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RESUMEN

La Refineria Cienfuegos S.A procesa una mezcla de crudos que contienen gran cantidad de
compuestos sulfurados. Debido a la existencia de estandares de calidad y a las exigencias
técnicas de los clientes finales se lleva a cabo el endulzamiento de algunas fracciones. Este
procedimiento genera cierta cantidad de residuales causticos que son vertidos a la bahia
causando dafios al ecosistema marino. Lo anterior expuesto lleva al incumplimiento de la
norma NC-521, 2007: Limites maximos permisibles de residuales liquidos que se vierten a
la zona costera y los cuerpos receptores marinos. Actualmente no existe un tratamiento
adecuado para tratar dicho residual. En la presente investigacion se propuso una tecnologia
que permite el tratamiento de dicho residual. La tecnologia seleccionada es la oxidacion
himeda con peréxido de hidrégeno, debido a su facilidad de manejo, su escaza generacion
de lodos o emisiones nocivas y su alta eficacia (95 %). Se realizd una evaluacion técnico-
economica de la propuesta, mediante la cual se calcularon los flujos de trabajos y las
caracteristicas constructivas de los principales equipos que conforman la planta. A partir de
la evaluacién econdémica se determind que la inversion se recupera a los 4,2 afios

demostrando que es factible su implementacion.

Palabras clave: sosa gastada, tratamiento de residuales, oxidacion, peréxido de hidrégeno
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ABSTRACT

The Cienfuegos S.A Refinery processes a mixture of crude oils that contain a large amount
of sulfur compounds. Due to the existence of quality standards and the technical requirements
of end customers, some fractions are sweetened. This procedure generates a certain amount
of caustic waste that is dumped into the bay, causing damage to the marine ecosystem. The
foregoing leads to non-compliance with standard NC-521, 2007: Limites maximos
permisibles de residuales liquidos que se vierten a la zona costera y los cuerpos receptores
marinos. Currently there is no adequate treatment to treat this residual. In the present
investigation, a technology was proposed that allows the treatment of said residual. The
selected technologies are wet oxidation with hydrogen peroxide, due to its ease of handling,
its low generation of sludge or harmful emissions and its high efficiency (95 %). A technical-
economic evaluation of the proposal was carried out, through which the work flows and the
construction characteristics of the main equipment that make up the plant were calculated.
From the economic evaluation, it was determined that the investment recovers after 4,2 years,

showing that its implementation is feasible.

Keywords: spent soda, waste treatment, oxidation, hydrogen peroxide
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El deterioro del medioambiente se ha convertido en un problema relevante en nuestros
tiempos (Cortina Dominguez & Marquez Ortiz, 2008; Vallet Sdnchez, 2013). El cuidado del
mismo, esta siendo un indicador importante para las economias de gran parte de los paises.
Las destrucciones del habitat de las diferentes especies seguido por los impactos adversos al
ambiente en general, estan provocando severos dafios que ya de hecho son irreparables. El
aumento de la conciencia de las personas desde el punto de vista ingenieril esta siendo un
importante paso de avance en lo que respecta a la conservacion de la calidad de vida de los
seres vivos (Reyes Yola & Arias Lafargue, 2013).

En la actualidad, la creciente demanda energetica ha incrementado la utilizacion del petroleo
y sus derivados y con ello la aparicién de zonas contaminadas. La actividad petrolifera
impacta directamente sobre el medio ambiente, teniendo significacion especial las emisiones
atmosféricas, los desechos solidos y los efluentes liquidos, los cuales arrastran cantidades
apreciables de hidrocarburos, materia organica y metales pesados (Gonzéalez Alonso, Esteban
Herndndez, Valcarcel Rivera, Hernandez Barrera, & Gil de Miguel, 2010). Los efluentes
liquidos inciden fuertemente sobre los ecosistemas acudticos y terrestres, provocando en
muchos casos la ruptura del equilibrio natural del ecosistema afectado. Por tal razon, en los
altimos afos las empresas petroleras han comenzado a ocuparse y preocuparse de los
problemas ambientales, a partir del disefio de una correcta politica ambiental y la busqueda
de soluciones que minimicen la contaminacion ambiental (Napoles Alvarez, Abalos
Rodriguez, Pérez Pompa, Marafion Reyes, & Diaz Franco, 2007). Se hace imperiosa la
necesidad de tener en cuenta la implementacidn de tecnologias en el disefio de equipamiento

para evitar el vertimiento a la atmdsfera de sustancias indeseables.

En la provincia de Cienfuegos, Cuba, uno de los ecosistemas mas vulnerables a la
contaminacién pudiera ser la bahia. En esta, a partir de 1960 se inicid un proceso de
industrializacidn, en la que se han desarrollado distintas actividades productivas entre las que
figuran: la fabrica de alimentos, fertilizantes, materiales de construccion y la refineria de
petréleo, siendo este el segundo complejo portuario mas importante de Cuba. Pese a la

importancia ecoldgica y econdmica de la bahia, este presenta altos indices de contaminacion
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a raiz de eventos que han colocado en riesgo la salud del ecosistema y el bienestar humano
(Marrugo, 2019).

La Refineria Cienfuegos S.A se ubica en la finca Carolina, al norte de la bahia de Cienfuegos,
en un area que ocupa 380 hectéreas con una capacidad de procesamiento de 65 MBPD (miles
de barriles por dia). El objeto social de la empresa es realizar las actividades de refinacién de
hidrocarburos y manufacturas de productos, compra, almacenamiento, procesamiento,
distribucion y comercializacion de hidrocarburos y productos derivados dentro del territorio
cubano y en el exterior, y transporte de petréleos y sus derivados por via maritima, fluvial y
terrestres dentro y fuera del territorio cubano.

Generalmente se procesa una mezcla de los crudos que contienen mayor cantidad de
compuestos sulfurados, principalmente mercaptanos los cuales son los mayores
contaminantes. Por ello en la refinacion se cuenta con procesos de endulzamiento con el
objetivo de evitar el envenenamiento de los catalizadores a lo largo del proceso de refinacion
y la reduccion del contenido de azufre en las fracciones ligeras. Para el endulzamiento de los
derivados del petroleo como el gas licuado y las gasolinas, se utiliza la sosa caustica
(Waquier, 1994).

De acuerdo con (Sibello Hernandez, 2016)en estas plantas se genera un efluente sulfuroso
alcalino que posee elevada concentracion de contaminantes que la Planta de Tratamiento de
Residuales (PTR) existente no tiene la potencialidad de asumir ya que solo posee un
tratamiento fisico-quimico. Este efluente es enviado al tanque de almacenamiento T-121/41
y luego dosificado en pequefias cantidades al sistema de tratamiento 11, disminuyendo la
concentracion del mismo. Asi se reduce el impacto que provocan grandes concentraciones
contaminantes en la PTR pero no mitiga los efectos del efluente debido a que en dicha planta
sOlo existe un tratamiento quimico fisico que se resume en la separacion de solidos e
hidrocarburos del efluente, sin degradar la materia organica (Suarez Delfino, 2016). Debido
a la alta contaminacion que representa la sosa gastada no puede ser almacenada por largos
periodos de tiempo ya que al producirse un derrame representaria un gran impacto ambiental.
El almacenamiento de la sosa gastada debe cumplir con las leyes y medidas ambientales

vigentes del pais lo que implica un gasto adicional para la empresa.
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En la sosa gastada se encuentran niveles altos de parametros como: demanda quimica de
oxigeno (DQO), potencial hidrogeno (pH), fenoles, hidrocarburos totales de petroleo (TPH),
sulfuros, sulfatos. Esto quiere decir que el oxigeno del agua es utilizado para la oxidacion de
la materia organica, consumiéndose el oxigeno utilizado para el desarrollo de la fauna y flora
acuatica. Ademas los fenoles también son compuestos altamente toxicos para las especies
acuaticas, limitando el correcto funcionamiento de sus érganos y no puede ser degradado
biol6gicamente; trayendo como efectos al ecosistema, el cambio en la calidad del agua, y la
desaparicion de peces y plantas ((OMS), 2003; Raffo Lecca & Ruiz Lizama, 2014).

En las actuales condiciones de produccién, existe un elevado vertimiento de residuales
liquidos y gaseosos lo cual tiene un marcado impacto medioambiental (Lobelles, 2012). Por
tales motivos es necesaria la seleccion de una tecnologia que posibilite encontrar el mejor
tratamiento para los efluentes alcalinos y permita dar pasos en el cumplimiento de la norma
cubana (NC-521, 2007) para el vertimiento de aguas residuales a zonas costeras y aguas
marinas. Esta establece los limites maximos permisibles de pH, oxigeno disuelto, demanda
bioquimica de oxigeno (DBOs), demanda quimica de oxigeno, hidrocarburos (5 mg/l) y
compuestos fendlicos (0,5 mg/l) a ser vertidos para un cuerpo receptor Tipo A como es la
Bahia de Cienfuegos. . El objeto de esta norma es minimizar el efecto de los residuales sobre
el medio ambiente por lo que se pretende disponer de un tratamiento que garantice alcanzar
los requerimientos minimos de concentracion para el efluente. Con esto la refineria de
petréleo seguird trabajando en el cumplimiento de los compromisos trazados en su politica
de calidad, de no afectar el medio ambiente y asi dar pasos en el cumplimiento de la norma

cubana antes mencionada (Suarez Delfino, 2016).

