2007). El nimero de Reynolds modificado fue calculado para
determinar el tipo de flujo de la reaccidn.

Ecuacion 7-16

Re = —Dp *Vs P
(I—¢)xp

Dénde:

Dp: Diametro promedio de las particulas del catalizador.

Vs: Velocidad superficial en el lecho.

p : Densidad del fluido.

€: Porosidad de las particulas del catalizador.

u: Viscosidad dindmica del fluido.

Para calcular la velocidad superficial del fluido, fue necesario determinar el caudal en cada
uno de los tubos.
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Ecuacién 7-17

Qm — Qm total
tubo N;

La velocidad superficial en el reactor corresponde a la relacién entre el flujo volumétrico del
fluido en el lecho y el area transversal del reactor.

Ecuacién 7-18

Q
_ tubo
Ay

El calculo del niumero de Reynolds modificado se hizo con las condiciones definidas para la
reaccion quimica.

7.1.11.1.2 Caida de Presion

Debido a la resistencia por friccion de las particulas en el lecho fijo de un reactor PFR, el fluido
reaccionante sufre una caida de presion dentro del reactor proporcional a la longitud de este.
Para las reacciones en fase gaseosa, los cambios en presion conllevan a cambios en las
condiciones de la reaccion sujetos a la expansién o compresion de los gases. Para las
reacciones en fase liquida, estos cambios de presién no tienen efecto directo sobre las
condiciones de reaccion, debido a que los liquidos se consideran incompresibles. Sin
embargo, la caida de presion puede implicar un cambio de fase de alguno de los reactivos,
con lo cual se deberian tener las consideraciones de las reacciones en fase vapor.

La caida de presién en el reactor fue estimada con la Ecuacion de Ergun (Fogler S., 1986):
Ecuacién 7-19

150 « p x L * (1—&)?*V, N 175 L*xpx(1—¢)

2 3 3
Dp * & Dp*e

Con base en los calculos y definiciones anteriores, es posible determinar los parametros de
disefio y operacion del reactor, los cuales se muestran en la Tabla 14.
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Tabla 14: Parametros de disefio y operacion del reactor.

Variable  Magnitud Descripcion

Dp [mm] 0.5 Diametro de particula Amberlyst 15
€ 0.36 Porosidad del catalizador

M [Pa-s] 0.004 Viscosidad promedio de la mezcla
P [kg/m?3] 946 Densidad promedio de la mezcla
Q[L/min] 61.667 Caudal del reactor

A [cm?] 15.7 Area transversal de cada tubo

D [m] 0.916 Didmetro del reactor

V [m?) 2.44 Volumen del reactor

L [m] 4.87 Longitud de los tubos del reactor
Nt 360 Numero de tubos

T [min] 34 Tiempo espacial

AP [kPa] 69 Caida de presién

Re 0.74 Numero de Reynolds modificado
LHSV [h] 1.2 Velocidad espacial horaria del liquido
T[°C] 50 Temperatura del sistema

Con el modelo cinético construido y validado, se procede a calcular los flujos de entrada y
salida del reactor, requeridos para la produccion anual deseada de LE. Se supone que la

produccion sera de 24 horas diarias con un stream factor (SF) del 90%.

Figura 8: Flujos en la entrada y salida del reactor modelados en Polymath.

Y

Q \

F1=3.4263 ton/h
X1aA1=0.1922
X1et=0.5766
X1H20=0.2312

F2=3.4257 ton/h
X2a1=0.0562
X2et=0.4405
X2te=0.1360

X2H20=0.3672

Finalmente, se corrobora la consistencia de los flujos obtenidos para la produccion esperada

de LE:

Produccién anual de lactato de etilo =

Produccién anual de lactato de etilo =

ton h dias
1.1456 — % 24— 365—— % 0.9
h dia afo
ton
9000 —
afio
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7.1.12 Simulacién del reactor

La informacién necesaria para simular fue tomada del disefio conceptual del proceso, con
los datos experimentales reportados en la literatura y cuya consistencia fue corroborada en
este trabajo.

Para llevar a cabo la modelacién del reactor, inicialmente se simuld un reactor tipo Gibbs con
el objetivo de determinar la maxima conversion de equilibrio que puede alcanzar el sistema.
Luego, con estos datos iniciales, se procedié a simular el reactor de flujo pistén teniendo en
cuenta las propiedades del catalizador Amberlyst 15€.

7.1.12.1 Validacion del paquete termodinamico

Para iniciar con la simulacidn, Aspen HYSYS requiere que el usuario ingrese ciertas
propiedades del sistema que incluye la lista de componentes que para este trabajo fueron
AL, EtOH, LE y agua. Ademas es necesario especificar el paquete termodinamico con el que
el programa realiza cdlculos internos. Finalmente es necesario agregar la reaccion de
esterificacion que cambia segun el reactor a utilizar.

Se utilizé el paquete termodindmico de UNIQUAC con las ecuaciones de estado SRK para los
calculos de la prediccion de la actividad quimica de cada uno de los componentes de la
mezcla. El modelo UNIQUAC es un modelo termodinamico utilizado para predecir
coeficientes de actividad para describir el equilibrio de fases (Abrams & Prausnitz, 1975).

La prediccién de estos valores fue comparado con los datos reportados en la literatura. Por
ejemplo, Delgado, Sanz y Beltran estudian el equilibrio isobarico del sistema cuaternario
estudiado en este trabajo (Delgado, Sanz, & Beltran, 2007). Con el fin de corroborar la
consistencia del modelo termodinamico contenido en HYSYS en la simulacidon planteada, se
simuld un tanque de separacion liquido-vapor. Los autores obtuvieron datos de la mezcla
reactiva en su equilibrio quimico. Para la reaccion, se utilizo AL al 20% w/w, un exceso molar
de 3:1 de EtOH en los reactivos. Estas condiciones fueron ingresadas al software Polymath
6.1, junto con el modelo cinético descrito en este trabajo. La reaccién se llevd hasta el
equilibrio para generar datos de la composicion de la mezcla en este estado. Esta
composicion molar fue utilizada como la composicion de entrada al tanque de separacion
liquido vapor.
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Figura 9: llustracion del taque de separacion simulado para la validacién del paquete termodinamico.

——————
_ F1
—————> V-100
FO
) -
)

F2

Se calculd el promedio ponderado de la desviacion entre las composiciones de la fase liquida
y la fase vapor en el equilibrio. A continuacion, se muestra el método de célculo.
Ecuacion 7-20
Xiexp — Xisim

n
Desviacion Porcentual = Z X; * * 100%
1 Xi exp

Se determind que el paquete termodindmico de ASPEN HYSYS provee datos vélidos para la
simulacion, con una desviacién promedio del 10.64% en la prediccidon de las composiciones
de la fase liquida de la mezcla, y 8.31% en la fase vapor.

7.1.12.2 Reactor de Gibbs

Para este tipo de reactor la reaccién a modelar es de equilibrio, para esto es necesario
especificar en el software en el ambiente de propiedades la estequiometria de la reacciony
la base especificada fue actividad en fase liquida. El programa también requiere que se le
suministre las constantes necesarias para el calculo de la constante de equilibrio (Keq).

En el ambiente de simulacién se inserta el reactor de Gibbs con sus respectivas entrada vy
salidas y su geometria. Para la entrada se definid temperatura, presion, flujo vy
composiciones. Con estos datos iniciales el reactor realizé calculos internos arrojando a la
salida dos corrientes, una vapor y otra liquida.
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Tabla 15: Condiciones de flujo de la entrada y salidas del reactor de Gibbs.

F1 F2 F3
Temperatura [°C] 50 56.03 56.03
Presion [kPa) 101.3 101.3 101.3
Flujo molar [kmol/h] 71.32 0.000 71.32
Fraccion molar (AL) 0.1922 - 0.0122
F2
GBR-100
F1
F3

Figura 10: Reactor de Gibbs.

Se puede observar que la corriente F2 de vapor tiene un flujo molar de 0 kgmol/h esto se
debe a que a la temperatura y presion de operacion especificados en todo el sistema se
encuentra en estado liquido.

De acuerdo con los resultados se calcula la conversion de equilibrio en el reactor:

Ecuacién 7-21

¥ Xo—X; 01922 -0.0122 _ 0.9365
X, 0.1922 -

Esto quiere decir que la conversién maxima en equilibrio que se puede alcanzar en el sistema
del AL, como reactivo limite, en LE es de 93.65%.

7.1.12.3 Reactor de Flujo Pistén (PFR)

Para el PFR la reaccion a especificar es de tipo catalitica heterogénea, para esto es necesario
especificar en el software los coeficientes estequiométricos de la reaccion y la base escogida
fue actividad, el ALcomo componente basey la fase de la reaccion liquida. Es preciso ingresar
a la velocidad de reaccién de esterificacidon (hacia adelante) y de hidrdlisis (de reversa) los
parametros de la ecuacién de Arrhenius que son el coeficiente pre-exponencial y la energia
de activacion. También se ingresaron los exponentes de los componentes agua y EtOH de
acuerdo a lo reportado en la literatura.

En el ambiente de simulacién se inserta el PFR con sus respectivas entrada y salida. A la
entrada se especificd temperatura, presion, flujo y composiciones. Al reactor es necesario
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ingresarle la caida de presidn, calculada previamente con la ecuacion de Ergun modificada.
Este reactor tiene presente el lecho fijo de catalizador para la reaccién por ello es necesario
suministrar datos de sus propiedades reportados en su ficha técnica. Ademads se debe
proporcionar la geometria del reactor. Con estas especificaciones el reactor procede a
realizar sus calculos internos.

Los resultados de las composiciones molares a la entrada y salida del reactor a se reportan
en la Figura 11.

Figura 11: Fracciones molares a la entrada y salida del reactor.

N

Y

X1A1=0.1922 X2a1=0.0577
X1£:=0.5766 X2e¢=0.4420
¢ X21te=0.1345

X1H:0=0.2312 Xo1120=0.3657

La conversion alcanzada por el sistema del AL, como reactivo limite, en LE es de 69.97%.

La salida del reactor contiene 5.77% mol de AL, 13.45% mol de LE, 36.57% mol de agua y
44.20% mol de EtOH. Esta corriente fue la alimentacién de la primera torre de destilacion
multicomponentes.

La conversion en el reactor es consistente con el modelo cinético planteado en Polymath
6.1, en el cual la conversion de AL bajo las mismas condiciones de reaccion es de un 70.6%.

7.2 Procesos de separacion

Los productos de la reaccion incluyen el LE que debe ser separado de la mezcla para ser
comercializado, el EtOH y AL que no reaccionaron que pueden ser recirculados para ser
aprovechados como reactivos, y el agua, como un subproducto. Este Ultimo componente no
debe ser reincorporado al proceso, puesto que desplaza la reaccidon hacia la hidrélisis del LE.
En orden descendente, la volatilidad de los componentes de la mezcla es: EtOH, agua, LE y
AL.

