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RESUMEN

Este trabajo describe la optimizacion del proceso de esterificacion de aceites vegetales usados (AVUs) para la
produccion de biodiesel a partir de un analisis estructural mediante simulacion. La optimizacion energética se
determind mediante una programacién matematica, y posterior resolucién mediante el software GAMS®. Se
analizaron dos alternativas tecnoldgicas. La Alternativa 1 incluye el proceso de esterificacion aplicando una torre
de lavado a la salida del reactor, mientras que la Alternativa 2 aplica un decantador a la salida del reactor. Se
determind que la Alternativa 2 fue la mejor opcién debido a que el costo de servicios totales anuales fue menor.
Para la optimizacion energética del proceso seleccionado, se incorpord una bomba de calor entre las corrientes
del condensador y del rehervidor de la torre de destilacion y se disefid una red de intercambio caldrico entre las
corrientes del proceso, esto permitiria un ahorro energético de servicios externos de 64,21%.

ABSTRACT

This paper describes the optimization of esterification of waste cooking oil (WCO) for the production of biodiesel
from a structural analysis by means of simulation. The energetic optimization was determined through
mathematical programming, and subsequent resolution using GAMS® software. Two technological alternatives
were analyzed. Alternative 1 includes the esterification process applying a washing tower at the outlet of the
reactor, while Alternative 2 applies a decanter at the outlet of the reactor. It was determined that Alternative 2
was the best option because the annual service cost was lower. For the energy optimization of the selected
process, a heat pump was incorporated between the condenser and the reboiler of the distillation tower of
product, and a heat exchange network between the process streams was designed, this would allow energy
savings of external utilities of 64.21%.

Palabras clave: simulacion, superestructura, GAMS, bomba de calor
Keywords: simulation, superstructure, GAMS, heat pump
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INTRODUCCION

Como consecuencia del grave deterioro medioambiental, la preocupacién por el agotamiento de los combustibles
fosiles y los costos crecientes de éstos, la busqueda de combustibles alternativos adquiere cada vez mayor
importancia. El biodiesel es un combustible alternativo que constituye una fuente de energia limpia, ya que
deriva de materias primas renovables y tiene bajas emisiones toxicas (Flores Veldzquez et a/.,, 2010; Hwang et
al., 2016; Nasir et al., 2013).

El biodiesel es un éster monoalquilico de cadena larga (Mohammadshirazi et al., 2014) que se obtiene mediante
la reaccion de transesterificacion catalitica de triglicéridos (aceite vegetal u otra grasa) con alcoholes de cadena
corta (generalmente metanol o etanol) en presencia de un alcali o en medio acido, normalmente a temperaturas
de reaccion cercanas al punto de ebullicion del alcohol.

Los aceites vegetales usados (AVUs) son una materia prima econdmica para la produccién de biodiesel
(Banerjee & Chakraborty, 2009; Wang et al., 2014; Yaakob et a/., 2013). Sin embargo, debe considerarse que
durante la fritura, el aceite es sometido a temperaturas elevadas entre 180-190°C (Hamilton & Perkins, 2002),
teniendo un efecto negativo sobre las propiedades del aceite por la formacidon de acidos grasos libres (AGL). Un
elevado nivel de AGL en la transesterificacion puede provocar la desactivacion del catalizador alcalino y una
reaccion de saponificacion que aumenta la dificultad de separacion de los productos de reaccion (Wang et a/.,
2014). Para reducir la acidez de la materia prima a un nivel inferior al 0,5%, es necesario un pre-tratamiento
(Berrios et al., 2007); el método de esterificacion de acidos grasos libres es uno de los mejores tratamientos
para la produccion final de los ésteres metilicos (Boffito ef a/., 2013).

En el disefio y evaluacidn de procesos, programas computacionales tales como Aspen Plus® y Aspen Energy
Analyzer® constituyen valiosas herramientas que proporcionan un entorno de simulacién apto para optimizar
distintas alternativas tecnoldgicas del proceso y posibles redes de intercambio de calor (Aspentech, 2015).

La optimizacion energética se realiza a partir de la generacion de una superestructura, la cual consiste en una
representacion en etapas dentro de las cuales puede ocurrir intercambio de calor entre corrientes calientes y
frias. Su simplicidad habilita la consideracion simultanea de factores de disefio sin las limitaciones de un andlisis
secuencial (Inchaurregui - Méndez et al,, 2015; Yee & Grossmann, 1990). Este tipo de modelos de optimizacién
generados en base a superestructuras pueden resolverse a través del entorno de modelacién GAMS® (Isafiade &
Fraser, 2008; Kim & Bagajewicz, 2016; Luo et a/., 2016).