Se debe sefialar que trabajos anteriores, como los realizados por Roxana Cortés Martinez,
Gabriel Sicilia Rodriguez y Adisleydis Suarez Delfino han permitido identificar y evaluar
diferentes variantes de tratamiento de la sosa gastada pero por problemas econémicos y las
estrictas normas de emisiones obligan a tener una tecnologia mas acabada que permita el
cumplimiento de las normas de vertimiento, por lo que se plantea el siguiente problema

cientifico:

PROBLEMA CIENTIFICO
¢Cdémo disminuir el vertimiento del efluente caustico generado como residual en la refineria

de Cienfuegos para que cumpla con las normas medioambientales establecidas?
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HIPOTESIS

Si se evalua la oxidacion con perdxido de hidrégeno se podra determinar si es viable su
implementacion para el tratamiento de la sosa gastada.

OBJETIVO GENERAL

Evaluar la tecnologia de oxidacion con peréxido de hidrégeno para el efluente céustico de la
refineria de Cienfuegos.

OBJETIVOS ESPECIFICOS

1. Establecer los fundamentos tedricos sobre las tecnologias para el tratamiento de
residuales y la sosa agotada.
2. Realizar una propuesta tecnoldgica para el tratamiento del efluente caustico.

3. Evaluar técnica — econOmicamente la tecnologia propuesta para determinar su
factibilidad.
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CAPITULO I: Tecnologias para el tratamiento de sosas gastadas

CAPITULO I: TECNOLOGIAS PARA EL TRATAMIENTO
DE SOSAS GASTADAS

En este capitulo se realiza un estudio acerca de la obtencidn de sosa gastada en las refinerias
a partir del empleo de la sosa caustica, haciendo mencién a sus caracteristicas. Se lleva a
cabo una un recorrido por tecnologias empleadas en el tratamiento de efluentes como la sosa
gastada, haciendo énfasis en el tratamiento de oxidacién himeda con peréxido de hidrégeno.

Ademas se abarcan temas relacionados con la evaluacién econdmica de la misma.

1.1 Sosa caustica. Su empleo en las refinerias de petroéleo

En la mayoria de los casos las fracciones obtenidas por destilacion primaria y por procesos
secundarios de refinacion no son productos comerciales acabados puesto que contienen
componentes que empeoran sus propiedades de explotacion, son perjudiciales en los
posteriores procesos a que son sometidos o a la salud humana y el medio ambiente en general.
Para eliminar estos componentes de las fracciones se realizan los procesos de depuracion, los
objetivos especificos y el método a emplear dependen de la naturaleza del derivado del

petréleo (Castellanos Gonzalez, 2019).

Para el endulzamiento de los derivados como el gas licuado y las gasolinas, se utiliza la sosa
caustica, que tiene como objetivo atrapar los componentes del azufre que tienen estos
combustibles, de tal manera que los productos obtenidos puedan estar enmarcados dentro de

las especificaciones para salir al mercado (Waquier, 1994).

La sosa caustica (hidréxido de sodio) es empleada profusamente en las refinerias de petroleo,
ya que es un agente despojador de impurezas como el &cido sulfhidrico, mercaptanos, acidos
nafténicos, tiofenoles, tiocrisoles, tioxilenoles y algunas otras en menor proporcion como
carbonatos, fenoles, cianuros y amoniaco (André, 2014). Estos pueden causar problemas
graves de corrosion en los equipos o la desactivacion de los catalizadores; ademas de dafiar
la calidad del producto final en aspectos tan variados como olor, color, consistencia, acidez,
corrosividad, viscosidad, etc .(Fierro Franco, Guillermo Ledn, Rodriguez Gonzéalez, & Conde
Cotes, 2007).
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Cuando el sulfuro de hidrégeno (H2S) se absorbe en una solucion acuosa de hidroxido de
sodio (NaOH) se consideran que ocurren dos reacciones que tienen lugar en la fase liquida

de la siguiente manera (Camizan Vigo, 2015).

H,S 4+ NaOH = NaHS + H,0 (1.1)
H,S + 2NaOH = Na,S + 2H,0 (1.2)
Los mercaptanos reaccionan con el &lcali formando los mercaptidos.

R — SH + NaOH = R — SNa + H,0 (1.3)

Esta reaccion se ve limitada con el aumento de la cadena carbonada debido a la disminucién
de las propiedades acidas de estos compuestos (Cortés Martinez, 2019). Los sulfuros
(tioéteres) presentan marcadas caracteristicas basicas por lo que no reaccionan con la sosa
(Castellanos Gonzalez, 2019).

La extraccion de acidos nafténicos del queroseno con sosa caustica se basa en la siguiente

reaccion de neutralizacion (Suérez Delfino, 2016):

RCOOH + NaOH — RCOONa + H0 (1.4)

1.1.1 Propiedades fisico-quimicas de la sosa caustica

A temperatura ambiente es un sélido cristalino, blanco sin olor y que absorbe rapidamente el
dioxido de carbono y la humedad del aire. Cuando se disuelve en agua o cuando se neutraliza
con algun acido libera una gran cantidad de calor, el cual puede ser suficiente para hacer que
el material combustible en contacto con el hidroxido haga ignicion. Se usa generalmente
como solucién del 50 % en peso o como sélido que se comercializa como pellets, hojuelas,
barras y tortas. (Pilamunga Vifan, 2019). Es facilmente disponible y relativamente barato
(Morales Flores, 2014).

El hidréxido de sodio es una base fuerte, se disuelve con facilidad en agua generando gran
cantidad de calor y disociandose por completo en sus iones, es también muy soluble en etanol
y metanol. La gran afinidad del hidréxido de sodio por el agua causa una reduccién, en la
presion de vapor de agua y por tal razon es muy buen agente secante (Pilamunga Vifan,
2019).
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1.1.2 Riesgos en el manejo de la sosa caustica

Esta sustancia puede ser peligrosa para el ambiente; deberia prestarse atencion especial a los
organismos acuaticos. La sustancia es una base fuerte, reacciona violentamente con acidos y
es corrosiva en ambientes himedos para metales tales como cinc, aluminio, estafio y plomo,
originando hidrégeno (combustible y explosivo). Ataca a algunas formas de plastico, caucho
y recubrimientos. Absorbe rapidamente dioxido de carbono y agua del aire. Puede generar
calor en contacto con la humedad o el agua (Cuero Diaz, 2017). En la tabla 1.1, que se
muestra a continuacion, se pueden observar los efectos que puede provocar su contacto al ser

humano.

Tabla 1.1. Efectos sobre la salud de la sosa caustica.

Efectos

Contacto con la | Muy corrosivo. Irritacion y en caso de exposiciones mayores,

piel quemaduras graves con destruccion de tejidos. Dermatitis

Contacto con los | Muy corrosivo. Irritacion y si la exposicion es mayor, quemaduras

0jos graves con probabilidad de ceguera

Inhalacién De polvos o nieblas, provoca desde una irritacion suave hasta

quemaduras destructivas, puede producirse edema pulmonar

Ingestion Puede provocar quemaduras en el estbmago. Muerte

Fuente. (Cuero Diaz, 2017)

1.2 Generacion de sosa gastada

Una vez que la solucion de hidroxido de sodio cumple la funcion de atrapar los compuestos
de azufre disminuyen las propiedades quimicas de la solucién, por lo cual toma el nombre de
sosa gastada (Waquier, 1994). Puede estar contaminada con olefinas, mercaptanos y fenoles,
asimismo puede contener hidroxido de sodio, sulfuro de hidrégeno y diéxido de carbono

disuelto en el agua (André, 2014).

La generacidn de sosas gastadas depende del tamafio y tipo de procesos de las refinerias. Los
efluentes de sosas gastadas se generan en los procesos de tratamiento caustico para la
produccidn de nafta, gas LP, turbosina, querosina, gasolina, en los procesos de endulzamiento
o0 desulfuracion de gas destilados intermedios y ligeros (Barrios, Orta Velazquez, & Soler,

2005). Los efluentes generados en las refinerias de petréleo varian mucho en cantidad y
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calidad. Esto esta determinado por el tipo de materia prima procesada, las unidades existentes
en la refineria y las condiciones operativas (Bagajewicz, 2000).

1.2.1 Clasificacion de la sosa gastada

Dependiendo del proceso que provengan, las sosas gastadas se pueden clasificar en tres
grupos: sulfurosas, fendlicas y nafténicas (Barrios et al., 2005; Hariz, Halleb, Adhoum, &
Monser, 2013).

Las sosas gastadas sulfurosas provienen de corrientes que han sido usadas para remover H»S

y mercaptanos de hidrocarburos, de estos los metil y etil mercaptanos son solubles en la
disolucion de sosa; en el caso de los mercaptanos de mas de siete carbonos su solubilidad es
muy baja. La densidad de ésta es de 6,6 a 10 % en peso para prevenir formacion de cristales
de sulfuro de sodio (Na.S) en tanque de almacenamiento (Seyedin & Hassanzadeganroudsari,
2018).