Con el fin de separar los componentes y recircular los reactivos, se definid utilizar tres torres
de destilacién fraccionada en el proceso, como se muestra a continuacion:
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a) Laprimeratorre de destilacidn sera utilizada para obtener EtOH y agua en la corriente
de los destilados, y los demas componentes en la corriente de los fondos.

b) La segunda torre de destilacion serd utilizada para obtener EtOH a un grado cercano
al azeotrépico en la corriente de los destilados y agua en la corriente de los fondos.
La corriente del destilado serd recirculada en el proceso.

c) La tercera torre de destilacion serd utilizada para obtener LE en la corriente de los
destilados y AL en la corriente de los fondos, que sera recirculado en el proceso.

7.2.1  Simulacién de separaciéon de componentes

Para la simulacién de las torres de destilacion del sistema es necesario inicialmente
disefiarlas por medio de un short-cut. A este se le debid suministrar las corrientes de entrada
y salida, se especificd los componentes claves y su respectiva recuperacion, las presiones
tanto en el condensador como en el rehervidor, la proporcion de reflujo externay finalmente
se definid la caida de presion tanto para la torre como para el condensador, dandole los
valores de 5y 2 psia respectivamente por heuristica.

7.2.1.1 Torre separacién multicomponentes

En esta primera torre se desea separar la corriente de salida del reactor en un destilado que
contenga agua y EtOH, y un fondo que contenga los componentes mas pesados que son el
ALy LE.

El short-cut de esta torre arrojo los resultados expuestos en la Tabla 16:
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Tabla 16: Resultados del disefio de la torre multicomponentes.

Platos

Nidmero minimo de platos 4.852
Ndmero real de platos 15.182
Etapa de alimentacion éptima 5.722
Temperaturas

Condensador [°C] 79.42
Rehervidor [°C] 175.6
Flujos

Vapor del destilado [kgmol/h] 63.276
Liquido del destilado [kgmol/h] 5.621
Vapor de los fondos [kgmol/h] 63.276
Vapor del liquido [kgmol/h] 76.941
Carga térmica condensador [kJ/h]  -2536049.274
Carga térmica rehervidor [kl/h] 3213388.312

Con los resultados obtenidos del disefio de la torre se procedid a simular la torre
multicomponentes, dando como resultado una buena separacién de los componentes en la
corriente del destilado y de los fondos, puesto que la recuperacién del compuesto de interés
gue es LE fue de 69.89% en los fondos. Esto se puede evidenciar en la Figura 12:

Figura 12: Resultados de la simulacién de la torre multicomponentes.

Destilados
D=57.6540 Kmol/h
XLe=0.0007
Xu20=0.4524
Xer=0.5468

A

Fondos
F=57.6540 Kmol/h
X1e=0.6989
Xa=0.3011
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7.2.1.2 Torre separacién Lactato de Etilo — Acido Lactico

En esta torre se desea separar por el destilado el LE que es el componente mas volatil y por
los fondos el AL.

El short-cut de esta torre arrojo los resultados expuestos en la Tabla 17:

Tabla 17: Resultados del disefio de la torre AL-LE.

Platos

Ndmero minimo de platos 6.518
Ndmero real de platos 16.936
Etapa de alimentacién éptima 7.011
Temperaturas

Condensador [°C] 140.4
Rehervidor [°C] 216.5
Flujos

Vapor del destilado [kgmol/h] 12.300
Liquido del destilado [kgmol/h] 2.739
Vapor de los fondos [kgmol/h] 12.300
Vapor del liquido [kgmol/h] 16.409
Carga térmica condensador [ki/h] -600219.518
Carga térmica rehervidor [ki/h] 541261.485

Con los resultados obtenidos del disefio de la torre se procedio a simular la torre de LE — AL,
dando como resultado una buena separacion de los componentes en la corriente del
destilado y de los fondos, puesto que la recuperacion del LE en la corriente del destilado fue
del 99.91% como se puede evidenciar en la Figura 13.
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Figura 13: Resultados de la simulacion de la torre AL-LE.

Destilados
D=9.5619 Kmol/h
X1e=0.9991
Xa=0.0009
1 >
o TR
N
N
Fondos
F=4.1057 Kmol/h
Xa=1

7.2.1.3 Torre separacién etanol —agua

Para la simulacion de esta torre no fue posible realizar un disefio previo, puesto que la mezcla
de EtOH — agua presenta un azedtropo 89% molar. El short-cut disefia la torre basandose en
el método propuesto por McCabe-Thiele el cual no realiza una buena prediccion del
comportamiento de una mezcla con azedtropo. Por ello el disefio de la torre de separacion
de EtOH — agua fue hecha tomando como referencia las dimensiones propuestas por
(Summers, 2006).

En esta torre se desea separar EtOH por el destilado y el agua por los fondos, los resultados
fueron buenos puesto que se obtuvo una recuperacion de EtOH del 99.78%, como se
muestra en la Figura 14.
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Figura 14: Resultados de la simulacion de la torre EtOH-Agua.

Destilados
D=36.39 Kmol/h
XH20=0.1339
Xer=0.8661

K2~

=
v

v

Fondos
F=21.25 Kmol/h
XH20=0.9978
Xer=0.0001
Xe=0.0020

7.2.2 Dimensiones de las torres

Se llevd a cabo la estimacién del diametro de las torres de destilacion utilizando el método
de Brown-Souder descrito por (Treybal, Rodriguez, & Lozano, 1980). Este método es utilizado
para determinar diametros de torres de destilacién, absorcién y adsorcién, y considera el
flujo del vapor como un parametro determinante en la columna.

El didmetro de la torre fue calculado inicialmente usando un espaciado de 24 in, de acuerdo
a las heuristicas presentadas por (Turton, Bailie, & Whiting, 2009).

Se calculd el pardmetro Byo, el cual es un pardmetro de correccion por la tensién superficial.

Ecuacion 7-22

Byo = —271.1+ 4210 T, — 1.254 T? + 0.01297 T3
Dénde:
Ts: Espacio entre platos.
B2o: Parametro considerando una tension superficial de 20 dinas/cm.

Se realizé la correccién de este parametro por tensién superficial, con la siguiente ecuacion.

51



Ecuacién 7-23

o \02

B; = By * (%)

Dénde:

o = Tensién superficial del liquido

Posteriormente se calculd el flux masico de vapor, usando la siguiente ecuacion:

Ecuacion 7-24

G' = 3.28 % By %/ pg * (p, — pg)

Dénde:
pi: Densidad del liquido

pc: Densidad del vapor

G’: Flux masico del vapor

Posteriormente, se calculd el drea de la seccidn trasversal de la torre y con ésta su diametro
con las siguientes ecuaciones:
Ecuacion 7-25
G

A=—
Gl

Ecuacion 7-26

Dénde:

G: Flujo masico del vapor
G’: Flux masico del vapor
D: Didametro de la columna

Una vez obtenido el didmetro, la altura de las torres se calculd con el producto entre el
espaciado y el nUmero de platos reales. En la Tabla 18 se muestran los resultados obtenidos
para los parametros de éste modelo de célculo, asi como las dimensiones calculadas para la
torre de destilacion.
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Tabla 18: Dimensiones de las torres de destilacién.

Torre K1  Torre K2 Torre K3
Didmetro [m] 0.45 0.816 0.29
Altura [m] 8.8 16.5 8.5
Volumen [m?3] 1.3995 8.628 0.5615

7.3 Otros equipos del proceso

7.3.1 Intercambio de calor

La temperatura es una variable que tiene efectos directos sobre la fenomenologia
fisicoquimica de los procesos industriales. Para cumplir con las condiciones requeridas de
temperatura en el proceso, es necesario calentar y enfriar las corrientes hasta alcanzar una
temperatura requerida en cada operacion unitaria.

Tomando como referencia la simulacién del caso base, se determind que las corrientes 12 y
9, pertenecientes a los fondos de la torre de destilacién de ALy LE y a la corriente de destilado
de EtOH proveniente de la torre de destilacién de EtOH y agua respectivamente, tenian un
exceso de energia que debia ser retirado para reintegrarse al flujo inicial en el reactor de
50°C, y la corriente de entrada 1 debia calentarse para hacer parte de la corriente
mencionada. Ver Figura 15.

El calculo del flujo calérico requerido para calentar o enfriar las corrientes fue calculado con
los flujos y composiciones ya conocidos del sistema.

Ecuacion 7-27

4
Q requerido = F = AT * Z(xi * Cp; * PM;)

=1

La Figura 15 muestra las composiciones, el calor especifico y el calor que debia ser afiadido
o retirado de las corrientes para llegar a tener una temperatura de 50°C.
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Figura 15: Composicidn, capacidad calorifica y cambios de temperatura requeridos en los flujos calientes y frios del

sistema.
12 9 1
Corriente de los fondos Corriente del destilado Corriente de entrada al
Torre LE/AL Torre Et/H:20 sistema

m=368.51 Kg/h m=1539 Kg/h m=1518.72 Kg/h
Cp=3.13 ki/kg°C C,=2.96 ki/kg°C (,=2.97 ki/kg"C
mCy,=1153.95 kJ/°C mCy= 4617 kJ/°C mCy,=4517.73 kI/°C
T;,=216.50°C Tin=67.64 °C T;,=28 °C
Tput=50°C Tour=50°C Tput=50°C
Qrequeriao=191916.81 kl/h Qrequeriao=19595.21 kl/h Qrequerido=-104624.49 kl/h

Para determinar el tipo de intercambiador a usar para las otras dos corrientes, es necesario
primero conocer las dimensiones requeridas por cada operacion. Estas dimensiones se
obtuvieron utilizando la ecuacion global de transferencia de calor.

Ecuacion 7-28
Q =UxAxATmlx*f
Donde:
A: Area de intercambio de calor.
U: Coeficiente global de intercambio de calor.
ATml : Diferencia de temperatura media logaritmica.

f: Factor de correccién para el cambio de fase.

BTU
hft2eF’
fundamento las heuristicas de (Couper, Penney, & Fair, 1988) para el disefio de equipos de

El coeficiente de intercambio de calor fue definido como 100 tomando como

intercambio de calor entre fluidos orgdnicos y corrientes acuosas.

El drea requerida en el equipo fue determinada despejando la variable de la ecuacion.

Ecuacién 7-29

_ Qrequerido
CUxATmlx*f
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El factor de correccion f se utiliza para el calculo del area de intercambio de calor cuando no
hay cambio de fase en las corrientes. Este tiene un valor de 1 cuando al menos una de las
corrientes es una mezcla saturada, y 0.85 aproximadamente cuando ambas corrientes son
monofasicas (Turton et al., 2008).

Conociendo el calor requerido y el coeficiente de intercambio de calor, se procedid a
determinar la diferencia de temperatura media logaritmica. Este concepto se utiliza para
determinar la fuerza impulsora con la cual se transfiere calor de una corriente a otra por la
diferencia global de temperaturas a lo largo de un intercambiador (Bergman, Incropera, &
Lavine, 2011).

Ecuacién 7-30

AT, — AT,
AT,
ILn A_Tl)

ATml =

7.3.1.1 Calentamiento de la corriente de entrada

La corriente de entrada debe ser calentada a una temperatura de 50°C para alcanzar la
temperatura definida de reaccion. Para este fin, se utilizard vapor de baja presion,
sustentando esta decisidon en la temperatura de salida deseada (Turton et al., 2008).