La optimizacién energética de los procesos también puede incluir ciclos termodinamicos de bombas de calor, asi
como la integracion entre ciclos de potencia y redes de intercambio de calor (Lira-Barragan et al., 2014). Las
bombas operan tomando calor a una baja temperatura y cediendo calor a una temperatura superior (Townsend
& Linnhoff, 1983). Este concepto puede aplicarse particularmente en las etapas de destilacion de los procesos,
donde es posible plantear una alternativa de integracion energética para el uso racional de la energia utilizando
el calor cedido por los vapores durante la condensacién final como foco de recuperacion de calor; para tal fin
puede recurrirse al empleo de una bomba de calor que tome calor a baja temperatura de los vapores de salida
de la torre, para luego entregarlo en el rehervidor de la columna a mayor temperatura (Lopez et al., 2006).

El objetivo del presente trabajo fue realizar una optimizacién técnico-econémica del proceso de esterificacion de
AVUs sobre la base de la simulacién del proceso. Se analizaron dos alternativas tecnoldgicas: Alternativa 1 el
proceso de esterificacion aplicando una torre de lavado a la salida del reactor, y Alternativa 2 el proceso de
esterificacion aplicando un decantador a la salida del reactor. Luego haciendo uso de un modelo matematico,
basado en una superestructura, se realiza la optimizacion energética mediante la aplicacion de redes de
intercambio de calor.

http://www.exeedu.com/publishing.cl/av_cienc_ing/ 18
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MATERIALES Y METODOS

En este trabajo se realiza la optimizacidén del proceso de esterificacion desarrollado por Laborde et a/. (2015),
evaluando en principio dos alternativas tecnoldgicas posibles para la separacion del producto esterificado: la
utilizacion de una torre de lavado vs. el empleo de un decantador. En este modelo de simulacion se utilizd un
caudal masico de AVUs de 680 kg/h, una temperatura de reaccion de 70°C y una presion de 400 kPa, una
relacion molar de metanol/AGL de 6/1, empleando acido sulfdrico como catalizador en una proporcién de 6% en
peso en relacién a los AGL (Berrios et al, 2007). El reactor se modeld como un reactor estequiométrico
considerando una conversion de los AGL de 0,97 (Zhang et al., 2003).

Se utilizé la herramienta de simulacion de procesos Aspen Plus® (Aspentech, 2015) para simular las etapas
inherentes al proceso de esterificacion, y la herramienta Model Analysis Tools para analizar las alternativas
tecnoldgicas propuestas en el proceso. El consumo de energia se estudid empleando el software de simulacion
Aspen Energy Analyzer®.

Para la determinacion de los costos de los equipos involucrados en cada una de las operaciones planteadas para
la separacion del producto esterificado (decantador / torre de lavado) y para la bomba de calor se utilizaron las
ecuaciones de estimacion de costos de equipos de Turton et a/, (2008). La evaluacion de los costos de servicios
externos (agua de enfriamiento y vapor de calentamiento necesarias en enfriadores y calentadores,
respectivamente) se llevd a cabo a partir las estimaciones que surgen de la aplicacion de la ecuacion de Ulrich &
Vasudevan (2006).

Se generod el modelo matematico definido por las Ecuaciones (1 - 20) para realizar la optimizacion energética del
mismo mediante el lenguaje GAMS® basado en el trabajo de Inchaurregui - Méndez et a/. (2015).

Es necesario definir los siguientes conjuntos antes de presentar las ecuaciones: i representa las corrientes
calientes , j las corrientes frias y k identifica las etapas de intercambio.