Las sosas gastadas fendlicas se originan cuando se usan las sosas para tratar corrientes de

hidrocarburos que contienen acidos organicos, fenoles, cresoles y xilenoles conocidos como
aceites organicos. Estos aceites acidos usualmente no se encuentran en el crudo, pero son el
producto de la reaccion de desintegracion catalitica en lecho fluido, por sus siglas en inglés
(FCC) y en el proceso de desintegracion catalitica térmica (TCC) por lo general estas sosas
provienen del lavado de las gasolinas de FCC Y TCC (Veerabhadraiah, Mallika, & Jindal,
2011).

Las sosas gastadas nafténicas provienen de disoluciones que han sido utilizadas para remover

acidos nafténicos de kerosina y diesel. Estos acidos estdn contenidos naturalmente en
fracciones de petrdleo, son acidos carboxilicos cicloparafinicos que ebullen a temperaturas
mayores a 175 °C (350 °F), se encuentran en el crudo y su contenido varia de 0,03 a 1,6 %

en peso.

Los acidos nafténicos reaccionan con la sosa formando naftenatos de sodio que son solubles
en agua cuando la concentracion de sosa es baja, pero forman emulsiones estables si se
excede el limite de solubilidad. Por esta razon la concentracion de sosa gastada con acidos
nafténicos se controla por debajo de 3 °Be. La recuperacién de estos acidos se hace mediante
la acidificacion del efluente caustico hasta un pH de 2,5 aproximadamente y se recupera la

fase organica formada (Barrios et al., 2005).
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1.2.2 Composicion de la sosa gastada
Las sosas gastadas se componen quimicamente por cuatro pardmetros quimicos; sosa libre,

fenoles totales, mercapturos y sulfuros (Morales Flores, 2014) (ver Anexo 1).

El contenido de sosa libre (sosa que se quedo sin reaccionar después del lavado céaustico)
depende de la concentracién inicial, tipo de lavado y concentracién de sulfuro de sodio y
fenolatos, ya que la conversion a estos compuestos tiende a definir el orden de magnitud para
el consumo de sosa. Debido a que el contenido de sosa libre es definido de acuerdo al corte
y a la naturaleza del tratamiento; puede variar 5 % para endulzamiento, a diferencia de la
sosa gastada de las operaciones de lavado preliminar, que representa del 30 al 50 % de
algunas descargas (Paulino & Afonso, 2012).

Los compuestos que poseen un grupo hidroxilo unido en forma directa con el anillo
bencénico se llaman fenoles, su férmula general es Ar-OH. El fenol es el nombre especifico
para el hidroxibenceno y es el nombre general para la familia de compuestos que se derivan
de este Gltimo. Estos compuestos son de diferentes tipos pero de caracteristicas similares.
Muchos fenoles pesados no volatiles pueden predominar en la sosa gastada, aunque depende
del corte y su tratamiento antes del lavado caustico, no obstante una proporcion
preponderante de cresoles y xilenoles esté presente. La capacidad para formar enlaces fuertes
de hidrégeno con las moléculas de agua, confiere a los fenoles una solubilidad moderada en
agua (Hawari, Ramadan, Abu-Reesh, & Ouederni, 2015).

El sulfuro de hidrogeno, se encuentra presente en forma de NaxS en la sosa gastada. Los
tioles, denominados cominmente como mercaptanos, son compuestos que contienen el grupo
funcional —SH e incrementan su volatilidad en proporcion inversa a su peso molecular. Los
mercaptanos se encuentran presentes en altas concentraciones en gasolina ligera (90 ppm), y
en gasolina pesada (300-100 ppm) y en bajas concentraciones en gas de petréleo donde
predominan los sulfuros. Los tioles forman enlaces de hidrogeno muy débiles, por ello que
los de bajo peso molecular presentan temperaturas de ebullicidn bajas. Los disulfuros, RSSR,
se producen por oxidacibn moderada de mercaptanos en sosa gastada regenerada por
oxidacidn; son insolubles en soluciones acuosas, pero se solubilizan en productos de petroleo.
Los compuestos de azufre en general, y los tioles de bajo peso molecular en especial, se

destacan por sus olores desagradables (I.M.P., 2002).
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1.2.3 Propiedades fisico-quimicas de la sosa gastada
La sosa gastada es un residuo peligroso que puede clasificarse como reactivo y altamente
corrosivo porque contiene sulfuro y tiene un valor de pH alto, respectivamente. Sus

propiedades se pueden observar a continuacion (Barrios et al., 2005):

e Apariencia: Liquido viscoso, su color varia de acuerdo al origen (de ambar a negro).
e Olor: Desagradable fuerte, caracteristico a H.S y mercaptanos.

e Punto de ebullicién: no establecido.

1.3 Seleccion de tecnologias para el tratamiento de sosas gastadas

Existen diferentes perspectivas para el tratamiento de un flujo de residuos, asi como la
necesidad de datos y formas de manipularlos para alcanzar la solucion final. Ninguna
actuacion es necesariamente correcta para todos, o la mejor para cualquier situacion dada
(Benito Moreno, 2012).

La seleccion de los sistemas de tratamiento debe basarse en cuatro factores:

e Naturaleza del flujo de residuos.
e Objetivo del tratamiento.
e Adecuacion técnica de alternativas de tratamiento.

e Consideraciones econémicas y energéticas.

Es importante determinar la naturaleza del flujo de residuos por varias razones. Primero para
determinar si sus caracteristicas concuerdan con los requerimientos del flujo de alimentacion
para varios procesos de tratamiento. En tal sentido, esto puede ser interesante al seleccionar
los procesos para su consideracion posterior; en sentido contrario, para desechar procesos
que no son Utiles para el residuo particular a tratar. Otra razon es determinar si el flujo de
residuos es compatible con el equipo del proceso. Una tercera, determinaria si los controles
de contaminacion de aire y agua o el método de recogida de residuos utilizado, puede de
hecho crear un flujo que sea mas dificil de tratar que el residuo producido originalmente en

la operacion de fabricacién (Suarez Delfino, 2016).

Los flujos resultantes de cualquier proceso de tratamiento dado pueden ser 0 no aptos como
objeto de los siguientes pasos de reutilizacién o tratamiento. Al evaluar y analizar los

procesos de tratamiento que se pueden aplicar a flujos particulares de residuos, generalmente
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es necesario en algin momento definir el objeto del tratamiento y las caracteristicas deseadas
de la corriente producida en cada etapa del proceso total.

Existen varias alternativas de tratamiento para componentes en flujos de residuos de
diferentes formas fisicas. En dependencia del tipo de residuo que se va a tratar en ocasiones
se necesitan mas de un tratamiento. Desde el punto de vista industrial, las cuestiones
econdmicas son importantes para seleccionar métodos de tratamiento para uso en plantas
desde las formas de energia a emplear hasta los costos de operacién, teniendo en cuenta el

impacto medioambiental (Suérez Delfino, 2016).

1.4 Clasificacion de las tecnologias para el tratamiento de sosas gastadas
En la actualidad existe gran variedad de procesos y tecnologias disponibles para el

tratamiento de contaminantes presentes en aguas residuales.

e Procesos fisicos

Los métodos fisicos de tratamiento de aguas residuales se basan en operaciones unitarias de
separacion en las cuales no se produce una alteracion de la estructura quimica del
contaminante, lo que permite la recuperacion y en algunos casos la reutilizacion de los
subproductos generados durante el proceso. Este proceso o conjunto de procesos tienen
como mision separar por medios fisicos las particulas en suspension que existan en el agua a
tratar. Pueden ser procesos de decantacion, homogenizacion, cribado o filtracion,

coagulacion, floculacién, precipitacion y neutralizacion (Teran Soliz, 2016).

e Procesos biolégicos

Son procesos bioldgicos empleados para eliminar la materia organica biodegradable. Pueden
agruparse en procesos aerobios y anaerobios. En estos procesos se utilizan microorganismos
para degradar la materia organica presente, el agua se hace circular a través de un lecho de
arena que contiene un film de microorganismos, estos aprovechan la materia organica del
efluente como nutrientes y generan subproductos inertes que pueden ser eliminados
posteriormente. El principal inconveniente de este método es la fragilidad de los
microorganismos y los tiempos de retencion del efluente, ademas se tiene que tener en cuenta
que no toda la materia organica es biodegradable y por lo tanto una parte permanece sin
oxidar (Paredes Silva, 2016; Teran Soliz, 2016).
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e Procesos quimicos

Son procesos que se utilizan para sustraer los contaminantes que no han sido eliminados en
las fases de tratamientos anteriores. Son generalmente tratamientos un poco mas caros que el
resto debido a que eliminan contaminantes mas especificos (Teran Soliz, 2016). Ejemplo de

ello son:

1.4.1 Procesos de oxidacion directa

Es un proceso quimico de tratamiento de flujos residuales industriales, por el cual, mediante
una reaccion entre reactivo y contaminante se produce una “transferencia electronica” que
origina un cambio sustancial en el comportamiento quimico de ambos. Asi, un elemento
contaminante peligroso en un flujo residual, es transformado en un elemento no peligroso.