El flujo de vapor requerido para calentar la corriente fue determinado con un balance de
energia, utilizando la relacién entre el calor requerido para calentar la corriente de entrada

y el calor de vaporizacién del agua. El valor del calor de vaporizacién se encuentra reportado
por (Turton et al., 2008), donde Ahvap = 2257 :—;.

Ecuacion 7-31

_ Qrequerido

Ahyap
En la Figura 16 se muestra el esquema del calentador de la corriente de entrada:

Figura 16: Esquema del calentador de la corriente de entrada.

Servicio (Vapor)

Entrada

L J
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En la Tabla 19 se muestran los resultados de los calculos para el disefio del calentador.
Tabla 19: Resultados de calculo para el calentamiento de la corriente de entrada.

Corriente Entrada Vapor
m [kg/h] 1518.72 6.81
Co/Ahvap [kl/kg°C] 3.13 2257.00
m Co/AHvap [kJ/°C] 4755.66 15366.77

Tin [°C] 28.00 100.00
Tout [°C] 50.00 100.00
ATml [°C] 60.33

Q [kJ/h] 104624.49

U [W/mZ] 567.90

f 1

A [ft?] 9.13

7.3.1.2 Enfriamiento de la corriente de los fondos acido lactico y destilado de etanol

La corriente de los fondos de AL y el destilado de EtOH que se aprovechan y recirculan en el
reactor, deben ser enfriadas hasta una temperatura de 50°C. Para ello, se utilizara agua de
enfriamiento, cuya temperatura de entrada serd de 28°C y la temperatura de salida 40°C
(Turton et al., 2008).

El flujo de agua requerido para enfriar la corriente fue determinado con un balance de
energia, utilizando la relacion entre el calor requerido para enfriar la corriente de entrada y
el producto entre el cambio de la temperatura del agua de enfriamiento con el calor
especifico del agua. El calor especifico del agua se encuentra reportado por (Turton et al,,

2008), donde Cp = 4.18£.
kgK
Ecuacion 7-32

_ Qrequerido
Cp * (Tour — Tin)

En la Figura 17 se muestra el esquema del enfriador de la corriente de los fondos de la torre
K3 de AL:

m

Figura 17: Esquema del enfriador de los fondos de K3.

Fondos K3 (AL) N

v

Servicio (Agua)
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La Tabla 20 muestra los resultados de los célculos para el disefio del enfriador de la corriente
de AL.

Tabla 20: Resultados de célculo para el enfriador de la corriente de los fondos de AL.

Corriente Fondos K3 Agua
m [kg/h] 368.10 3826.09
Co/Ahvap [kl/kg°C] 3.13 4.18
m Co/AHvap [kJ/°C]  1152.65 15993.07
Tin [°C] 216.50 28.00
Tout [°C] 50.00 40.00
ATml [°C] 74.20
Q [kJ/h] 191916.81
U [W/m] 567.90
f 0.85
A [ft?] 16.02

En la Figura 18 se muestra el esquema del enfriador de la corriente del destilado de la torre
K2 de EtOH.

Figura 18: Esquema del enfriador de los destilados de K2.

Destilados K2 (EtOH) > .

Servicio (Agua)

La Tabla 21 muestra los resultados de los cdlculos para el disefio del enfriador de la corriente
de EtOH.

Tabla 21: Resultados de calculo para el intercambiador de calor de la corriente del destilado de EtOH.

Corriente Destilados K2 ~ Agua
m [kg/h] 368.10 390.65
Cpo/Ahvap [kl/kg°C] 3.13 4.18
m Cp/AHvap [kl/°C] 1152.65 1632.93
Tin [°C] 67.00 28.00
Tout [°C] 50.00 40.00
ATml [°C] 2441
Q[k)/h] 19595.11
U [W/mZK] 567.90
f 0.85
A [ft?] 4.97
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Con base en los resultados, se definié utilizar intercambiadores de calor de tubos
concéntricos con flujo en contracorriente. Los intercambiadores de tubos concéntricos son
el tipo mas simple de intercambiador, consisten en un par de tubos concéntricos en los
cuales fluye una corriente dentro del tubo interno, y otra entre el tubo interno y externo.
Estos intercambiadores son de facil mantenimiento y de bajo costo, y son generalmente
utilizados para operaciones en donde el drea de transferencia de calor requerida es menor a
50 m? o 540 ft? (Shah & Sekulic, 2003).

7.3.2 Bombas

Para el proceso productivo del LE, es necesario el uso de 4 bombas para impulsar los fluidos
a través de equipos como el reactor, los intercambiadores, y las torres, en los cuales se
presenta una caida de presion. El disefio de las bombas fue llevado a cabo con la metodologia
propuesta por (Turton et al., 2008). Se calculd la potencia requerida de las bombas mediante
la siguiente ecuacidn:

Ecuacién 7-33

_ Q(gpm) = AP(psi)

w 1714 *n

Dénde:

AP: Diferencia entre la presion de descarga y la presion de succion de la bomba.
Qm: Caudal del fluido.

n: Eficiencia de la bomba.

Ecuacion 7-34

AP = Pdescarga — Psyccion

Ecuacién 7-35
0 m
m=

p

La eficiencia, n se fijo en un valor de 0.7, con base en los datos heuristicos reportados por
(Turton et al., 2008).
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La cabeza de la bomba, la cual es la energia proporcionada al fluido al ser bombeado (Biegler,
Grossmann, & Westerberg, 1997), debe ser calculada con el fin de seleccionar las bombas
mas adecuadas en el proceso.

Ecuacién 7-36

AP
Ah =
pxg

Con el fin de seleccionar la bomba adecuada para impulsar cada una de las corrientes, se
usan las recomendaciones de (Perry, Green, & Maloney, 1997).

La Tabla 22 muestra los parametros de disefio considerados para el disefio de las bombas y
la determinacion de la potencia requerida por cada una en el proceso.

Tabla 22: Parametros de disefio y seleccion de bombas en el proceso.

Bomba P1A/B P2A/B  P3A/B
Densidad [kg/m®] 870.70 1017.68 984.38
Flujo [kg/h] 3426.79 1518.72 368.51
AP [bar] 0.21 0.62 0.62
Ah [m] 2.46 6.21 6.42
Caudal [m3/h] 3.94 1.49 0.37
Potencia [HP] 0.036 0.05 0.013

Tipo Bomba Pistén

7.3.3  Simulacién completa del caso base

Finalizando el disefio y la simulacién del reactor y las tres torres de separacion se procedio a
conectar todas las etapas del proceso afiadiendo los respectivos equipos como
intercambiadores y bombas necesarias para ajustar las temperaturas y presiones a las que
deben estar las corrientes en cada fase del modelo.

Adicionalmente es necesario incorporar elementos necesarios para el reciclo de
componentes que pueden ser utilizados en una etapa anterior como el ALy el EtOH.

Reciclo del EtOH: en la torre de separacion EtOH — agua se obtuvo por el destilado EtOH al
86.61% molar y en los fondos agua al 99.78% molar. La salida del destilado se considerd de
un grado aceptable para su recirculacidon a la entrada del reactor. Para esto fue necesario
agregar una bomba y un intercambiador de calor para ajustar las condiciones de presion de
66 kPa a 101.3 kPa y temperatura de 67.64°C a 50°C de la salida de la corriente a las de la
entrada del sistema.
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Reciclo AL: en la torre de separacion LE — AL se obtuvo por el destilado LE al 99,91% molary
en los fondos AL al 100% molar. La salida de los fondos se considerd de un excelente grado
para su recirculacion a la entrada del reactor. Para esto fue necesario agregar un enfriador
para ajustar la temperatura de la salida de la corriente. Este enfriador se afladio para bajar
la temperatura de 216.6°C a 50°C que es la temperatura a la que debe estar la corriente a la
entrada del reactor.

Finalmente se adiciond un mixer para incorporar las corrientes de reciclo de EtOH y AL a la
corriente de entrada del sistema.

Figura 19: Diagrama simulacion Caso Base en el software Aspen HYSYS.
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7.4 Especificaciones de los equipos del caso base

Para el disefio de los equipos, se determind utilizar acero al carbono. Este material es
ampliamente utilizado en la industria por su versatilidad y bajo costo en procesos industriales
que no implican el uso de reactivos altamente acidos o alcalinos. Por ejemplo, en procesos

con solventes organicos (Perry, Green, & Maloney, 1997).

Tabla 23: Hoja de especificaciones de C1 A/B: reactor del caso base.

EXTERNO (in)

HOJA DE
UNIDAD C1A/C1B ESPECIFICACIONES FECHA: JUNIO 2015
EQUIPO REACTOR DE FLUJO PISTON CON LECHO FlJO
DIAMETRO (m) 0.91 LONGITUD (m) 4.87
DIMENSIONES - . -
ORIENTACION HORIZONTAL ESPESOR LAMINA (in) 1/4
VOLUMEN (m3) 3.20 VOLUMEN REACCION 2.44
(m3)
MATERIAL ACERO AL CARBON 1040
CAPACIDAD PRODUCCION 9000 TON/ANO
TEMPERATURA OPERACION (°C) 50 CAIDA DE PRESION (kPa) | 68.5
PRESION ABSOLUTA DE OPERACION .

S10 S0 (lI:Pa) o co 101.3 CONVERSION (%) 69.99
ELEMENTOS AUXILIARES TUBOS PARA EL EMPAQUE DEL CATALIZADOR
CONDICIONES DE PROCESO - MATERIAS PRIMAS

ETANOL CONCENTRACION MAXIMA 96% PESO
ACIDO LACTICO CONCENTRACION MAXIMA 88% PESO
AMBERLYST 15 RESINA DE INTERCAMBIO IONICO
TUBOS
NUMERO DE TUBOS 319 REGIMEN DE FLUJO LA'\Q'NA
DIMENSIONES DIAMETRO 3/4 LONGITUD (ft) 16
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Tabla 24: Hoja de especificaciones de K1: Torre de destilacion multicomponentes.

HOJA DE
UNIDAD K1 ESPECIFICACIONES FECHA: JUNIO 2015
EQUIPO TORRE DE DESTILACION MULTICOMPONENTES

DIAMETRO (m) 0.45 ALTURA (m) 8.8

DIMENSIONES ~

ORIENTACION VERTICAL VOLUMEN (m3) 1.4
MATERIAL ACERO AL CARBON 1040
PRODUCTOS
PRODUCTOS DESTILADO ETANOL/AGUA FONDOS LE/AL
. TEMPERATURA
TEMPERATURA DESTILADO (°C) 79.42 FONDOS (°C) 175.8
PRESION ABSOLUTA DE 1013 PRESION ABSOLUTA 135.7
OPERACION (kPa) : FONDOS (kPa) :
ELEMENTOS AUXILIARES PLATOS, CONDENSADOR, REHERVIDOR
CONDICIONES DE PROCESO - ALIMENTACION
TEMPERATURA (°C) 50
PRESION ABSOLUTA(kPa) 122
FLUJO (KMOL/H) 71.32
PLATOS
PLATO DE
NUMERO DE PLATOS 16 ALIMENTACION 6
TIPO DE PLATOS SIEVE D'AMETR(?T]')DE PLATO 0.4374
VOLUMEN ENTRE X
ESPACIADO ENTRE PLATOS (m) 0.55 PLATOS (m3) 8.75x10
REHERVIDOR-CONDENSADOR
REHERVIDOR CONDENSADOR
TIPO REGULAR TIPO TOTAL
PRESION ABSOLUTA (kPa) 135.7 PRES'O'(\'k’;aB)SOLUTA 101.3
TEMPERATURA (°C) 175.8 TEMPERATURA (°C) 79.42
DUTY (kJ/h) 3.23x10° DUTY (kJ/h) 2.55x10°
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Tabla 25: Hoja de especificaciones de K2: Torre de destilacidn etanol - agua.