Balance de energia para las corrientes calientes del proceso:

(TE(@) —TS(@) = FC(i) = q(i,j, k) + Qc (i) (1)
Balance de energia para las corrientes frias del proceso:

(TSG) = TE()) * FC() = q(i,j, k) + Qh() )
Balance de calor del lado de las corrientes calientes en el intervalo k:

(TK(i,k) + TK(i,k+ 1))« FC (i) = qu(i,j,k) (3)
Balance de calor del lado de las corrientes frias en el intervalo k:

(TK(, k) +TKG, k+ 1)) * FC () = Xiq(, ). k) (4)
Cantidad de calor de servicio externo de enfriamiento:

(TK(i, k) — TS()) * FC(i) = Qc (i) (5)
Cantidad de calor de servicio externo de calentamiento:

(TK (i, k) = TK())) * FC(j) = Qh()) (6)
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Condiciones de flujo en contracorriente:

TE(G) = TK(i, 1)

TE(j) = TK(j, k)

TK(i, k) > TK(i,k + 1)

TK(j, k) > TK(j,k — 1)

TE (i) < TK(i,k + 1)

TS(j) > TK(j, 1)

Restricciones logicas:

q(i,j, k) —min(Qc (i), Qc()) * Z (i,j, k) < 0

Qc () — Q@) *ZCU <0

Qh () —Q() *ZHU <0

Fuerza de conduccion para la entrada de la etapa:

DT (i,j, k) < TK(i,k) — TK(j, k) + DTMAX (i,j) * (1 — Z(i, j, k))
Fuerza impulsora para la salida de la etapa:

DT (i,j,k+1) < TK(i,k + 1) = TK(j, k + 1) + DTMAX (i,j) * (1 — Z(i,j, k))
Determinacion de la fuerza impulsora para los calentadores:
DTHU < (TSHU — TK (j, 1))

Determinacion de la fuerza impulsora para los enfriadores:
DTCU < (TK (j,k +1) — TSCU )

Funcion objetivo:

Qmin.ext = ¥, Qc (i) + X; Qh (j)

donde: TE: Temperatura de entrada.
75: Temperatura de salida.
FC: Producto del flujo masico por la capacidad calorifica.
Q: Calor intercambiado entre las corrientes calientes y frias en cada etapa.
Qc: Calor de servicio externo de enfriamiento.
G@h: Calor de servicio externo de calentamiento.
7K : Temperatura limite de la etapa.
Z: Variable binaria para intercambiadores.
Q: Calor disponible o requerido por cada corriente del proceso.

http://www.exeedu.com/publishing.cl/av_cienc_ing/
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ZCU - Variable binaria para enfriadores.
ZHU . Variable binaria para calentadores.
DT: Fuerza impulsora en los limites de intervalos.
DTMAX : Limite superior de la fuerza impulsora.
DTHU : Fuerza impulsora de los calentadores.
TSHU : Temperatura de salida del servicio de calentamiento.
DTCU : Fuerza impulsora de los enfriadores.
7SCU - Temperatura de salida del servicio de enfriamiento.
Qmin.ext: Cantidad de calor minima de servicio externo.

Este sistema se codifica en software GAMS® a fin de encontrar la estructura de intercambio caldrico dptima
minimizando el requerimiento de servicio externo de energia mediante la aplicacion del Solver BARON.

En la etapa de destilacion del proceso, es posible plantear una alternativa de integracion energética para el uso
racional de la energia utilizando el calor cedido por los vapores durante la condensacion final como foco de
recuperacion de calor. A tal fin puede recurrirse al empleo de una bomba de calor que tome calor a baja
temperatura de los vapores de salida de la torre, para luego entregarlo en el rehervidor de la columna a mayor
temperatura (Lopez et al, 2006). El disefio de la bomba de calor se realizd en base a las ecuaciones
presentadas por Cengel & Boles (1996).

RESULTADOS Y DISCUSION

Balance de materia

En la Figura 1 se presenta un diagrama general del proceso de esterificacion de AVUs. Para determinar los flujos
de reciclo, de purga y de alimentacion fresca de metanol se realizaron balances de materia en los puntos 1y 2

que se indican en la Figura 1, obteniéndose las Ecuaciones (21-23), donde F y x indican flujo molar en kmol/h y
fraccidn molar, respectivamente.