Se trabaja a presion y temperaturas elevadas (Hervas Ramirez, 1999).

1.4.1.1 Incineracion

Consiste en la oxidacion térmica completa del residuo en fase gas y a temperatura elevada.
Es un método datil tnicamente cuando se trata de pequefias cantidades de aguas con una
concentracion elevada de contaminantes oxidables. En caso contrario, los costos de
operacion asociados a la necesidad de utilizar un combustible auxiliar, se vuelven excesivos.
Aunque los costes de inmovilizado son elevados, la tecnologia esta bien establecida. Puede
ser una buena eleccion tecnologica cuando se utiliza en combinacién con una operacion de
separacion previa que concentre el contaminante, por ejemplo una ultrafiltracion. Aun asi, en
el tratamiento de efluentes liquidos resulta una técnica costosa ademas de impopular
(Debellefontaine, Chakchouk, Foussard, Tissot, & Striolo, 1996; Fernandez Alba et al.,
2006).

1.4.1.2 Oxidacién con Aire Himedo

La oxidacion con aire himedo (WAO, por sus siglas en inglés), es una tecnologia que
involucra la oxidacién en fase liquida de compuestos organicos disueltos o inorganicos
oxidables usando una fuente gaseosa de oxigeno (aire) a altas temperaturas (200-350 °C) y
presiones (70-230 atm), con lo que mucho de los contaminantes pueden ser oxidados. La idea
béasica del proceso es mejorar el contacto molecular entre el oxigeno y la materia organica.
Las condiciones de alta temperatura convierte la materia organica en diéxido de carbono y

agua. La fase liquida es mantenida por una presion alta que incrementa la concentracion de
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oxigeno disuelto y también la velocidad de oxidacion (Kolaczkowski, 1999; Mishra,
Mahajani, & Joshi, 1995).

Los contaminantes preferiblemente considerados para su tratamiento mediante la tecnologia
WAO son los derivados fendlicos y nafténicos, compuestos aromaticos clorados,
nitrogenados, organofosforados, organoclorados, nitritos y sulfitos (MMAMRM, 2009).
Mediante la oxidacién himeda con aire se obtienen elevadas conversiones de los
contaminantes organicos (> 90 %) y una reduccion de la demanda quimica de oxigeno entre
el 60-90 % con tiempos de residencia entre 10 y 120 min (Song, 2011). Rara vez es posible
alcanzar la mineralizacion completa de los efluentes debido a la formacién de é&cidos
carboxilicos, subproductos de la reaccion, refractarios al tratamiento de oxidacion a las
condiciones de presion y temperatura empleadas (Levec & Pintar, 2007; Rodriguez et al.,
2009).Puesto que éstos son compuestos biodegradables, una opcion interesante es emplear

esta tecnologia acoplada a un tratamiento bioldgico posterior.

En la siguiente tabla se pueden observar la clasificacion de los procesos de oxidacion con

aire himedo, en dependencia de los rangos de temperatura y presion.

Tabla 1.2. Clasificacion de los procesos WAO segun su rango de temperatura y presion.

Observaciones

Clasificacion
WAO — Baja temperatura No es capaz de degradar eficientemente los
(110°C-150°C) a contaminantes organicos (DQO).

(1.97 atm — 10 atm)

Es capaz de degradar parcialmente los

WAO — Media temperatura contaminantes organicos (DQO), con efluente
(200°C - 220°C) a (20 atm - 45 atm) | pindegradable.

WAO — Alta temperatura Es capaz de degradar completamente los

(240°C - 260°C) a (45 atm — 100 atm) contaminantes organicos (DQO).

Fuente. (Maldonado Nievas, 2018)
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1.4.1.3 Oxidacién Humeda Catalitica

La oxidacion humeda catalitica (CWAO, por sus siglas en inglés), es un proceso de
tratamiento de contaminantes organicos e inorganicos presentes en forma disuelta o en
suspension en el efluente liquido. La oxidacion ocurre en la fase liquida a altas temperaturas
(127-300 °C) y presiones (5 -20 atm) con uso de oxigeno puro o aire (Kolaczkowski, Beltran,
Mclurgh, & Rivas, 1997). Es tipicamente aplicable para tratamiento de efluentes acuosos los
cuales son muy diluidos para ser incinerados, y muy concentrados para ser aplicado un

tratamiento bioldgico (Santiago, de Sousa, Benachour, & Rojas, 2011).

La incorporacién de catalizadores mejora el proceso de oxidacion permitiendo el empleo de
temperaturas y presiones mas moderadas (70-200 °C y 5-50 atm) en funcion del catalizador),
y reduciendo los tiempos de residencia (Luck, 1999). Con la presencia de un catalizador, no
solo se incrementa el grado de conversion de los contaminantes en el tratamiento de mezclas
complejas y se mejora el balance econdomico del proceso, sino que también conduce a que el
proceso de oxidacion transcurra a traves de determinados mecanismos de reaccion,
permitiendo controlar los compuestos intermedios de reaccion que se forman. La eficacia del
proceso en cuanto a la reduccion de DQO puede oscilar entre el 75% y el 99% (Vallet
Sénchez, 2013).

Los catalizadores utilizados en los procesos de oxidacion himeda presentan una pérdida de
actividad en el decurso de la deposicion de compuestos poliméricos en la superficie de los
puntos activos teniendo que desarrollar nuevos catalizadores asi como otros elementos que
puedan actuar conjuntamente como promotores y minimicen el proceso de desactivacion. El
uso de soportes catalizadores proporciona grandes areas superficiales con poca cantidad de
material activo y es econémicamente viable teniendo en vista el coste de los metales (plata,
oro, niquel, rodio, platino, paladio, etc.) utilizados en las reacciones industriales (Santiago et
al., 2011).

1.4.1.4 Oxidacion Humeda Supercritica

La oxidacion himeda supercritica (SWAO, por sus siglas en inglés) se basa en la oxidacién
de los contaminantes organicos en las condiciones supercriticas del agua (374 °C y 221 atm)
0 por encima de éstas, usualmente alrededor de 650 °C y 246,7 atm (Yu & Savage, 2000)(ver

Fig. 1.1). El proceso resulta econdmicamente competitivo para el tratamiento de aguas con
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concentraciones de materia organica elevadas, favoreciendo la autosostenibilidad térmica de
la reaccion. Se aplica a contaminantes con baja biodegradabilidad y/o elevada toxicidad. Los
principales inconvenientes son la precipitacion de los sélidos inorganicos como sales que
pueden dar lugar a importantes problemas de corrosion y los elevados costes de inversion y

operacion derivados de trabajar a alta presion y temperatura (Garcia Figueruelo, 2016).
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Figura 1.1 Diagrama de fases. Fuente. (Hervas Ramirez, 1999)

Se trata de un proceso monofasico en los que los tiempos de residencia son siempre inferiores

a un minuto y la conversion de la carga organica total supera el 99%. (Vallet Sanchez, 2013).

1.4.2 Procesos de oxidacion avanzada
Los procesos de oxidacion avanzada (POA) tienen la capacidad de oxidar una gran variedad

de contaminantes, pudiendo llegar a la mineralizacién si el proceso se prolonga lo suficiente
0 quedandose en estados de oxidacion intermedios que permitan un acoplamiento con otros

métodos de depuracién como pueden ser los procesos bioldgicos (Mohajerani, Mehrvar, &

Ein Mozaffari, 2009).
Los POA se basan en procesos fisicoquimicos capaces de producir cambios profundos en la
estructura quimica de los contaminantes, que involucran la generacion y uso de especies

poderosas transitorias, principalmente el radical hidroxilo (OHe) (Paredes Silva, 2016).
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Este radical posee alta efectividad para la oxidacion de materia organica en condiciones
suaves de presion y temperatura, hasta la mineralizacion completa de estos contaminantes
(Villegas & Serna, 2005). Debido a la altisima reactividad de estas especies es posible
eliminar tanto compuestos organicos como inorganicos logrando asi una reduccion de DQO,
COT vy toxicidad en las aguas residuales tratadas (Castafieda Jiménez, 2014). Ademas la
generacion de radicales se realiza a partir de oxigeno, agua oxigenada y catalizadores
soportados, por lo que los subproductos de reaccién son Unicamente agua y didxido de
carbono (Perathoner & Centi, 2005).

Los POA emplean reactivos caros, como el peréxido de hidrégeno (H20>) o el ozono (O3), 0
consumen grandes cantidades de energia (UV, entre otras). Se ha demostrado que cuando se
combinan con otros procesos, tales como adsorcion o procesos bioldgicos alcanzan, su
potencial en cuanto a eficiencia economica por el ahorro en productos quimicos y/o energia
(Gernjak, Fuerhacker, Fernandez, Blanco, & Malato, 2006; Sarria, 2005).