HOJA DE
UNIDAD K2 ESPECIFICACIONES FECHA: JUNIO 2015
EQUIPO TORRE DE DESTILACION ETANOL/AGUA
DIAMETRO (m) 0.816 ALTURA (m) 16.5
DIMENSIONES .
ORIENTACION VERTICAL VOLUMEN (m3) 8.62
MATERIAL ACERO AL CARBON 1040
PRODUCTOS
PRODUCTOS DESTILADO ETANOL/AGUA FONDOS AGUA
. TEMPERATURA
TEMPERATURA DESTILADO (°C) 79 FONDOS (°C) 93
PRESION ABSOLUTA 66 PRESION ABSOLUTA 1013
DESTILADO (kPa) FONDOS (kPa) :

ELEMENTOS AUXILIARES

PLATOS, CONDENSADOR, REHERVIDOR

CONDICIONES DE PROCESO - ALIMENTACION
TEMPERATURA (°C) 79.42
PRESION ABSOLUTA (kPa) 101.3
FLUJO (KMOL/H) 57.65
PLATOS
PLATO DE
NUMERO DE PLATOS 30 ALIMENTACION 21
TIPO DE PLATOS SIEVE D'AMETR(%'))E PLATO 0.80
VOLUMEN ENTRE
ESPACIADO ENTRE PLATOS (m) 0.55 PLATOS (m3) 0.3
REHERVIDOR-CONDENSADOR
REHERVIDOR CONDENSADOR
TIPO REGULAR TIPO TOTAL
PRESION ABSOLUTA (kPa) 101.3 PRES'O'(\'kﬁaB)S’OLUTA 66
TEMPERATURA (°C) 99.93 TEMPERATURA (°C) 67.64
DUTY (kJ/h) 5.80x10° DUTY (kJ/h) 5.84x10°
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Tabla 26: Hoja de especificaciones de K3: Torre de destilacion LE - AL.

HOJA DE
UNIDAD K3 ESPECIFICACIONES FECHA: JUNIO 2015
EQUIPO TORRE DE DESTILACION LE/AL
DIAMETRO 0.29 ALTURA (m) 8.5
DIMENSIONES (m)
ORIENTACION VERTICAL VOLUMEN (m3) 0.5615
MATERIAL ACERO AL CARBON 1040
PRODUCTOS
PRODUCTOS DESTILADO LE FONDOS AL
. TEMPERATURA
TEMPERATURA DESTILADO (°C) 140.4 FONDOS (°C) 216.5
PRESION ABSOLUTA 66 PRESION ABSOLUTA 1013
DESTILADO (kPa) FONDOS (kPa) :

ELEMENTOS AUXILIARES

PLATOS, CONDENSADOR, REHERVIDOR

IONES DE PROCESO - ALIMENTACION

CONDIC
TEMPERATURA (°C) 175.8
PRESION ABSOLUTA (kPa) 135.7
FLUJO (KMOL/H) 13.67
PLATOS
PLATO DE
NUMERO DE PLATOS 17 ALIMENTACION 8
TIPO DE PLATOS SIEVE D'AMETR(%')JE PLATO 0.2774
VOLUMEN ENTRE ,
ESPACIADO ENTRE PLATOS (m) 0.50 PLATOS (m3) 3.30x10
REHERVIDOR-CONDENSADOR
REHERVIDOR CONDENSADOR
TIPO REGULAR TIPO TOTAL
PRESION ABSOLUTA (kPa) 101.3 PRES'O'(\'kﬁaB)S'OLUTA 66
TEMPERATURA (°C) 216.6 TEMPERATURA (°C) 140.4
DUTY (kJ/h) 5.56x10° DUTY (kJ/h) 6.15x10°
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7.5 Diagramas de proceso

En la seccidon presente se ilustran los diferentes diagramas de proceso del caso base para el proceso
de produccién de LE.

7.5.1 Diagrama de entradas y salidas

Figura 20: Diagrama de entradas y salidas.

Etanol 96% w/w
(1.98 ton/h)

> Agua 98.7% w/w

Acido Lactico 88% w/w Proceso (g.4 ton/h)
(1.4ton/h)

Esterificacion (Reaccion) | Lactato de Etilo 99.9% w/w
Catalizador Destilaciones (1139 ton/h)
(1624.7 Kg)

63H603 + C2H60 — 65H1003 + Hzo

Figura 21: Margen de contribucién del proceso en SMM/afio.

Etanol
Acido ! |
Lactico 10.5 | Agua 0
Catalizador —
Om—. 6 .’
Reaccion Separacién Lactato Etilo
Etanol 14.6 354
t
Potencial Acido Lactico
Econdmico

$10.3MM/afio
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Diagrama de flujo de proceso (PFD) del caso base
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8. OPTIMIZACION

8.1 Analisis de las condiciones de reaccion

Con el fin de determinar condiciones dptimas en la reaccidon quimica, se analizaron diferentes
factores que tienen un efecto directo sobre el fendmeno. Para ello, se utilizé el software
Polymath 6.1, en donde se evidencié el comportamiento de la reaccidn quimica, variando las
condiciones del proceso.

8.1.1 Factor de dilucién del acido lactico

La Tabla 27 muestra la conversion de equilibrio para diferentes mezclas de AL y EtOH. Se
utilizaron diferentes concentraciones de AL en soluciéon acuosa (20-90%) y diferentes
relaciones molares de EtOH y AL en la mezcla (1:1 a 5:1). La conversion fue evaluada con una
temperatura de 60°C.

Tabla 27: Conversion de AL en la reaccidn con diferentes concentraciones masicas de AL y relaciones molares por exceso

de EtOH.
[EtOH]/[AL]
% AL 1:1 2:1 3:1 5:1
20 0.1018 0.185 0.2736 0.3856
40 0.2059 0.3439 0.4654 0.5925
60 0.3169 0.4886 0.6141 0.7259
80 0.4419 0.6265 0.7364 0.8204
90 0.5133 0.6947 0.7906 0.8583

Los resultados muestran que la conversién de equilibrio del AL aumenta con el exceso de
EtOH en la mezcla, resultado esperado ya que el reactivo en exceso desplaza el equilibrio
quimico de la reaccién. De igual manera, una menor concentracion de AL en solucidon acuosa
contiene mayor cantidad de agua, desplazando el equilibrio quimico hacia la hidrélisis del LE.
Se define utilizar una concentracion de AL del 85%, que es una concentracion comun
encontrada a la venta a nivel industrial, y seglin las consideraciones del modelo de
simplificacion de oligdmeros, a esta concentraciéon y con un exceso de 3:1 de EtOH, su
concentracion seria despreciable. La Figura 22 ilustra los datos obtenidos.
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09 —&— REtOH/AL=1 REtOH/AL=2 —#— REtOH/AL=3 —>=— REtOH/AL=5

0,8
0,7
0,6
0,5
0,4
0,3
0,2
0,1

CONVERSION MOLAR

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9
CONCENTRACION ACUOSA DE ACIDO LACTICO

Figura 22: Conversidn molar de AL en la reaccion respecto a la concentracion de la solucién acuosa de AL.

8.1.2 Exceso de EtOH en la reaccion

Para este trabajo, se define utilizar un exceso de EtOH de 3:1. El modelo planteado, muestra
gue a un mayor exceso de EtOH, hay una mayor conversién y mayor velocidad de reaccion.
Sin embargo, diversos autores reportan que el cambio en la conversién de la reaccion no es
significativo cuando el exceso de EtOH es mayor a 3 (Delgado, Sanz, & Beltran, 2006). Esto
se debe a que el modelo cinético de la reaccién comienza a tener un cambio considerable
cuando el exceso de EtOH es superior a 4 (Troupe & Dimilla, 1957). A la fecha de este trabajo,
no se encontraron reportes en la literatura de la cinética de la reaccion con un exceso de
EtOH superior a 4.

8.1.3 Efecto de |la temperatura en la reaccién

Se evalud el efecto que tiene la temperatura sobre la conversidon del AL. El andlisis se hizo
con una mezcla de 85% de AL con un exceso de EtOH de 3:1y 5:1. Aunque el exceso de EtOH
por encima de 3 afecta el modelo cinético, las comparaciones con excesos superiores se
hicieron con el fin de analizar el efecto de la temperatura sobre la reaccién.

Tabla 28: Relacion entre la temperatura y la conversion de AL para [EtOH]/AL=3y 5.

Temperatura (°C) Exceso 3:1 Exceso 5:1

60 0.7066 0.7925
70 0.7277 0.8101
80 0.7478 0.8261
90 0.7641 0.8401
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La Figura 23 muestra como la temperatura incide linealmente en la conversién del reactivo
limite. Sin embargo, se evidencia que la variacién en la conversion no es considerable,
ademas de que se incrementan los costos de separacion. La temperatura se evalud entre
50°C y con un maximo de 110°C para evitar la degradacion del catalizador Amberlyst 159,

como se reporta en su ficha técnica.

0,86
0,84
0,82

0,8
0,78
0,76
0,74
0,72

Conversion Acido Lactico

0,7
—&— EtOH/AL=3 EtOH/AL=5

0,68
50 55 60 65 70 75 80

Temperatura (°C)

Figura 23: Efecto de la temperatura sobre la conversion de equilibrio en el reactor para una solucion del 85% de ALy
REtOH/AL=3y5.

La Figura 24 muestra cémo la temperatura incide en la velocidad de la reaccion de

esterificacion.
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Figura 24: Cinética de la reaccidn y tiempo espacial en reactor a diferentes temperaturas (50-80°C).
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Con base en el analisis anterior, se puede determinar que la temperatura tiene un mayor
impacto sobre la cinética de reaccion que sobre la conversion del AL.

8.1.4 Condiciones de la reaccién y masa del catalizador requerida

La masa de catalizador requerida fue determinada con la ecuacion integral derivada de la
ecuacion de disefio para el reactor PFR. Con fines practicos, se ingreso la conversion en el
equilibrio para calcular la masa requerida de catalizador. Se analizé la variacion de este
requerimiento con la variacién de la temperatura en el proceso.

La masa requerida de catalizador en la reaccion respecto a la temperatura del medio fue de
1624.699 kg a 50°C.

En la Figura 25 se ilustran los resultados obtenidos al variar la temperatura para obtener el
requerimiento masico de catalizador.

1800

1600

800
600
400
200

50 55 60 65 70 75 80 85 90
Temperatura (°C)

Figura 25: Masa requerida de catalizador respecto a la temperatura de reaccién.