MET-R1

PURGA

MET-R
Mezclador |MET-CAT

H,80, ————>>
1 R Proceso de . L. 2
eactor % _9 Destilacion
METANOL ——> Separacion

RESIDUOS
AVUs |

AVUs sin AGL

Fig. 1: Diagrama general del proceso de esterificacién de AVUs.
Balance de masa global en el punto 1:
Fumeranor + Fu,so, + FMET-R1 = FMmET_CAT (21)
Balance de masa para el componente H,0 en el punto 1:

XH,0, en METANOL X FMETANOL + XH,0, en H,50, X FH,50, T XH,0,en MET-R1 X FMET-R1 =
= XH,0, en MET—CAT X FMET—cAT (22)
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Balance de masa global en el punto 2:
l:MET—R = l:PURGA + l:MET—Rl (23)

De acuerdo a las condiciones en las cuales se llevd a cabo el proceso, como alimentacion al reactor se utilizaron
caudales de 0,026 kmol/h de acido sulftrico (Fuzso4) Y de 5,26 kmol/h para la corriente de metanol que incluye
el catalizador (Fver-car). Se considerd metanol comercial al 99% y acido sulfdrico comercial al 98%, con lo cual
las fracciones molares de agua en las corrientes METANOL y H,SO, fueron 0,01 y 0,02, respectivamente. De
acuerdo a la eficiencia de la torre de destilacion, la corriente de salida (MET-R) presentd un caudal molar de
4,92 kmol/h con una fraccion molar de agua de 0,0006. Se considerd una tolerancia de agua ingresante al
reactor de 0,2%; por lo tanto, la fraccion molar de agua en la corriente MET-CAT fue de 0,002.

Sobre esta base, a partir del sistema de Ecuaciones (21-23) se obtuvo:

Fumeranor. = 0,91 kmol/h = 29,20 kg/h
FMET—Rl = 4,33 kmOl/h = 138,58 kg/h
Fpyurca = 0,59 kmol/h = 18,86 kg/h.

Esto corresponde con una relacion de flujo de MET-R1/ MET-R de 0,88 con lo que se estaria asumiendo una
purga del 12% del metanol recuperado.

Proceso de separacion

A partir de la simulacién del proceso de esterificacién desarrollada en Aspen Plus® V8.4, se obtuvo un flujo
masico total a la salida del reactor de 850,70 kg/h (conformado por 1,23 kg AGL/h; 41,59 kg FAME/h; 161,36 kg
Metanol/h; 4,26 kg agua /h y 639,86 kg AVUs /h) (Laborde et al., 2015).

Luego de la reaccién de esterificacién es necesario separar los AVUs sin AGL, los ésteres metilicos de acidos
grasos (FAME) y los restos de acidos grasos libres (AGL) del metanol, el agua y el catalizador. Esta separacion
puede ser realizada a través de un proceso de extraccion liquido-liquido empleando glicerol o mediante el uso de
un decantador debido a que se formarian dos fases bien definidas. Por lo tanto, se analizaron dos alternativas
tecnoldgicas: Alternativa 1: proceso de esterificacion aplicando una torre de lavado a la salida del reactor,
Alternativa 2: proceso de esterificacion aplicando un decantador a la salida del reactor.

Alternativa 1: El primero de los procesos se simulé en Aspen Plus® V8.4 (Figura 2) considerando como opcidn
estructural una torre de lavado (B6) con 3 etapas tedricas (Zhang et al,, 2003) a fin de lograr la separacién de
los AVUs. La corriente AVUs-4 se corresponde con AVUs sin AGL del diagrama general.

o MET-R1
METANOL B2
]

o{Fasot]

BE

o GLicEROL VUS4 e
.

BS
AVUS-2 }—)@—{ AVUS-3

B7

oA |

Fig. 2: Diagrama de flujo del proceso de esterificacion de AVUs con reciclo de metanol utilizando una torre de lavado (B6).
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Con el objetivo de determinar la cantidad de glicerol necesaria y la temperatura éptima de esta operacion, se
realizaron los siguientes estudios de casos utilizando la herramienta Model Analysis Tools propia del paquete
Aspen Plus® V8.4.

En la Figura 3 se presenta la variacion de caudal de Metanol y Agua (extraidos de la corriente AVUS-3) en la
corriente LAVADO, en funcion del caudal de Glicerol utilizado en la torre. Se observd que el caudal éptimo de
Glicerol no debiera ser superior a 115 kg/h aproximadamente, dado que aumentando el caudal por encima de
ese valor, la extraccion de Metanol se incrementa sélo en un 0,18%; en tanto, para dicho caudal limite, se logra
la maxima extraccion del Agua.

162 - - 4,265

161 -

160 - - 4,260 ~
< <
S 159 - Ej
< 158 - - 4,255
g 157 >
s 1 <
2 156 - - 4,250 2
3 155 - ;—
S 154 - 4,245 L
L 153 -

152 : : : . 4,240

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240
Flujo de Glicerol (kg/h)

Metanol Agua

Fig. 3: Flujo de Metanol vs. Flujo Glicerol — Flujo de agua vs. Flujo de Glicerol.