El interés de estos procesos puede estar en utilizarlos como pre-tratamiento de las aguas
residuales antes de que éstas sean conducidas a las plantas de tratamientos convencionales o
para la degradacion de componentes no-biodegradables (Scott & Ollis, 1995), pero también
presentan ventajas y desventaja que se tienen que tomar en cuenta a la hora de seleccionar el
tipo de proceso a utilizar y que se describen a continuacién (De Paiva Telemaco, 2008;
Monge, Silva, & Bengoa, 2018; Paredes Silva, 2016; Vermilyea & Voelker, 2009):

Ventajas

e No sblo cambian de fase al contaminante (como ocurre en el arrastre con aire o en el
tratamiento con carbdn activado), sino que también lo transforman quimicamente.

e Generalmente se consigue la mineralizacion completa (destruccion) del contaminante.
En cambio, las tecnologias convencionales, que no emplean especies muy fuertemente
oxidantes, no alcanzan a oxidar completamente la materia organica.

e Usualmente no generan lodos que a su vez requieren de un proceso de tratamiento y/o
disposicion.

e Sonmuy utiles para contaminantes refractarios que resisten otros métodos de tratamiento,
principalmente el bioldgico.

e Sirven para tratar contaminantes a muy baja concentracién (por ejemplo, ppb).
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¢ No se forman subproductos de reaccion, o se forman en baja concentracion.

e Son ideales para disminuir la concentracion de compuestos formados por pretratamientos
alternativos, como la desinfeccion.

e Eliminan efectos sobre la salud de desinfectantes y oxidantes residuales como el cloro.

e Mejoran la calidad de las aguas para su posterior reutilizacion.
Desventajas

e Elevado coste por el uso de reactivos caros.

e Eluso de estos reactivos complica la logistica de mantener su suministro y almacenaje.

1.4.2.1 Fotdlisis de agua en ultravioleta de vacio

Su principio radica en el uso de la irradiacion de las longitudes de onda menores de 190 nm
y usa habitualmente lamparas de Xe (A = 172 nm) (Castafieda Jiménez, 2014) junto el
suministro constante de oxigeno y cuarzo para conseguir remociones altas (Hernandez
Rodriguez, 2013). La excitacion bajo estas longitudes de onda conduce, en la mayoria de los
casos, a la ruptura homolitica de uniones quimicas, y puede producir la degradacion de
materia organica en fases condensadas y gaseosas. Sin embargo, el uso mas importante que
se le da es en la fotolisis del agua, la cual produce radicales hidroxilo y atomos de hidrogeno
con rendimientos cuanticos dependientes de la longitud de onda de irradiacion (Domenech
et al, 2001).

Los oxidantes (2HOe, 20¢, HO¢) y reductores (He, *2HOe+, 20e, ac e—) pueden generar
simultdneamente oxidaciones y reducciones. Esta técnica es usada para la degradacion de
contaminantes en aguas y en corrientes de aire con alto contenido de humedad, y para el
tratamiento de compuestos dificiles de oxidar (Ripoll, 2008). El proceso posee alta eficiencia
por la intensidad de la iluminacion y el espectro eficaz de absorcion del agua a las longitudes
de onda usadas. Por otra parte, no es necesario agregar agentes quimicos y resulta un método

competitivo y simple. (Chica Martinez, Galvis Caballero, & Madrid Acevedo, 2007).

1.4.2.2 Ozonizacion
La ozonizacién es ampliamente utilizada en el tratamiento de las aguas, tanto potables como

residuales. Permite la eliminacion de compuestos organicos e inorganicos, reduciéndose el
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TOC, olor, color, sabor y turbidez de las aguas, asi como compuestos refractarios (sustancias
toxicas y compuestos farmacéuticos) (Rodriguez Pefia & Barrera Diaz, 2020).

Aunque es necesaria su generacion “in situ” (mediante “descargas eléctricas silenciosas”) y
su coste inicial es alto, es un potente desinfectante debido a su alta reactividad y poder de
reduccion (Remtavares, 2008).

El ozono en solucidn acuosa puede reaccionar con la mayoria de contaminantes que estan en

las aguas residuales industriales de dos diferentes maneras:

e Por reaccion directa del ozono molecular.
e Por reaccion de las especies formadas por la descomposicion del ozono en el agua.
(radicales libres) (Forero, Ortiz, & Rios, 2005).

La ozonizacion se puede efectuar de forma no catalitica o catalitica (Longman & Anne,
1997). En el primer caso, la ozonizacion se realiza en medio alcalino para aumentar la
velocidad de descomposicion del ozono, incrementando asi la velocidad de generacion de
radicales hidroxilo. La generacién de radicales hidroxilo puede ser aumentada con la adicion
de peréxido de hidrégeno ampliando la concentracion de los mismos en el agua. En el
segundo caso, la actividad catalitica esta directamente relacionada con la capacidad de
descomposicion de ozono disuelto y la consiguiente generacién de radicales hidroxilo,
aungue el mecanismo implicado en la ozonizacion catalitica es ain motivo de discusion
(Alonso, 2008). Los principales catalizadores que se utilizan son los éxidos de metales de
transicion (manganeso, titanio, aluminio), metales u 6xidos soportados (cobre u 6xido de
titanio sobre alimina), carbon activo (GAC) y sistemas mesoporosos, como los silicatos
MCM (Mobile Composition of Matter) o SBA (Santa Barbara Acids) (Castafieda Jiménez,
2014).

La accion del ozono es conveniente para el tratamiento de especies quimicas gue contienen
sitios nucleofilicos caracterizados por la presencia del oxigeno, nitrogeno, azufre o fésforo
(Lovato, 2010). Debido a la accion del ozono, sustancias como aminas, pesticidas y especies
aromaticas pueden ser transformadas y llevadas a un estado en el cual su biodegradabilidad
puede realizarse facilmente (Guillard, Puzenat, Lachheb, Houas, & Herrmann, 2005; Torres,

Sarria, Torres, Péringer, & Pulgarin, 2003).

Esta tecnologia presenta ventajas y desventajas tales como (Barrios et al., 2005):
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Ventajas
e Facilidad de produccion de ozono desde aire u oxigeno por descargas eléctricas.

e Facilidad de reacciobn con compuestos organicos e inorgénicos debido a su alta
reactividad y potencial de reduccion.

e El ozono oxida hierro, manganeso Yy sulfuros.

e Es uno de los desinfectantes quimicos mas eficientes, ya que requiere un tiempo de

contacto pequefio.

e Es mas efectivo que cloro, cloroaminas y di6xido de cloro para la inactivacién de virus,

Cryptosporidium y Giardia.
Desventajas

e El 0zono es altamente corrosivo y toxico.

e El coste inicial del equipamiento es alto, y los generadores requieren mucha energia.

e La vida media del ozono en el sistema de distribucion es de 25 minutos a temperatura
ambiente, con lo que la ozonizacion no asegura la limpieza del agua potable, siendo

necesario afiadir cloro.

e Se forman productos por desinfeccion (DBPs, por sus siglas en inglés) en presencia de

bromo, aldehidos, cetonas, etc.

e Son necesarios filtros activados para la eliminacién de carbono organico biodegradable.

1.4.2.3 Procesos Fenton

El proceso de oxidacién Fenton fue descrito por primera vez en 1894 por Henry J. Fenton,
cuando descubrio que el perdxido de hidrégeno podia activarse con iones ferrosos para oxidar
acido tartarico (Pignatello, Oliveros, & MacKay, 2006). Este proceso consiste en la adicion
de sales de hierro en presencia de H-O>, en medio acido, para la formacion de radicales OHe.
A la combinacién de H20- y sales de hierro se denomina reactivo Fenton (Ghosh, Samanta,
& Ray, 2010; Neyens & Baeyens, 2003). Es uno de los mas econémicos y efectivos (Aliaga
Simorte, 2010).

Ademas de formarse radicales OHe, se generan radicales perhidroxilo (HO3*), los cuales

inician una reaccion de oxidacién en cadena para eliminar la materia oxidable (Doménech,

19

—
| S



CAPITULO I: Tecnologias para el tratamiento de sosas gastadas

Wilson, Jardim, & Litter, 2010). Los principales mecanismos de reaccion que se llevan a
cabo con estos Ultimos son abstraccion de hidrogeno, adicién a la estructura del contaminante

o transferencia de carga (Ghosh et al., 2010).

El radical libre hidroxilo generado como un producto intermedio de la serie de reacciones es
un oxidante muy fuerte y no selectivo para un amplio rango de compuestos organicos. La
magnitud de la constante de segundo orden para las reacciones entre OHe y los compuestos
organicos, generalmente se ubica en un intervalo de 109 - 1011 m* seg™, valores que indican
un intervalo instantaneo de oxidacion. Ademas, uno de los productos finales de
descomposicién es el oxigeno, que podria soportar la actividad microbiana aerdbica
(Ravikumar & Gurol, 1994). El proceso de oxidacion Fenton se lleva a cabo en cinco etapas
que son: ajuste de pH, oxidacion, reduccion, neutralizacion, coagulacion y precipitacion, por
lo que las sustancias organicas son removidas en dos etapas, oxidacion y coagulacion (Whan
& Kyung-Yub, 2000).