Los resultados del andlisis muestran el importante efecto que tiene la temperatura en la
reaccion quimica, principalmente en la velocidad de la reaccion. Esta permite disminuir la
cantidad de catalizador requerida en el proceso, disminuyendo sus costos asociados, y a su
vez disminuyendo el volumen de reaccién requeridos y el costo de capital asociado al reactor.
Sin embargo, se deben tener presentes las restricciones del proceso. El limite superior del
LHSV en el proceso se encuentra a una temperatura aproximada de 66°C, y por lo tanto, esta
es la temperatura maxima que se utilizara para la reaccién quimica. Se define utilizar esta
temperatura para optimizar los costos asociados a la reaccién y al consumo de energia.
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8.2 Disefio del reactor optimizado

Con base en las nuevas condiciones de reaccidn determinadas, se procede a disefiar el nuevo
reactor quimico. Los cdlculos asociados a las dimensiones y condiciones de reaccién se
hicieron con las mismas ecuaciones presentadas en el caso base.

La Tabla 29 muestra los pardmetros de disefio y operacion del reactor después de analizar
las variables para optimizar la reaccién quimica.

Tabla 29: Parametros de disefio y operacion del reactor del caso optimizado.

Variable  Magnitud Descripcion
Dp [mm] 0.5 Diametro de particula Amberlyst 15
€ 0.36 Porosidad del catalizador

M [Pa-s] 0.004 Viscosidad promedio de la mezcla
P [kg/m?3] 946 Densidad promedio de la mezcla
Q [L/min] 61.667  Caudal del reactor

A [cm?] 15.7 Area transversal de cada tubo

D [m] 0.67 Diametro del reactor

V [m3] 1.22 Volumen del reactor

L [m] 4.87 Longitud de los tubos del reactor

Nt 160 Numero de tubos

T [min] 8 Tiempo espacial

AP [kPa] 122 Caida de presién

Re 1.42 Numero de Reynolds modificado
LHSV [h] 5 Velocidad espacial horaria del liquido
T[°C] 66 Temperatura del sistema

8.3 Integracion energética

El caso base de la planta de proceso posee tres equipos para intercambiar calor entre las
corrientes y servicios industriales (agua de enfriamiento y vapor). Ahora bien, en vez de
utilizar intercambiadores de calor independientes para calentar la corriente de entrada y
enfriar la corriente de los fondos, podria pensarse en mezclar las corrientes para que la
corriente mezclada resultante tenga una temperatura intermedia. Sin embargo, la mezcla
directa de diferentes corrientes con grandes diferencias de temperatura, en donde la
temperatura de la corriente caliente supera en mas de 100°C el punto de burbuja de la
corriente de entrada no es recomendable, ya que se corre el riesgo de producir una nueva
corriente bifasica. Adicionalmente, en su trabajo, (Sama, 1995) lista diferentes puntos para
tener presente en el disefio de procesos industriales, basado en limitaciones de la segunda
ley de la termodindmica. Entre estos puntos, se encuentra una limitante al mezclar corrientes
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con grandes diferencias de temperatura y presion, puesto que se produciria una pérdida de
exergia considerable.

Es posible pensar en que estas dos corrientes pueden intercambiar su calor dentro de un
intercambiador de calor intermedio antes de entrar en la operacion de mezclado, buscando
igualar sus temperaturas de salida.

Ecuacién 8-2

my * Cpy * ( Ting= Toye1) = — My * Cp1z2 * (Tiniz— Tout12)

Ecuacién 8-3
Tout1 = Tout12

Resolviendo el proceso iterativo para igualar las temperaturas de salidas de ambas
corrientes, se determina que ésta es de 66.35°C. Una temperatura de salida a esta
temperatura es apenas 0.35°C por encima de la temperatura de reaccion requerida en el
proceso. Integrar energéticamente estas dos corrientes elimina por completo la necesidad
de intercambiadores independientes para calentar o enfriar corrientes.

8.3.1 Disefio del intercambiador de calor

Con la temperatura de las corrientes de salida conocidas y utilizando el coeficiente de
BTU
hft2°F

Penney, & Fair, 1988), se procede a calcular el drea requerida de intercambio de calor. La

intercambio de calor de 100 con base en las heuristicas de Couper, et al. (Couper,

Figura 25 muestra el perfil de temperaturas de las corrientes en el intercambiador.

Acido Lactico Corriente de entrada

250

200

_150
S
=

100

0

0 20000 40000 60000 80000 100000 120000 140000 160000
Q (BTU)

Figura 26: Perfil de temperaturas de las corrientes en el intercambiador de calor del caso optimizado.
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En la Figura 27 y Tabla 30 se muestran el esquema y los parametros de disefio para el
intercambiador de calor del caso optimizado, respectivamente.

Figura 27: Esquema del intercambiador de calor del caso optimizado.

Entrada

A

Fondos K3 @

Tabla 30: Parametros de disefio del intercambiador de calor del caso optimizado.

Corriente  Fondos K3 Entrada

m [ke/h] 36851 1518.72
Cp [kI/kg"C] 3.13 2.97
mCp [kl/°C]  1153.95 4517.73
Tin [°C] 216,50  28.00
Tout [°C] 66.35 66.35
ATmI [°C] 81.91

Q [k/h] 173263.49

U [W/m2K] 567.90

f 0.85

A [f2] 13.10

Tomando como base el area de intercambio de calor requerida, se define entonces disefiar
un intercambiador de tubos concéntricos para esta operacion.

8.3.2 Dimensiones del intercambiador de calor

Las dimensiones de los intercambiadores de calor se determinaron tomando como base las
dimensiones de los tubos estandar para intercambiadores de tubos concéntricos reportados
por (Guy, 2011).

La seleccion de los tubos fue realizada buscando estandares de tubos que permitieran tener
el area de transferencia de calor requerida y un régimen de flujo turbulento en las corrientes.

El area de transferencia de calor en el intercambiador equivale al area del exterior del tubo
interno de la estructura (Shah & Sekulic, 2003).
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Ecuacion 8-4
At = m* Do = L

En la Figura 28 se muestra el esquema del intercambiador de calor del caso optimizado con
sus dimensiones y sentidos de los flujos.

Figura 28: Esquema del intercambiador de calor del caso optimizado.

Entrada

N J% —

Fondos K3 ( )

El régimen de flujo fue determinado utilizando el numero de Reynolds el cual es un nimero
adimensional que relaciona las propiedades fisicas del fluido, su velocidad y la geometria del
ducto por el que fluye. Un flujo cuyo nimero de Reynolds es superior a 2000 se considera de
régimen turbulento (Bergman, Incropera, & Lavine, 2011).

El régimen de flujo fue determinado utilizando el nimero de Reynolds.
Ecuacion 8-5

_DexVxp
U

Re

Re = NUmero de Reynolds.
De = Didmetro del ducto.
V = Velocidad del liquido.

El didmetro del ducto en el tubo interno equivale al didmetro interno de éste:

Ecuacion 8-6

DezDi
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El didmetro interno de flujo del tubo externo equivale a la diferencia entre el diametro
interno del tubo externo y el didametro externo del tubo interno:

Ecuacion 8-7
D, = Di- Dy
Donde:
Di: Didmetro interno del tubo interno.
Do : Diametro externo del tubo interno.
D1 : Didmetro interno del tubo externo.

La velocidad de flujo fue determinada utilizando la relacion entre el flujo masico de cada
corriente por los tubos y el producto de la densidad de la corriente y el drea transversal de

flujo:
Ecuacion 8-8
m
V=——
(p*4r)
Donde:

m: Flujo masico de la corriente.
As: Area transversal de flujo.

A continuacion se muestra las ecuaciones de célculo para el drea transversal del flujo de los
tubos cilindricos:

Ecuacion 8-9

T * Dy?
4

Ecuacion 8-10

Afl =

Donde:
Asi: Area transversal de flujo del tubo interno

Afo: Area transversal de flujo del tubo externo
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A través de los tubos internos de un intercambiador debera fluir las corriente corrosiva, de
agua de enfriamiento, corriente caliente, y vapor (Serth, 2007). Este fue el criterio para
determinar qué corriente fluiria a través de qué tubo. Dentro del tubo fluirad la corriente de
AL, y la corriente de entrada a través del anulo.

En la Tabla 31 se muestra las dimensiones del intercambiador y datos de las corrientes.

Tabla 31: Dimensiones del intercambiador de calor.

Longitud [ft] 14.5

D [ft] 3.284
Do [ft] 3.5

D1 [ft] 5.305
D; [ft] 5.563
A[f2] 13.286

Re interno 3398
Re externo 4367

Los resultados del disefio muestran que los flujos de las corrientes son de régimen
turbulento, permitiendo asi un intercambio de calor adecuado.

8.3.3 Simulacién del intercambiador de calor

Inicialmente se definid las entradas del intercambiador de calor de tubos concéntricos, la
corriente fria, que es el alimento fresco al proceso a 28°C vy la corriente caliente a 216.6°C
gue es la recirculacion del AL proveniente de la torre de destilacién LE — AL. A la salida del
intercambiador salen las dos mismas corrientes de la entrada pero a una temperatura mas
cercana a la requerida para el modelo optimizado.

La Figura 29 proporciona informacion de temperaturas, presiones y flujos molares de las
corrientes a la entrada y salida del intercambiador de calor.
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Figura 29: Condiciones de entrada y salida en el intercambiador de calor del caso optimizado.

Entrada
216.6°C 28°C
101.3 kPa 101.3 kPa
4,083 kmol/h 30.81 kmol/h
Fondos K3 ———— .,
62.72°C 61.87 °C
80.62 kPa 80.62 kPa
30.81 kmol/h 4.083 kmol/h

8.3.4  Simulacién reactor de Flujo Pistén (PFR)

Para llevar a cabo la simulacién del reactor se le proporciond al software Aspen HYSYS la
misma informacion que en el caso base, con la diferencia que se toman los datos de disefio
del reactor a 65°C.

Los resultados de las composiciones molares a la entrada y salida del reactor a se reportan
en la Figura 30.

Figura 30: Resultados simulacidn del reactor - caso optimizado.

N
> \\ \ >
NN

X1A1=0.1922 X2a1=0.0573
X2r=0.4417

X1Et=0.5766
X1H.0=0.2312 X2te=0.13498
= X21:0=0.3661

De acuerdo con los resultados se calculd la conversion dentro del reactor, tomando como
referencia la fraccién molar a la entrada y a la salida del AL.

Ecuacion 8-11

Xo—X; 01922 —0.0573
Xo 0.1922

Xoq = =0.7019

Esto quiere decir que la conversion alcanzada por el sistema del AL, como reactivo limite, en
LE es de 70.19%.
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La salida del reactor contiene 5.73% mol de AL, 13.49% mol de LE, 36.61% mol de agua y
44.17% mol de EtOH. Esta corriente fue la alimentacién de la primera torre de destilacion
multicomponentes para separar EtOH/agua por el destilado y AL/LE por los fondos.

8.3.5 Simulacién de separacién de componentes

8.3.5.1 Torre separacién multicomponentes

En la Tabla 32 se presentan los datos de disefio de la torre de separacion multicomponentes
para el caso optimizado arrojado por Aspen HYSYS v 8.6.