Posteriormente, y para un caudal de glicerol de 115 kg/h, se estudid el efecto de la temperatura de la torre de
lavado sobre la capacidad de extraccion de Metanol y Agua. En la Figura 4 se representa el caudal masico en la
corriente LAVADO del Metanol y Agua extraidos, en funcion de la temperatura.

La corriente AVUS-2 sale del reactor a 70°C; un incremento de la temperatura de esta corriente Unicamente
provocaria una disminucion en los caudales de Metanol y Agua extraidos. En tanto, una disminucion de la
temperatura de la corriente AVUS-2 provocaria un aumento en la eficiencia de la torre. Reducciones de la
temperatura por debajo de 46°C no producirian incrementos en el Agua extraida, siendo el Metanol adicional
recuperado sélo del 0,03%, requiriéndose ademas un consumo energético de enfriamiento innecesario. Por
consiguiente, se decidié tomar como temperatura de extraccion 46°C.

Los valores 6ptimos determinados para el caudal de Glicerol y para la temperatura de la torre de lavado resultaron
comparativamente similares a los obtenidos por Zhang et a/. (2003). Con estas condiciones de operacién para el
proceso que incluye la torre de lavado se conseguiria recuperar un 99,97% de metanol y 100% del agua en la
corriente LAVADO. Con esta alternativa estructural se obtiene reducir los AGL a un 0,18%.

Alternativa 2: A fin de analizar el reemplazo de la torre de lavado por un decantador (B6), se simuld el proceso
presentado en la Figura 5 mediante Aspen Plus® V8.4 donde el decantador esté representado por el equipo B6.
La corriente AVUs-4 se corresponde con AVUs sin AGL del diagrama general.

En este caso para una temperatura de salida del reactor (B4) de 70°C, una temperatura de operacion del
decantador (B6) superior a ésta solo provocaria disminucion en la eficiencia de la separacion (Fig. 6). Por debajo
de 70°C se incrementa la separacion de Metanol y Agua.
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Operando el decantador a temperatura ambiente se logra recuperar el 99,79% del Agua y 98,09% del Metanol
en la corriente LAVADO. Temperaturas de operacion inferiores no aumentan la eficiencia de separacion,
sumando un consumo energético de enfriamiento improductivo, por lo que se decide utilizar esta temperatura
de 25°C para el decantador. Con esta alternativa se reduce los AGL a un 0,17%. La simulaciéon de esta
alternativa tiene un requerimiento energético total de 757,17 kJ/s.

Analisis comparativo de costos Alternativa 1 vs Alternativa 2

Para llevar a cabo la adecuada seleccién de una de las alternativas tecnoldgicas planteadas se efectud un analisis
econdmico diferencial. Este analisis permite asegurar si una inversion adicional es econémicamente viable.

En la primera alternativa es necesario disminuir la temperatura de la corriente AVUS-2 de 70°C a 46°C, mientras
gue en la segunda, de 70°C a 25°C estimando el servicio de agua de enfriamiento a partir de la ecuacién de
Ulrich & Vasudevan (2006) para temperaturas de entrada y salida de agua de 20°C y 25°C respectivamente. Sin
embargo, este modelo es valido para caudales masicos superiores a los encontrados en este trabajo. Por este
motivo se decidid trabajar para el caudal correspondiente al limite inferior de Ulrich & Vasudevan (2006)
obteniendo un costo de 560.192,37 USD/afo para ambos procesos sobreestimando de esta manera ambos
costos de enfriamiento

En la primera alternativa se requiere de glicerol para la torre de lavado, determindandose un costo anual de
1.084.305,74 USD/afo a partir del costo por tonelada informado por ICIS pricing, (2014).

Los costos de adquisicion de la torre de lavado y del decantador se evaluaron a partir de las ecuaciones
propuestas por Turton et a/, (2008). Para dichas ecuaciones se requiere del area de los equipos, siendo el area
de la torre A=2,12 m?, obtenida a partir de la simulacién la torre de lavado (Aspen HYSYS® V8.4). En tanto que
el decantador se considerd como un tanque; para estimar su costo, su area (A= 13,50 m?) se determiné por
disefio (McCabe et a/.,, 1991). Por lo tanto, considerando un valor de 543,5 para el indice CEPCI de mayo 2016
("Chemical Engeniering ", 2016), los costos estimados para la torre y el decantador correspondieron a 6.189,69
USD y 52.826,09 USD, respectivamente.