Diversos autores coinciden en que el rendimiento del proceso Fenton depende, entre otros
factores, de la concentracion del agente oxidante y catalitico, temperatura, pH y tiempo de
reaccion (Ghosh et al., 2010; Neyens & Baeyens, 2003; Pontes, Moraes, Machulek, & Pinto,
2010). Asimismo, la eficiencia de este proceso esta relacionada con la naturaleza del
contaminante a degradar y con la presencia de otros compuestos organicos e inorganicos
(Kavitha & Palanivelu, 2004; Pignatello et al., 2006).

El proceso Fenton ha resultado efectivo para degradar compuestos alifaticos y aromaticos
clorados, bifenilos policlorados, nitroaromaticos, colorantes azo, clorobenceno, fenciclidina,
fenoles, fenoles clorados, octacloro-p-dioxina y formaldehido. Son muy pocos los
compuestos que no pueden ser atacados por este reactivo, entre ellos la acetona, el acido
acetico, el acido oxalico, y parafinas (Blanco Jurado, 2009; Litter, 2005). A continuacion se

mencionan algunas de sus ventajas y desventajas:
Ventajas

e Gran aplicabilidad. Se ha empleado con éxito en la degradacion de contaminantes
presentes en efluentes petroquimicos y puede ser utilizado para el tratamiento de fangos

y suelos contaminados (Neyens & Baeyens, 2003; Pignatello et al., 2006).
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e Los reactivos utilizados son abundantes, comercialmente asequibles y de facil manejo
(Bautista, Mohedano, Gilarranz, Casas, & Rodriguez, 2007; Dopar, Kusic, &
Koprivanac, 2011; Levchuk, Bhatnagar, & Sillanpaa, 2014).

e No existen limitaciones en la transferencia de masa (Quici & Litter, 2010)y los reactores
utilizados son sencillos de operar (Rubio-Clemente, Torres-Palma, & Pefiuela, 2014).

e No precisa de fuente de energia para producir radicales OHe y las reacciones de oxidacion
pueden llevarse a cabo en condiciones de presidn y temperatura ambiente (Bautista et al.,
2007; Levchuk et al., 2014).

Desventajas

e En ocasiones, no se consigue la mineralizacion completa del contaminante (Burbano,
Dionysiou, & Suidan, 2008; Maciel, Sant’Anna, & Dezotti, 2004). El hierro y H>O>
residual pueden contaminar el medio receptor (Babuponnusami & Muthukumar, 2014;
Levchuk et al., 2014).

e Requiere de un ajuste de pH antes y después del tratamiento, asi como de un tratamiento
posterior para eliminar el hierro residual en el efluente (Bautista et al., 2007; Levchuk et
al., 2014).

e Formacion de complejos de hierro estables (Dopar et al., 2011).

1.4.2.4 Oxidacion electroquimica

Las reacciones electroquimicas son las de reduccion oxidacion conocidas como redox, se
basan en transferencia de electrones entre un conjunto de especies quimicas, en las cuales se
presentara una especie oxidante y una reductora, que a su vez alcanzaran una forma reducida

y una forma oxidada respectivamente (Gilpavas, 2008).

El proceso de oxidacidn electroquimica, se lleva a cabo cuando se aplica una corriente con
intensidad en el rango de 2 a 20 A a dos electrodos adecuados inmersos en agua. En la parte
del &nodo se lleva a cabo una oxidacion que permite la produccién del radical hidroxilo. El
radical hidroxilo a su vez puede interaccionar con el metal del electrodo para formar un éxido
superior a partir del cual se puede liberar el oxigeno para interactuar con las sustancias
oxidables. El oxigeno presente en el medio puede reaccionar con los productos de la reaccion

de disociacion del agua para formar el peréxido de hidrégeno (Apolinar Cortés, 2009).
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La aplicacion de la electroquimica al tratamiento de efluentes contaminados con compuestos
organicos permite reducirlos, transformarlos o eliminarlos (Chen, Gao, & Chen, 2005).
Mediante la seleccion adecuada de los electrodos y del electrolito, se generan durante el
proceso electroquimico, oxi-radicales con un poder oxidante superior al de cualquier
sustancia quimica oxidante convencional, los cuales dan lugar a la oxidacién de la materia
orgénica, dando como productos CO2 y H.O (Oturan & Brillas, 2007; Patifio, Arroyave, &
Marin, 2011).

La oxidacién electroquimica tiene como ventajas y desventajas las siguientes (Abreu Cuadra,
Perozo Cuicas, Martinez Bracho, & Moran Guillén, 2016; Fernandez Oreja, 2010):

Ventajas

e Mejoran la eficacia de los procesos.

e Evitan o reducen la necesidad de reactivos.

e Se pueden tratar residuales muy toxicos.

e Opera a temperatura y presion atmosférica.

e Esambientalmente amigable debido a que s6lo emplea energia, cuyo consumo dependera

de la concentracion del contaminante a degradar.
Desventajas

e Duracion de los electrodos.

e Coste elevado debido a la energia.

1.4.2.5 Ultrasonido

El ultrasonido es un PAO que se encuentra en la actualidad en pleno desarrollo y en el cual
el mecanismo responsable de la degradacién de los contaminantes es la cavitacion acustica.
Este método de tratamiento ha sido aplicado para la remocion de farmacos, pesticidas y
herbicidas, colorantes y otros compuestos persistentes como surfactantes, hidrocarburos

aromaticos y clorados (Gonzalez Labrada et al., 2010).

Recientemente se ha descrito el uso de ultrasonidos como fuente de energia para la
degradacion de compuestos organicos en medio acuoso. Se generan burbujas de cavitacion
que crecen durante los ciclos de compresion-descompresion hasta alcanzar un tamafio critico

desde el cual implotan transformando la energia en calor.
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En el interior de las burbujas de cavitacion, las condiciones de temperatura y presion pueden
alcanzar los 5000 °C y 987 atm, condiciones en las cuales incluso las moléculas de agua se

descomponen homoliticamente generando radicales HO« y He.

Los radicales formados pueden recombinarse de la misma forma o reaccionar con sustancias
presentes en el medio de reaccion originando su degradacion en el caso de tratarse de
moléculas organicas complejas. La eficacia de los ultrasonidos es mayor cuanto mas elevada
sea su frecuencia. En cualquier caso, los radicales pueden escapar de las burbujas de
cavitacion difundiendo hacia el seno de la fase y favoreciendo la extensién de la oxidacion.
Obviamente, la generacion de radicales se facilita si en el medio existen moléculas que se
rompan con facilidad tales como 0zono o peroxido de hidrogeno, que por otro lado son los
precursores habituales de radicales hidroxilo en los procesos avanzados de oxidacion. Sin
embargo, la generacion de ultrasonidos es costosa y el método esta ain en sus primeas fases
de desarrollo lejos de una posible aplicacion comercial (Fernandez Oreja, 2010). Este proceso

presenta ventajas y desventajas como (Gonzalez Labrada et al., 2010):
Ventajas

e Uso de temperaturas y presiones ambientales.

e No hay adicion de agentes quimicos oxidantes al medio.
Desventajas

e La ineficiencia energética de la cavitacion que necesita de grandes cantidades de energia

a la entrada del sistema.

1.4.2.6 Oxidacion humeda con H20»

El proceso de Oxidacion Hameda con Perdxidos (WPO) ha sido desarrollado por la empresa
FMC Foret, S.A. En este proceso se emplea el peréxido de hidrégeno como oxidante en vez
de un gas (oxigeno o aire), eliminando las limitaciones de transferencia de materia. Este
proceso es una adaptacion del clasico proceso Fenton, pero emplea temperaturas y presiones
de 100 °C y 5 bar, respectivamente, con eficacias de oxidacion superiores al 95 % (Fernandez
Oreja, 2010). En la oxidacion puede realizarse una degradacion total o parcial, de los
componentes de la Sosa Gastada dependiendo de la dosificacién de perdxido de hidrogeno
(Cuero Diaz, 2017).
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En la oxidacion del sulfuro de sodio, en teoria, el peréxido de hidrogeno reacciona kilo a kilo
con él, sin embargo, como consecuencia de que los efluentes industriales generalmente
contienen otras materias con las cuales puede reaccionar el peroxido de hidrégeno, puede ser
necesario adicionar dos o tres veces la cantidad prevista teéricamente (Cuero Diaz, 2017).

Bajo condiciones alcalinas los productos resultantes son agua y sulfato, los cuales son
relativamente inofensivos y no presentan demanda de oxigeno en tratamientos posteriores.

De la misma manera ocurre al reaccionar el perdxido con el hidrégeno sulfuro de sodio.

La ecuacion es:

Na,S + 4H,0, - Na,S0, + 4H,0 (1.5)
2Na,HS + 9H,0, - 2Na, S0, + 10H,0 (1.6)

En la oxidacion de los mercaptanos, un simple tratamiento con peroxido de hidrégeno sin
usar catalizador los oxida practicamente a todos excepto al metilmercaptano. La reaccion se
efectla rapidamente, produciéndose unas capas aceitosas de disulfuros insolubles que pueden

ser separados facilmente o ser oxidados de nuevo con peréxido de hidrégeno.
La ecuacion es:
2RSNa + H,0, — 2RSSR + NaOH (1.7)

Por otro lado, el perdxido de hidrogeno oxida a los fenoles en una amplia gama de
temperaturas y concentraciones. La reaccion inicial produce hidrogquinona y catecol;
continuando la reaccion vuelven a ser oxidados a quinonas, mas tarde a acido carboxilico y

finalmente a dioxido de carbono.