Tabla 32: Parametros de disefo de la torre multicomponentes — caso optimizado.

Platos

Ndmero minimo de platos 4.922
Ndmero real de platos 15.191
Etapa de alimentacién éptima 5.727
Temperaturas

Condensador [°C] 352.58
Rehervidor [°C] 449.15
Flujos

Vapor del destilado [kgmol/h] 63.708
Liquido del destilado [kgmol/h] 6.054
Vapor de los fondos [kgmol/h] 63.708
Vapor del liquido [kgmol/h] 77.374
Carga térmica condensador [ki/h]  -2520218.687
Carga térmica rehervidor [kJ/h] 3042885.789

Con los resultados obtenidos del disefio de la torre se procedid a simular la torre
multicomponentes, dando como resultado una buena separacién de los componentes en la
corriente del destilado y de los fondos. Esto se puede evidenciar en la Figura 31:
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Figura 31: Resultados de la separacién en la torre multicomponentes — caso optimizado.

Destilados
D=57.6540 Kmol/h
XH20=0.4529
Xe=0.0007
Xer=0.5464

K1 ——~

.........

H
v

.........

v

Fondos
F=13.6663 Kmol/h
Xa=0.2990
Xe=0.7010

8.3.5.2 Torre separacién LE — AL

En la Tabla 33 se presentan los datos de disefio de la torre de separacion de LE — AL para el
caso optimizado arrojado por Aspen Hysys v8.6.

Tabla 33: Parametros de disefio de la torre LE — AL: caso optimizado.

Platos

Ndmero minimo de platos 8.917
Ndmero real de platos 22.346
Etapa de alimentacién éptima 9.232
Temperaturas

Condensador [°C] 140.3
Rehervidor [°C] 216.6
Flujos

Vapor del destilado [kgmol/h] 12.559
Liquido del destilado [kgmol/h] 2.976
Vapor de los fondos [kgmol/h] 12.559
Vapor del liquido [kgmol/h] 16.646
Carga térmica condensador [ki/h] -608765.338
Carga térmica rehervidor [kJ/h] 547710.393
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Con los resultados obtenidos del disefio de la torre se procedio a simular la torre de LE — AL,
dando como resultado una buena separacion de los componentes en la corriente del
destilado y de los fondos, puesto que la recuperacion del LE en la corriente del destilado fue
del 99.98%. Esto se evidencia en la Figura 32:

Figura 32: Resultados de la simulacién de la torre LE — AL: caso optimizado.

Destilados
D=9.5830 Kmol/h
X1e=0.9998
Xa=0.0002

v

v

Fondos
F=4.0833 Kmol/h
Xa=1

8.3.5.3 Torre separacién etanol — agua

La simulaciéon de esta torre se realizé de la misma manera que el caso base. Los resultados
fueron los esperados, se obtuvo una recuperacion de EtOH del 99.80%, como se evidencia
en la Figura 33:
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Figura 33: Resultados de la simulacion de la torre de separacidon EtOH — Agua: caso optimizado.

Destilados
D=36.3997 Kmol/h
Xer=0.8654
XH20=0.1346

K2

\ 4

Fondos
F=21.2543 Kmol/h
Xe=0.0019
Xet=0.0001
XH20=0.9980

8.3.6  Simulacién completa del modelo optimizado

Finalizando el disefio y la simulacion del intercambiador de calor, el reactor y las tres torres
de separacion se procedid a conectar todas las etapas del proceso afiadiendo cuatro bombas
necesarias para ajustar presiones a las que deben estar las corrientes en cada fase del
modelo, sus especificaciones se muestran en la Tabla 34:

Tabla 34: Especificaciones de disefio de las bombas usadas en el caso optimizado.

Bomba P1A/B  P2A/B  P3A/B P4A/B
Densidad [kg/m3] 768.35 870.7 1017.68 984.38
Flujo [kg/h] 1539.78 3426.79 1518.72 368.51
AP [bar] 0.35 0.21 0.62 0.62
Ah [m] 4.68 2.46 6.21 6.42
Caudal [m3/h] 2 3.94 149  0.37
Potencia [HP] 0.038 0.036 0.05 0.013
Tipo Bomba Pistén

Adicionalmente fue necesario incorporar elementos necesarios para el reciclo de
componentes que pueden ser utilizados en una etapa anterior como el ALy el EtOH.
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Figura 34: Diagrama de simulacion del Caso Optimizado en Aspen HYSYS.
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8.4 Especificaciones de los equipos del caso optimizado

Tabla 35: Hoja de especificaciones de C1 A/B: Reactor del caso optimizado.

HOJA DE
UNIDAD C1A/C1B ESPECIFICACIONES FECHA: JUNIO 2015
EQUIPO REACTOR DE FLUJO PISTON CON LECHO FIJO
DIAMETRO (m) 0.67 LONGITUD (m) 4.87
DIMENSIONES ; _ -
ORIENTACION HORIZONTAL ESPESOR LAMINA (in) 1/4
VOLUMEN (m3) 1.72 VOLUMEN REACCION 1.22
(m3)
MATERIAL

ACERO AL CARBON 1040

CAPACIDAD PRODUCCION 10000 TON/ANO
TEMPERATURA OPERACION (°C) 65 CAIDA DE PRESION (kPa) 122
PRESION ABSOLUTA OPERACION 1013 CONVERSION (%) 20.2
(kPa)
ELEMENTOS AUXILIARES

TUBOS PARA EL EMPAQUE DEL CATALIZADOR

CONDICIONES DE PROCESO - MATERIAS PRIMAS

ETANOL CONCENTRACION MAXIMA 96% PESO
ACIDO LACTICO CONCENTRACION MAXIMA 88% PESO
AMBERLYST 15 RESINA DE INTERCAMBIO IONICO
TUBOS
NUMERO DE TUBOS 160 REGIMEN DE FLUJO LA'\Q'NA
DIAMETRO
DIMENSIONES EXTERNO (in) 3/4 LONGITUD (ft) 16
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Tabla 36: Hoja de especificaciones de K1: Torre de destilacidn multicomponentes del caso optimizado.

HOJA DE
UNIDAD K1 ESPECIFICACIONES FECHA: JUNIO 2015
EQUIPO TORRE DE DESTILACION MULTICOMPONENTES
DIAMETRO (m) 0.45 ALTURA (m) 8.8
DIMENSIONES .
ORIENTACION VERTICAL VOLUMEN (m3) 1.3995
MATERIAL ACERO AL CARBON 1040
PRODUCTOS DESTILADO ETANOL/AGUA | PRODUCTOS FONDOS LE/AL
TEMPERATURA DESTILADO TEMPERATURA
79.4 17
°C) 9.43 FONDOS (°C) 6
PRESION ABSOLUTA 1013 PRESION ABSOLUTA 135.7
DESTILADO (kPa) : FONDOS (kPa) :
ELEMENTOS AUXILIARES PLATOS, CONDENSADOR, REHERVIDOR
CONDICIONES DE PROCESO - ALIMENTACION
TEMPERATURA (°C) 65
PRESION ABSOLUTA (kPa) 123.3
FLUJO (KMOL/H) 71.32
PLATOS
PLATO DE
NUMERO DE PLATOS 16 ALIMENTACION 6
TIPO DE PLATOS SIEVE D'AMETR(%')DE PLATO 0.4374
VOLUMEN ENTRE X
ESPACIADO ENTRE PLATOS (m) 0.55 PLATOS (m3) 8.74x10
REHERVIDOR-CONDENSADOR
REHERVIDOR CONDENSADOR
TIPO REGULAR TIPO TOTAL
PRESION ABSOLUTA (kPa) 135.7 PRES'O'(\IkﬁaB)SOLUTA 101.3
TEMPERATURA (°C) 176.2 TEMPERATURA (°C) 79.41
DUTY (ki/h) 3.06x10° DUTY (ki/h) 2.53x10°
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Tabla 37: Hoja de especificaciones de K2: Torre de destilacidon EtOH - agua del caso optimizado.

HOJA DE
UNIDAD K2 ESPECIFICACIONES FECHA: JUNIO 2015
EQUIPO TORRE DE DESTILACION ETANOL/AGUA
DIAMETRO 0.816 ALTURA (m) 22
DIMENSIONES (m)
ORIENTACION VERTICAL VOLUMEN (m3) 8.628
MATERIAL ACERO AL CARBON 1040
PRODUCTOS
PRODUCTOS DESTILADO ETANOL/AGUA FONDOS AGUA
TEMPERATURA DESTILADO 29 TEMPERATURA 93
(°C) FONDOS (°C)
. PRESION
PRESION ABSOLUTA s ABSOLUTA 1013
FONDOS (kPa)

ELEMENTOS AUXILIARES

PLATOS, CONDENSADOR, REHERVIDOR

CONDICIONES DE PROCESO - ALIMENTACION
TEMPERATURA (°C) 79.41
PRESION ABSOLUTA (kPa) 101.3
FLUJO (KMOL/H) 57.65
PLATOS
PLATO DE
NUMERO DE PLATOS 30 ALIMENTACION 23
DIAMETRO DE
TIPO DE PLATOS SIEVE PLATO (m) 0.80
VOLUMEN ENTRE
ESPACIADO ENTRE PLATOS (m) 0.55 PLATOS (m3) 0.28
REHERVIDOR-CONDENSADOR
REHERVIDOR CONDENSADOR
TIPO REGULAR TIPO TOTAL
) PRESION
PRESION ABSOLUTA (kPa) 101.3 ABSOLUTA (kPa) 66
TEMPERATURA (°C) 99.93 TEMPERATURA (°C) 67.63
DUTY (ki/h) 5.78x10° DUTY (ki/h) 5.82x10°
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Tabla 38: Hoja de especificaciones de K3: Torre de destilacidn LE — AL del caso optimizado.

HOJA DE
UNIDAD K3 ESPECIFICACIONES FECHA: JUNIO 2015
EQUIPO TORRE DE DESTILACION LE/AL

DIAMETRO 0.29 ALTURA (m) 12.65
DIMENSIONES (m)
ORIENTACION VERTICAL VOLUMEN (m3) 0.5615
MATERIAL ACERO AL CARBON 1040
PRODUCTOS DESTILADO LE PRODUCTOS FONDOS AL
TEMPERATURA DESTILADO TEMPERATURA
0) 140.3 FONDOS (°C) 216.6
PRESION ABSOLUTA 66 PRESION ABSOLUTA 1013
DESTILADO (kPa) FONDOS (kPa) :

ELEMENTOS AUXILIARES

PLATOS, CONDENSADOR, REHERVIDOR

CONDICIONES DE PROCESO - ALIMENTACION
TEMPERATURA (°C) 176.2
PRESION ABSOLUTA (kPa) 135.7
FLUJO (KMOL/H) 13.67
PLATOS
PLATO DE
NUMERO DE PLATOS 23 ALIMENTACION 10
TIPO DE PLATOS SIEVE D'AMETR(?T]'))E PLATO 0.27
VOLUMEN ENTRE "
ESPACIADO ENTRE PLATOS (m) 0.55 PLATOS (m3) 3.30x10
REHERVIDOR-CONDENSADOR
REHERVIDOR CONDENSADOR
TIPO REGULAR TIPO TOTAL
PRESION ABSOLUTA (kPa) 101.3 PRES'O'(\'k’;aB)SOLUTA 66
TEMPERATURA (°C) 216.6 TEMPERATURA (°C) 140.3
DUTY (kJ/h) 5.62x10° DUTY (kJ/h) 6.23x10°
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Tabla 39: Hoja de especificaciones de W1: Intercambiador de calor del caso optimizado.