En la Tabla 1 se presenta el costo total diferencial de cada alternativa, obtenido en funcién del costo de servicios
y equipos involucrados.

A partir de la Tabla 1 se determind que la Alternativa 2 tiene un costo anual de servicio 65,94% menor que el
correspondiente a la Alternativa 1. Sin embargo, para la Alternativa 2 se requiere una inversion 88,28% mayor a
la de la Alternativa 1. Ante esta situacion, donde la Alternativa 1 presenta la menor inversion de capital, y la
Alternativa 2 menores gastos anuales, se calculé el VAN del andlisis diferencial para determinar cudl es la
alternativa econdmicamente mas viable utilizando una tasa de interés del 21,25% ("Banco Nacion ", 2016).

Tabla 1: Costos totales: Alternativa 1 vs. Alternativa 2.

Costo (USD/afio) Alternativa 2 -Alternativa 1
Servicios -1084305,75
Equipos 46636,4

En este analisis incremental se calcula en un solo flujo, que diferencias se produciran en los ingresos y egresos
si se decide optar por la Alternativa 2. El analisis diferencial indica que la Alternativa 2 implica una inversion de
capital adicional de 46.636,40 USD con un VAN de 3.108.898 USD, es decir que esta alternativa representa una
ventajosa utilizacion de esos fondos adicionales requeridos.
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Red de intercambio de calor

La optimizacion energética se llevd a cabo para la Alternativa 2, correspondiente al proyecto con separacion por
decantador (Fig. 5), seleccionada como mejor opcién de disefo desde un punto de vista técnico-econémico.

A partir del modelo del proceso se seleccionaron las corrientes frias (MET-CAT, AVUS, REHERVIDOR) y calientes
(AVUS-2, CONDENSADOR), a fin de analizar la factibilidad de disefar una red de intercambio de calor que
permita minimizar el requerimiento de servicios externos de enfriamiento/calentamiento. En la Tabla 2 se
muestran los parametros de dichas corrientes. Se consideré un AT minimo de 5°C.

Tabla 2: Parametros de las corrientes calientes y frias del proceso de esterificacion de AVUs.

Corriente TE(°C) | TS(°C) | Q(K/s) | FC (ki/s-°C)
Cl=  MET-CAT 27,0 70,0 60,76 1,41
C2=  AVUS 25,0 70,0 19,7 0,44
Hi=  AVUS-2 70,0 25,0 25,79 0,57
C3=  REHERVIDOR 32,7 45,4 325,84 25,58
H2= CONDENSADOR 32,7 29,1 325,06 91,31

Utilizando el software Aspen Energy Analyzer®, se determinaron las temperaturas de las corrientes de servicio.
Para el servicio de enfriamiento se utilizé agua a 15°C y para el servicio de calentamiento se utilizd vapor a 124°C.

El parametro DTMAX se calcula a partir de la Ecuacion (24).
DTMAX (i, j) = max (0, 7TE()) = TH#), TEK)) = X)), 7)) = TKJ), TSU)-7X1) ) (24)
Resolviendo el modelo matematico representado por las Ecuaciones (1-20) en el software GAMS® siguiendo la

superestructura del proceso que se presenta en la Figura 7, se obtiene un requerimiento minimo externo de
calor (@min.ext) de 710,16 kJ/s correspondiente a 327,28 kJ/s de enfriamiento y 382,88 kJ/s de calentamiento.
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Fig. 7: Superestructura disefada para la optimizacién energética de la esterificacién de AVUs.
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Puede notarse que esta optimizacién logra una reduccion de servicio externo del 6,21% respecto de la
Alternativa 2. Esto se debe a que las temperaturas de entrada y salida las corrientes H2 y C3 son muy cercanas,
y no es factible termodindmicamente el intercambio caldrico entre ellas, por lo que se disefid una bomba de
calor para utilizar la energia disponible en el condensador de la columna de destilacion.

Atendiendo a las recomendaciones de Cengel & Boles (1996) se determina el ciclo de la bomba tal como ha sido
desarrollado por Laborde et al. (2016). En dicho trabajo se selecciona el refrigerante R404a con una masa de
2,85 kg/s, 370,68 ki/s liberados en el condensador y una potencia requerida de compresion de 48,47 kW.