La reaccion es:

C¢H4OH + 14H,0, — 6C0O, + 17H,0 (1.8)
La oxidacion del naftenato de sodio frente al per6xido ocurre mediante la reaccion:

RCOONa + H,0, - RCOOH + NaOH + 1/, 0, (1.9)

Otros compuestos de azufre tratables mediante peroxido de hidrégeno son los siguientes:
sulfitos, bisulfitos, tiosulfatos, didxidos de azufre, sulfuros, polisulfuros, sulfuros de

dialquilo, disulfuros de dialquilo, ditionatos, politionatos, hidrosulfitos (Cuero Diaz, 2017).
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Cuando el peroxido de hidrogeno es expuesto a cierta radiacion de luz ultravioleta, la
molécula se descompone en dos radicales hidroxilo. Los radicales OHe producidos, tienen la
posibilidad de continuar reaccionando con el H2O, y formar el radical HOze, lo cual
representa una disminucion en el poder oxidante. El radical perhidroxilo puede continuar
reaccionando con el H>O2 y con el radical OHe generando la desactivacion de los radicales
por la produccion de H.O y O». El ciclo de reacciones que se muestra, indica que es necesario
controlar la reacciéon de radicalizacién para no perder la energia UV suministrada y no
consumir exceso de H>O,. (Bhenajaday & Modirshahla, 2006; Doménech et al., 2010).

Produccion de radicales por medio de H,O»/UV (Apolinar Cortés, 2009)

e H,0, +hv(UV) > 20H (1.10)
e OHe +H,0, > HO, » +H,0 (1.11)
e HO,s+H,0, > OHe+H,0+0, (1.12)
e HO,s+OHeo H,0+0, (1.13)

1.5 Propiedades fisico - quimicas y caracteristicas del perdxido de
hidrogeno

El peroxido de hidrégeno, también conocido como agua oxigenada, es un compuesto quimico
con caracteristicas de un liquido altamente polar (Guerrero Prieto & Galeano Caraballo,
2017), fuertemente enlazado con el hidrégeno tal como el agua, que por lo general se presenta
como un liquido ligeramente mas viscoso que esta (Toapanta Vargas, 2018). Es conocido por
ser un poderoso oxidante de mayor versatilidad que el cloro, diéxido de cloro y permanganato

de potasio (Abellé Pascual, 1954). La tabla 1.3 resume sus propiedades.

Es capaz de oxidar numeroso compuestos como el sulfuro de hidrégeno, mercaptanos,
aminas y aldehidos. Puede oxidar el cloro residual y compuestos de azufre reducido,
cianuros, NOy / SOy, nitritos, hidrazina (Venkatesan & Santhanalakshmi, 2012).

El peréxido de hidrogeno es una molécula muy reactiva, la cual al descomponerse forma
agua liquida y oxigeno molecular en forma gaseosa, el cual oxida las moléculas organicas

(Dickerson, Galvez Flores, Lopes Lépez, & Iranzo Rubio, 1992).

Tiene la propiedad excepcional de no dejar residuos después de cumplida su mision y de

descomponerse espontaneamente el que pueda haberse empleado en exceso, ya que el agua
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y el oxigeno que resultan de su reduccion y descomposicién son componentes normales del

ambiente, innocuos e inofensivos (Abellé Pascual, 1954).

Tabla 1.3. Propiedades fisicas y quimicas del perdxido de hidrégeno.

Propiedad Valor | Unidad
Peso molecular 34,0 g/mol
Punto de ebullicion a 0,001 atm 107 °C
Punto de fusion -26 °C
Presién de vapor a 20 °C 0,018 atm
Densidad de vapor (Aire =1) 1,0 g/lem?
Densidad relativa a 20 °C 1,11 g/lem?
pH a 20 °C 2-4
Solubilidad en agua 20 °C
Viscosidad a 20 °C 1,25 cP
Coeficiente de reparto n-octanol/agua | -1,57 | Log Pow
Temperatura de descomposicion 60 °C
Tension superficial a 20 °C 75,6 mN/m

Fuente. (Guerrero Prieto & Galeano Caraballo, 2017)

A temperatura ambiente (Toapanta Vargas, 2018)

e Aspecto: liquido incoloro.
e Olor y sabor: penetrante e incluso desagradable y sabor amargo.

e Potencial: 1,78 eV.

1.5.1 Usos del perdxido de hidrégeno

Es utilizado ampliamente en la industria como antiséptico y bactericida, debido a su alta
solubilidad en el agua y a su estabilidad térmica, facilitando procesos de tratamiento como
en la potabilizacion del agua al eliminar compuestos de origen organico productores de

trihalometanos (Guerrero Prieto & Galeano Caraballo, 2017) De igual manera, el peroxido
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de hidrégeno es un compuesto binario, generando inestabilidad en las moléculas, siendo
fuente efectiva de radicales hidroxilo que son los encargados de la disociaciéon sin que
ocurran problemas como la transferencia de masa asociado con gases (Cassidy, Srivastava,
Dombrowski, & Lingle, 2015).

1.5.2 Riesgos en el manejo del perdxido de hidrégeno

La ingestion per os no es peligrosa mas que en dosis muy elevadas o cuando tiene una
concentracion elevada. Sobre la piel el peroxido de hidrégeno, a concentraciones superiores
de 25-30 por 100, produce escozor y manchas blancas que desaparecen rapidamente sin dejar
sefial ni malestar. Las disoluciones mas concentradas son mas peligrosas, sobre todo cuando
actdan sobre los ojos, en todos es todos estos casos, es aconsejable un lavado con agua,
inmediato y abundante, de las partes atacadas y evitar los accidentes graves empleando gafas
de proteccion bien ajustadas. En la tabla 1.4 se resumen el efecto negativo del H20- a la salud
humana. No es combustible, pero podria contribuir a la combustion de otras substancias y
causar reacciones violentas y algunas veces explosivas. Puede ser fatal si se ingiere (Abello
Pascual, 1954).

Tabla 1.4. Efectos sobre la salud del peroxido de hidrogeno.

Efecto

Inhalacién En caso de exposicidn repetida o prolongada: riesgo de dolor de
garganta, sangrado nasal, bronquitis cronica.

Contacto con los | Irritacion ocular severa, ojos llorosos y rojos e inflamacion de los
0jos parpados. Riesgo de lesiones oculares serias 0 permanentes.

Contacto con la piel | Irritacion y coloracion blanca temporaria del area de contacto.
Riesgo de quemaduras.

Ingestion por la Palidez y cianosis de la cara. Irritacion severa, riesgo de
quemaduras y perforacién del tracto gastrointestinal acompafado
por choque. Excesiva produccion de fluidos en la boca y nariz, con
riesgo de asfixia. Riesgo de edema de garganta y asfixia. Hinchazén
del estdbmago, eructos. Nauseas y vomito (sanguinolento). Tos.
Riesgo de neumonia quimica por la inhalacion del producto.

piel

Fuente. (Cuero Diaz, 2017)
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La oxidacién con peroxido de hidrégeno posee las siguientes ventajas y desventajas
(Martinez Cuerda, Prehn Junquera, & Romero Garcia, 2009):

Ventajas

Es finalista, no genera olores ni emisiones potencialmente nocivas (COV, color en el
efluente, etc.) y es réapido.

No deja residuo liquido y genera muy poco lodo (que, ademas, no es toxico).
Bajo coste de explotacion frente a otros procesos oxidantes.

Posibilidad de uso en efluentes donde otros procesos oxidantes no pueden ser
considerados.

Llega mas alla que los procesos bioldgicos, los fisicoquimicos y otros procesos oxidantes
(cloro, ozono, bioxido de cloro, oxigeno) que se encuentran con compuestos refractarios
a ellos. Trata todo lo que sea organico, sin especificidad.

Facil montaje y manejo. Facilidad de puesta en marcha.

Reducida ocupacion de espacio y concepcion modular que lo adapta a cualquier espacio
teniendo la posibilidad de instalar plantas moviles.

Adaptabilidad a las condiciones de trabajo (en continuo o batch) y al grado de depuracion
que se necesite en cada momento, es decir, gran adaptabilidad frente a cambios en el
caudal y la composicion del efluente entrante y necesidades de la calidad del efluente
saliente. Ademas, se puede instalar como tratamiento previo o posterior a otros ya
existentes (oxidacion biologica, fisicoquimico, etc.), tratamiento de un efluente parcial o
como tratamiento Unico.

Sencillez conceptual, facilidad de manejo, fiabilidad y eficacia. Ahorro en personal por
su alta automatizacion.

Inversiones menores respecto a otros sistemas (s6lo una parte del coste de una planta de
tratamiento biolégico) o para procesos similares por la menor temperatura y presion que
emplea frente a los otros sistemas de oxidacion avanzada.