HOJA DE
UNIDAD w1 ESPECIFICACIONES FECHA: JUNIO 2015
EQUIPO INTERCAMBIADOR DE CALOR DE TUBOS CONCENTRICOS

DIAMETRO 0.1406 LONGITUD (m) 4.4196
DIMENSIONES (m)
ORIENTACION HORIZONTAL ESPESOR LAMINA (in) 0.258
MATERIAL ACERO AL CARBON 1040
AREA DE INTERCAMBIO (ft2) 13.1 FLUJO DE CALOR (MJ/h) |173.26
CAIDA DE PRESION (kPa) 62.05
CORRIENTE .
CALIENTE CORRIENTE FRIA
TEMPERATURA ENTRADA (°C) 216.5 28
TEMPERATURA SALIDA (°C) 66.35 66.35
FLUJO DE ENTRADA (kg/h) 368.51 1518.72
TUBO INTERNO
DIAMETRO 0.083 LONGITUD (m) 4.41

DIMENSIONES (m)

ORIENTACION HORIZONTAL ESPESOR LAMINA (in) 0.216
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8.5 Diagrama de flujo de proceso (PFD) del caso optimizado
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9. COMPARACION ECONOMICA

9.1 Costos de los Equipos

La estimacion de los costos asociados a los equipos de la planta fue hecha con base en las
heuristicas propuestas por (Turton et al., 2009). Adicionalmente, los costos se ajustaron al
afio 2015 por medio de los indices de costo reportados por CEPCI, siglas de “Chemical
Engineering Plant Cost Index”.

9.1.1 Costo del médulo desnudo (Cpo)

Consiste en un costo preliminar para un equipo de acero al carbono y en condiciones
estandar.

Ecuacion 9-1

Cpo = 10k1+k2*log(X)+k3*log(X)2

Donde X son atributos que dependen del equipo, por ejemplo, area, potencia o volumen, y
k son las constantes reportadas por el autor.

9.1.2 Factor de presion (Fp)

Es el factor utilizado para corregir los costos asociados a la presién de operacion de los
equipos. Si el resultado de F, es menor que 1, se aproxima a 1 (Turton et al., 2008).

Para tanques vy torres, la siguiente ecuacion se utiliza para calcular el factor de presion
cuando el material de construccion es acero al carbén:

Ecuacién 9-2
(P+ 1)«D +0,00315
; _2%(1100%0,9 — 0,6 * (P + 1))
P = 0,0063
Para intercambiadores y bombas:
Ecuacion 9-3

Fp = 1OC1+C2*log(P)+C3*log(P)2

Donde C son las contantes reportadas por el autor, y P la presion en barg.
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9.1.3 Factor de material (Fm)

Es el factor utilizado para corregir los costos asociados al uso de materiales diferentes al
acero al carbono.

Los valores del factor de material son reportados en tablas por (Turton et al.,, 2008),
dependiendo del equipo y el material escogido.
9.1.4 Factor de correccién general (Fom)

Es el factor generalizado utilizado para corregir el costo del mddulo desnudo.
Ecuacion 9-4

Fbm = B1+ (B2 * Fp * Fm)

9.1.5 Costo del médulo real (Com)

Es el costo corregido del equipo con los factores de correccion.
Ecuacion 9-5

Cbm = Cpo * Fbm

9.1.6 Costo del Modulo Total (Crm)

El costo del mdodulo total es el costo total de la planta quimica sin acondicionamiento de
terrero.

Ecuacion 9-6

n
CTM = 1.18 * z Cbm
1

9.1.7 Costo del Médulo Total con Acondicionamiento de Terreno (Cer)

El costo del modulo total es el costo total de la planta quimica considerando el
acondicionamiento del terreno necesario para la construccidon de la planta.
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Ecuacién 9-7

n
CGR = CTM + 0.5 *Z CObm
1

9.2 Costos de Manufactura

Los costos de manufactura son el conjunto de los costos directos, los costos fijos y los gastos
generales que se dan en la planta de proceso.

Costos Directos de Manufactura: Son costos que representan los gastos operativos de la
planta. Estos costos incluyen la materia prima, el mantenimiento de los equipos y el gasto
laboral.

Costos Fijos de Manufactura: Son costos independientes de la rata de produccion de la
planta, por ejemplo, los seguros, impuestos y la depreciacion.

Gastos Generales: Son los costos adicionales que deben ser considerados en la planta. Por
ejemplo, costos administrativos, logisticos, ventas e investigacion y desarrollo.

A continuacion se muestra una lista de los costos relevantes en el proceso:

9.2.1 Costo fijo de capital (Fc)

El costo fijo de capital es el Cem 0 Cor dependiendo de si se debe adecuar el terrero para la
construccion de la planta. Para este trabajo, se determind utilizar el Cer para los calculos. La
Tabla 40 muestra los costos de capital de cada uno de los equipos y el Cgr de la planta de

proceso.
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Tabla 40: Costos de capital en el proceso en ddlares americanos.

Caso Base Caso optimizado

Calentador de entrada W1 S 10,621.16 -
Intercambiador W1 - S 11,161.71
Enfriador de EtOH W7 S 8,477.97 -

Enfriador de AL W8 S 11,623.38 -

Reactory catalizador CLA/B S 217,682.62 S 178,236.78
Torre y platos K1 S 36,016.98 S 36,016.98
Condensador K1 S 79,622.17 S 77,430.73
Rehervidor K1 S 86,196.47 S 84,005.04
Torre y platos K2 S 86,386.40 S 86,386.40
Condensador K2 S 96,861.46 S 96,423.17
Rehervidor K2 S 84,092.70 S 83,420.65
Torre y platos K3 S 29,613.60 S 29,613.60
Condensador K3 S 80,352.64 S 81,594.46
Rehervidor K3 S 89,439.80 S 90,287.15
Bombas P1-4 A/B S 108,625.50 S 108,625.50
CGR S 2,072,494.15 S 1,962,027.27

9.2.2 Costo de mano de obra (CoL)

El primer paso para determinar el gasto laboral en la planta es determinar el nimero de
operarios requeridos por turno. Este nimero se puede obtener utilizando la correlacion
empirica que se presenta a continuacion (Turton, et al., 2008).

Ecuacion 9-8
Ny, = (6.29 + 31.7P + 0.23 Nnp)°®®
Donde:
Nor: Niumero de operarios por turno.
P: Numero de etapas en el proceso que involucran manejo de soélidos.
Nnp: NUmero de etapas en el proceso que involucran manejo de fluidos.

Para este proceso, no se tienen operaciones de manejo de solidos, y por lo tanto el valor de
P es 0. Para el caso base, el valor del Ny, es 7, y para el optimizado, 6.

Los turnos de los operarios seran de 8 horas diarias, 5 dias a la semana y 49 semanas al afio
(3 semanas de vacaciones e incapacidades). Cada operario trabajard entonces 245
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turnos/afio. La planta en disefio estara en operacién continua durante todo el afio,
requiriendo asi 983 turnos/afio teniendo en cuenta el SF.

El nimero de operarios requeridos para suplir los turnos requeridos por afio serd entonces:

Ecuacion 9-9

983 (tuT‘TLOS)

afo
turnos )
ano — operario

= 4.01

Factor operacional por turno =

245 (

Ecuacién 9-10

Numero de operarios = Ny, * Factor operacional por turno

Finalmente, se concluye que son requeridos 12 operarios para las labores de manufactura
en la planta de proceso, tanto para el caso base como el optimizado.

En la Tabla 41 se presenta el salario minimo en Colombia, desglosado en sus diferentes
rubros (Consultas Laborales, 2015).

Tabla 41: Salario minimo en Colombia para el afio 2015.

Rubro Monto
Salario basico S 644,350.00
Salud S 54,700.00
Pension S  77,200.00
Auxilio transporte S 76,000.00
Cesantias S  59,863.00
Vacaciones S  26,848.00
Prima servicios S  59,863.00
Riesgos S 3,400.00
Cajas de compensacién S 58,000.00
Total $1,060,224.00

El costo total de la mano de obra se obtiene con el producto del costo por operario y el
numero de operarios en la planta de proceso.

Ecuacién 9-11

Co., = Numero de operarios totales * $1,060,224.00 * 12 meses
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Con el fin de homologar el uso de monedas en el presente trabajo, se hace la conversion de
pesos a ddlares americanos, con una tasa de cambio de 1USD = 2500COP. Adicionalmente,
con el fin de tener en cuenta los costos de personal administrativo y comercial de la planta,
se duplica el costo de mano de obra.

Cor = $122,137.80

9.2.3 Costo de servicios industriales (Cur)

En esta seccidn se presentan los costos asociados a los servicios industriales asociados a los
equipos en la planta de proceso.

9.2.3.1 Costos por consumo de vapor

En la planta de proceso existe una demanda de vapor asociada al calentamiento de
diferentes corrientes. Para el caso base y el optimizado, las tres torres de destilacion
requieren de vapor para el rehervidor. Por los requerimientos térmicos de las operaciones,
se utiliza vapor de media presién en las torres K1y K2, y vapor de alta presion en K3. En el
caso base se debe calentar adicionalmente la corriente de entrada con vapor de baja presion.
Con base en la simulacidon del proceso, se determind el requerimiento térmico de cada uno
de los equipos.

El flujo masico de vapor requerido para el proceso fue calculado a partir de la Ecuacion 9-12:
Ecuacion 9-12

Requerimiento energético

 vapor =
2257,’;—]

g
Los costos del vapor fue obtenido entre los reportados por (Turton et al., 2008), y ajustado
al CEPCI del afio 2015.

Tabla 42: Costos unitarios del vapor de calentamiento.

Rubro Costo

1000 kg
Vapor de baja presion S 39.45
Vapor de media presiéon S 41.35
Vapor de alta presién S 43.83
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9.2.3.2 Costo por consumo de agua de enfriamiento

Tanto los condensadores de las torres de destilacion como los enfriadores utilizados en el
caso base tienen una demanda de agua de enfriamiento en el proceso. Los requerimientos
energéticos del enfriamiento fueron obtenidos con la simulacion del proceso. En el caso base
se debe calentar adicionalmente la corriente de entrada con vapor de baja presion. Con base
en la simulacion del proceso, se determind el requerimiento térmico de cada uno de los
equipos.

La temperatura de entrada del agua de enfriamiento serd de 28°C, la misma que la
temperatura media de la planta de proceso, y la de salida de 40°C (Turton et al., 2008).

El flujo masico de agua requerido para el proceso fue calculado a partir de la Ecuacion 9-13:
Ecuacion 9-13

Requerimiento energético

magua =

k] 0
4181 oop * 12°C

El costo del agua de enfriamiento fue obtenido entre los reportados por (Turton et al., 2008),
y ajustado al CEPCI del afio 2015, con un costo de $ 21.62 por cada 1000 ton.