El calor por unidad de tiempo que requiere el REHERVIDOR —obtenido a partir de la simulacién del proceso- es
de 325,84 kJ/s, mientras que el producido por la bomba de calor resulta superior. En funcién de ello, se decide
resolver nuevamente la integracién energética mediante el modelo matematico en cédigo GAMS® sin excluir las
corrientes H2 y C3 involucradas en la bomba de calor. Como resultado se obtiene un Qmin.ext de 61 kJ/s,
correspondiendo a servicios externos de enfriamiento de 3,11 kJ/s y de calentamiento de 57,89 kl/s
obtieneniendo una reduccion de los servicio externo del 64,21%.

En la Tabla 3 se muestran los servicios externos requeridos en el proceso basico sin integracion energética, el
proceso con integracién energética mediante redes de intercambio de calor, y el proceso con integracion
energética mediante redes de intercambio de calor y empleo de bomba de calor, y el costo de los mismos
calculados a partir de Ulrich & Vasudevan (2006).

Tabla 3: Cantidad de calor necesaria de servicio externo.

Proceso Q (KJ/s) | Costo (USD/afio)
Sin integracion energética 757,15 20.328.674
Con integracion de energética mediante redes de intercambio de calor 710,16 2.093.317

Con integracion de energética mediante redes de intercambio de calor y

aplicacién de bomba de calor 61,0 1.719.831

Puede observarse que el proceso de esterificacion de AVUs basado en el uso de un decantador para la
separacion de los ésteres metilicos formados, al cual se le realiza una integracién energética mediante redes de
intercambio de calor y aplicacién de bomba de calor, requiere menos de 12 veces la cantidad de calor necesaria
en el proceso sin integracion de calor, por lo cual resulta claramente el mas conveniente y esta conveniencia
puede observarse también en el costo del servicio requerido.

Andlisis de costo del proceso con bomba de calor

Se determind el costo de los equipos del proceso de esterificacion y de la bomba de calor, a partir de las
ecuaciones presentadas por Turton et al. (2008) estimando el costo de la planta utilizando los porcentajes
establecidos por Peters & Timmerhaus (1978). La inversidn de la planta de esterificacidon sin bomba de calor es
de 411.090 USD, el costo de capital de la bomba de calor es de 221.176 USD, con lo que la planta completa con
bomba de calor tiene una inversion total de 632.266 USD, la bomba de calor representa el 35% de la inversion
de la planta de esterificacion.

Se calculd el VAN del andlisis diferencial -entre los procesos con bomba de calor y la Alternativa 2 (sin
integracién)- determinando que la inversidén en la bomba de calor es viable ya que el VAN diferencial es de
58.618.948 USD.

CONCLUSIONES

En este trabajo se optimizd el proceso de esterificacion de aceites vegetales usados (AVUs), determinandose en
primer lugar una fraccion de reciclo de Metanol de 0,88.
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Se analizaron dos alternativas tecnoldgicas para el proceso: emplear una torre de lavado o un decantador para
la separacion, concluyéndose mediante el analisis diferencial, que esta Ultima es la mejor opcién dado que los
gastos anuales resultaron mas bajos, aun con una inversion de capital adicional de 46.636,40 USD sobre la
alternativa 1, ya que tiene un VAN de 3.108.898 USD, lo que se justifica el capital adicional invertido.

En la optimizacion energética de la alternativa seleccionada, mediante la incorporacién de una bomba de calor
entre las corrientes del condensador y del rehervidor de la torre de destilacion, y a través del diseno de una red de
intercambio caldrico entre las corrientes del proceso, se obtuvo un ahorro energético de servicios externos de un
64,21%.

La inversién de la bomba de calor representa un 35% de la inversion total de la planta de esterificacién de AVUs,
esta inversion adicional se justifica mediante un VAN de 58.618.948 USD.

En posteriores trabajos debiera analizarse el aprovechamiento del glicerol que se produce en Ia
transesterificacion subsiguiente al proceso de esterificacion, a fin de disminuir los costos de servicios de la
Alternativa 1. También disminuiran los costos de inversion por el uso de la bomba de calor, operativos y de
servicios externos para la Alternativa 2, aunque, de todos modos, desde el punto de vista del medioambiente
esta alternativa es altamente satisfactoria.
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