9.2.3.3 Costo por consumo de energia eléctrica de los equipos

Las bombas en el proceso tienen un requerimiento de potencia que debe suplirse con el uso
de una fuente directa de energia eléctrica. Se usé una potencia de 0.1 kW para cada una de
las bombas en el proceso, puesto que es la bomba de menor dimensiéon reportada por
(Turton et al., 2008) que se ajusta al requerimiento de las bombas en el presente trabajo el
cual es menor al seleccionado.

El costo de la energia eléctrica fue obtenido entre los reportados por (Turton et al., 2008), y
ajustado al CEPCI del afio 2015, con un costo de $ 0.098 / kWh.

9.2.3.4 Costo total de servicios

En la presente seccidn se muestran consolidados los costos de los servicios en el proceso de
produccion de LE. La Tabla 43 presenta los costos totales discriminados por equipo.
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Tabla 43: Costo anual total de los servicios en el proceso.

Rubro Caso Base Caso optimizado

Vapor de baja presion W1 S 2,414.17 -

Vapor de media presion K1 S 21,359.19 S 20,161.21
Vapor de media presion K2 S 38,765.04 S 38,233.25
Vapor de alta presion K3 S 36,781.06 S 37,108.31
Agua de enfriamiento W7 S 112.54 -

Agua de enfriamientoW8 S 1,055.40 -

Agua de enfriamiento K1 S 14,069.02 S 13,952.14
Agua de enfriamiento K1 S 32,272.54 S 31,994.96
Agua de enfriamiento K1 S 33,938.04 S 34,369.02
Energia eléctrica P1-4A/B S 857.40 S 857.40
Cut S 181,624.40 S 175,818.29

9.2.4 Costo de materia prima (CRM)

Los costos de la materia prima fueron obtenidos desde los Informes de Importacion de ALy
EtOH del Ministerio de Comercio, Industria y Turismo. (MinComercio, 2014). El costo total
de la materia prima fue calculado como el producto entre el costo unitario y el volumen de
reactivos requeridos anualmente en el proceso.

La Tabla 44 presenta el valor unitario y los costos totales asociados a los reactivos en el
proceso.

Tabla 44: Costo anual de los reactivos.

Reactivo Unidad Costo / ton Costo Total

Etanol $0.94/L $1,166 S 10,494,000.00

Acido Lactico $1.95/ kg $1,620 S 14,580,000.00
CRM $ 25,074,000.00

El costo del acido sulfurico necesario para la regeneracion del catalizador fue considerado
como materia prima de la planta de proceso. Se utilizd un precio de $ 700 / ton, un precio
un poco superior al reportado por el distribuidor (Wuhan Goutai Hogfa Commodity Co. LTD,
2015), tomando en cuenta el pago de impuestos por la importaciéon de compuestos
peligrosos. La tabla 45 muestra los costos de la materia prima, incluyendo los costos del acido
sulfdrico.
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Tabla 45: Costo anual del regenerador del catalizador.

Caso Base Caso Optimizado

H2S04 [ton] 12,7 6.3
Costo total H2S04 S 8,881 S 4,440
CRM + Catalizador $ 25,082,881 S 25,078,440

9.2.1 Costo de tratamiento de residuos (CRM)

El CWT es el costo asociado al tratamiento de residuos en las plantas del proceso. Aunque
los reactivos no generen residuos que deban tratarse, el acido sulfurico utilizado para
regenerar el catalizador debe tratarse como un residuo peligroso. Con base en las
correlaciones empiricas utilizadas para este trabajo, se determind un costo de $2000 por
tonelada de 4cido tratada (Turton et al., 2008). La tabla 46 muestra los costos asociados al
tratamiento de residuos en la planta de proceso.

Tabla 46: Costos por tratamiento de residuos en el proceso.

Caso Base Caso Optimizado
H2S04 [ton] 12.7 6.3
Costo tratamiento $25,376 $12,688

9.2.2 Costos totales de manufactura

Para el célculo de los costos totales de manufactura, (Turton et al., 2008) reportan el uso
de la siguiente correlacion heuristica:

Ecuacion 9-14
Com = 0.180 Fy + 2.73Co, + 1.23 (Cyr + Cwr + Cry)

El Cwres el costo asociado al tratamiento de residuos en las plantas del proceso. Sin embargo,
este costo se considera despreciable en el proceso al no tener residuos que requieran de un
tratamiento posterior para su disposicion.

La Tabla 47 presenta los costos totales discriminados y el costo de manufactura total en el
proceso.
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Tabla 47: Costos anuales totales de manufactura en el proceso.

Costo Caso Base Caso optimizado
Cer $1,960,382 $1,841,131

Cur $ 180,654 $175,819

Cwr $ 25,376 $12,688

Crm $ 25,082,881 $ 25,078,440
CoL $122,137.80 $122,137.80
Com $31,674,040.30 S 31,632,714.18

9.2.3 Precio de venta del LE

Se buscd un precio de venta competitivo para el LE en el mercado objetivo del proyecto. Con
base en el Informe de Importaciones de LE por el Ministerio de Comercio, Industria y
Turismo, los precios de venta en Brasil rondan los S 7/L de LE, mientras un promedio de
precios entre todos las importaciones internacionales reportadas por el informe arrojan un
precio de venta de S 3.94/L (MinComercio, 2014). El precio de venta para el LE se fija en
$3.6/L para el proyecto, con el fin de competir con un precio inferior al promedio del
mercado.

9.3 Analisis Financiero

Para el analisis financiero del proyecto, se proyectaron los flujos de caja futuros tanto para
el caso base del proceso como del caso optimizado. Utilizando los flujos de caja de ambos
casos, se calcula el valor presente neto (VPN) vy la tasa interna de retorno (TIR) para ambos
proyectos. Para el flujo de caja se considerd una retencion sobre las utilidades del 70% para
el pago de impuestos, una tasa de descuento de 9% anual (correspondiente a la inflacion
esperada y el pago de intereses causados por préstamos para la manutencién del proceso),
un aumento anual de 3% de los costos de manufactura y un aumento del precio de venta del
LE del 2% anual.

En las Tablas 48 y 49 se presentan los flujos de caja proyectados de los procesos del caso
base y el caso optimizado para los siguientes cinco afios.
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Tabla 48: Flujo de caja del caso base.

Ao 0 1 2 3 4 5
Inversidn Inicial $ -1,960,382

Costos de proceso $ - $-31,953,383.28 $-32,911,984.78 $-33,899,344.32 $-34,916,324.65  $-35,963,814.39
Ingresos de venta $ - $ 36,000,000.00 $ 36,720,000.00 $ 37,454,400.00 $ 38,203,488.00 $ 38,967,557.76
Utilidad antes de impuestos $ -1,960,381.91 $ 4,046,616.72 $ 3,808,015.22 $  3,555,055.68 $ 3,287,163.35 $ 3,003,743.37

Utilidad después de impuestos ~ $ -1,960,381.91  $ 1,213,985.02 $ 1,142,404.57 $ 1,066,516.70 $  986,149.00 $  901,123.01

Valor presente de la utilidad $ -1,960,381.91  $ 1,113,747.72 $  961,539.07 $  823,546.58 $  698,612.82 $  585,668.13
VPN $ 2,039,204.03
TIR 37.2%

Tabla 49: Flujo de caja del caso optimizado.

Ao 0 1 2 3 4 >
Inversidn Inicial $ -1,841,130.82

Costos de proceso $-31,912,106.66  $-32,869,469.86  $-33,855,553.96  $-34,871,220.58  $-35,917,357.20
Ingresos de venta . $ 36,000,000.00  $ 36,720,000.00  $ 37,454,400.00  $ 38,203,488.00  $ 38,967,557.76
Utilidad antes de impuestos $ -1,841,130.82 $ 4,087,893.34 $ 3,850,530.14 $  3,598,846.04 $ 3,332,267.42 $ 3,050,200.56

Utilidad después de impuestos ¢ _; 347 130,82 $ 1,226,368.00 $ 1,155,159.04 $ 1,079,653.81 $  999,680.23 $  915,060.17

Valor presente de la utilidad $ -1,841,130.82 $ 1,125,108.26 $  972,274.25 $  833,690.84 $  708,198.68 $  594,726.32
VPN $ 2,195,291.31
TIR 42.1%

Alcanzando los volUmenes de venta esperados en este trabajo, los resultados muestran que
el VPN del caso base es de $ 2,039,204 y el del caso optimizado de $ 2,195,291. Para el caso
de la TIR, es de 37.2% y 42.1% respectivamente. Un proyecto es considerado como viable
cuando el VPN es positivo, y cuando la TIR supera el retorno esperado por los inversionistas
del proyecto. Para Turton et al., (Turton et al., 2008), un proyecto se considera viable cuando
la TIR supera el 20%. Y aungque ambos proyectos cumplan con los requisitos para
considerarse viables, el caso optimizado tiene un rendimiento superior, como se evidencia
en los indicadores financieros. Adicionalmente, se mantiene un precio inferior al promedio
del mercado, lo cual permite que la planta de proceso sea competitiva.
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10.CONCLUSIONES

El LE es considerado un solvente verde y tiene diversas aplicaciones industriales por ventajas
Unicas como su biodegradabilidad, no toxicidad y alto poder de solvencia. La sintesis de este
compuesto involucra una reaccién de esterificacion de AL con EtOH limitada por un equilibrio
guimico, en la cual se obtiene agua como sub-producto. Por lo tanto, para obtener un
producto de alta pureza, se requiere una serie de procesos de separacién como destilacion.
Para evitar pérdida de reactivos en el proceso, las corrientes de los reactivos resultantes de
los procesos de separacion deben ser recirculadas.

El municipio de Buenaventura retne los elementos necesarios requeridos para desarrollar el
proyecto y construir la planta de produccion de LE, estando cerca de un puerto y evitando
los costos asociados al transporte terrestre de la materia prima.

Se disefid conceptualmente la planta de produccién de LE, incluyendo el reactor vy los
procesos de separacidn para obtener un producto de alta pureza. El disefio preliminar se hizo
utilizando el Software Polymath 6.1, en el cual se simuld la cinética de la reaccion quimica
para determinar las condiciones de reaccion dptimas en el proceso. Se determiné utilizar una
temperatura de reaccién de 66°C, un exceso de EtOH de 3:1, una concentracién de AL en
solucion acuosa de 85% w/w y un volumen de reaccion de 1.4 m3. Adicionalmente, se
optimizé el reciclo de los reactivos y se integré energéticamente la planta con el fin de reducir
los costos asociados al calentamiento y enfriamiento de las corrientes de proceso. La
conversion del AL en el reactor fue de 70%, se obtuvo un LE en el proceso con una pureza
superior al 99%. Los casos base y optimizado fueron simulados con el software Aspen HYSYS
v 8.6.

En el proyecto, se determina que la planta de produccion de LE es técnicay econdmicamente
viable, en el cual se puede obtener una tasa interna de retorno de hasta un 42.1% y un VPN
de $2,195,291.
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