Gran seguridad intrinseca por la baja temperatura y presion de trabajo.

Desventajas

Este tipo de tratamiento directo de las sosas gastadas s6lo puede ser aplicado al tipo de
sosas sulfurosas, 0 como un postratamiento.

Es necesario tomar las debidas precauciones en el manejo del agua oxigenada.
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1.6 Fundamentos tedricos para la evaluacién econdémica

Cada vez que nace un proyecto para satisfacer una determinada necesidad, ya sea intentando
introducir un nuevo producto o servicio al mercado, solucionar problemas en las industrias
como es el caso de ampliar la capacidad de produccion o mejorar los sistemas de
comercializacion o de tratamiento de los residuales, las ciencias econémicas presentan una
gran variedad de metodologias muy precisas para realizar una evaluacién econémica en la
etapa de formulacién de proyectos, permitiendo obtener un sustento analitico que orienten
las decisiones sobre la asignacién de los recursos disponibles y lograr con ellos los mayores
impactos o beneficios en una determinada poblacién objetivo. De esta manera los
inversionistas, dentro de los recursos que posean podran seleccionar e implementar en aquel
proyecto que genere los mayores margenes de rentabilidad, dentro de los riesgos que ellos

consideren razonables asumir (Ripoll Novales, 2004).

El objeto de la evaluacion economica es informar decisiones sobre cuél es el mejor uso de
los recursos limitados disponibles (Parera, 2009). A través del estudio de la factibilidad
econdmica se pretende definir, si es recomendable la implementacidn y posterior operacion

de un proyecto. Los componentes tipicos que lo conforman son (Sabina Delgado, 2016):
e Analisis técnico.

Tiene como objetivos suministrar informacién que permita cuantificar el monto de las
inversiones y el costo de las operaciones requeridas a través de un estimado de costos. Se

tiene en cuenta la capacidad de la planta y el programa de produccion y ventas.
e Analisis financiero.

A través del anélisis financiero segun los lineamientos de (PDVSA, 2015) se puede ordenar
y sistematizar la informacidén de caracter monetario que proporcionan los componentes
anteriores para determinar su rentabilidad en correspondencia con el periodo establecido para

realizar la evaluacion econémica.

El 76 % de los autores coinciden con que las principales técnicas para realizar una evaluacion
econdmica a proyectos son: el valor presente neto (VPN), la tasa interna de retorno (TIR), la
relacion beneficio - costo (RBC) y el periodo de recuperacion de la inversion (PRI) (Ospina
Tello & Lenis Mejia, 2016).
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CAPITULO I: Tecnologias para el tratamiento de sosas gastadas

Se entiende por valor presente neto a la suma actualizada al presente de todos los beneficios,
costos e inversiones del proyecto. A efectos practicos, es la suma actualizada de los flujos
netos de cada periodo. El valor presente neto es el mas conocido y el mas aceptado. Mide la
rentabilidad del proyecto en términos monetarios que exceden la rentabilidad deseada
después de recuperar toda la inversion (Cordoba Padilla, 2007).

Se define la tasa interna de retorno como la tasa de descuento intertemporal a la cual los
ingresos netos del proyecto apenas cubren los costos de inversion, de operacion y de
rentabilidad sacrificadas. Es la tasa de interés que, utilizada en el célculo del VPN, hace que
el valor presente neto del proyecto sea igual a cero. En otras palabras, indica la tasa de
interés de oportunidad para la cual el proyecto apenas seré aceptable (Mendez, 2008).

La relacion costo - beneficio consiste en comparar todos los costos (de inversion, operacion
y mantenimiento) con todos los beneficios generados por el proyecto, con el objeto de decidir
sobre la conveniencia de su realizacion desde el punto de vista de economia y la sociedad. El
andlisis costo beneficio representa una herramienta de apoyo a la toma de decisiones en la

asignacion eficiente de recursos escasos (Roche, 2013).

El PRI es el tercer criterio mas usado para evaluar un proyecto y tiene por objeto medir en
cuanto tiempo se recupera la inversion, incluyendo el costo de capital involucrado (Sapag
Chain, 2011). Se suman los flujos futuros de efectivo de cada afio hasta que el costo inicial

del proyecto de capital quede por lo menos cubierto (Cdérdoba Padilla, 2007).
Conclusiones parciales del Capitulo |

1. La sosa gastada es considerada un residuo peligroso que se clasifica como reactivo
altamente corrosivo y con alto valor de pH. Su generacion depende del tamafio y tipos de
procesos de la refineria.

2. Existen diferentes tecnologias para el tratamiento de la sosa gastada; sin embargo, la
oxidacién humeda con perdxido de hidrogeno reporta caracteristicas técnicas que
permiten reducir la carga contaminante del efluente o recuperacion del NaOH por lo que
ha sido seleccionada para el presente estudio.

3. La evaluacién econémica permite la toma de decisiones respecto a la propuesta de

tecnologia de tratamiento y la demostracion de su viabilidad para proceder a la inversion.
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CAPITULO IlI: Metodologia para la evaluacién de la tecnologia

CAPITULO Il: METODOLOGIA PARA LA EVALUACION DE LA
TECNOLOGIA DE OXIDACION CON H:0-

En este capitulo se dan a conocer las unidades que generan sosas gastadas en la refineria de
Cienfuegos. Se describe la propuesta de tecnologia para el tratamiento y se presentan las
metodologias para llevar a cabo los balances de materiales, el dimensionamiento de los
equipos y la evaluacion econémica. En la figura 2.1 se muestra la metodologia a seguir en

IDENTIFICAR EL PROBLEMA

|

OBJETIVO GENERAL

|

REVISION BIBLIOGRAFICA

|

PROPONER UNA
TECNOLOGIA

|

BALANCE DE MATERIALES

|

DISENO DEL EQUIPAMIENTO

|

EVALUACION ECONOMICA

esta investigacion.

¢(ES FACTIBLE?

Sl

i

APLICAR TECNOLOGIA

S

Figura 2.1. Diagrama heuristico. Fuente. Elaboracion propia

2.1 Procedencia del efluente céustico
La sosa agotada actualmente proviene de varias unidades de proceso:
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e Sosa Gastada Sulfhidrica procedente desde la Seccion 400 (Endulzamiento del GLP

saturado de destilacion).

e Sosa Gastada Nafténica procedente de la seccién 301 (Endulzamiento del Kero-Merox).

2.1.1 Seccidn 400 (Endulzamiento del GLP saturado de destilacion)

Proveniente de la seccion 100, la fraccion PIE - 70°C inestable y la nafta liviana inestable de
la seccion 200 son alimentadas a la torre T-401 con el objetivo de fraccionar los gases para
obtener Gas Licuado del Petrleo (GLP). Por el tope de la torre salen los gases hasta los
enfriadores por aire y de alli al tambor de reflujo D-401, desde este tambor se alimenta el
reflujo para mantener la temperatura del tope y el exceso se envia como GLP al patio de

tanques.

Por el fondo de la torre sale el PIE-70 °C estable para formar la gasolina en el nudo de mezcla.
Se debe sefalar que antes de entrar a la torre T-401 la alimentacion es tratada con una
solucion de sosa caustica al 10 % de concentracion para eliminar de este el contenido de
mercaptanos y otros compuestos indeseables. Aqui se origina gran cantidad de efluentes
alcalinos. Finalmente una vez agotada esa sosa es enviada a PTR para su tratamiento
posterior. Después de la puesta en marcha de la Fase | del Proyecto de Expansion esa sosa

agotada sera enviada a la unidad de tratamiento caustico gastado.

2.1.2 Seccidn 301 (Planta de Endulzamiento del Kero — Merox)

En esta planta se procesa el queroseno para la produccion de combustible para aviacion, el
cual requiere la utilizacion de un proceso en etapas continuas de tratamiento con el objetivo
de satisfacer en particular las especificaciones de acidez, contenido de mercaptano y de otros
parametros como la presencia de agua libre y sélidos en suspensién. EI combustible para
aviacion debe satisfacer otros requisitos como el contenido maximo de aromaticos, el punto
de congelacion, el punto de humo, el color y el WSIM, estando este ultimo relacionado al

contenido de agua libre.

El tratamiento caustico del queroseno tiene efecto solo en lo referente a la separacién de los
acidos nafténicos para obtener un nimero de acidez adecuado y para servir como vehiculo
para la oxidacion catalitica de los mercaptanos de manera de satisfacer los parametros

previstos.
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La sal sodica del acido nafténico correspondiente queda retenida en la fase acuosa,

abandonando asi la fase organica ya que ambas fases son inmiscibles.

Este tipo de tratamiento requiere del consumo de mucha agua, a la vez que genera gran
cantidad de residuales, como la sosa agotada con apreciable formacion de fenolatos de sodio
muy dificiles de eliminar en la planta de tratamiento de residuales. En el futuro estos

residuales alcalinos seran enviados a la unidad de tratamiento de caustico gastado.

2.2 Situacion actual de los residuales causticos en la refineria de
Cienfuegos

El tratamiento del efluente caustico es fundamental desde el punto de vista ambiental por sus
compuestos toxicos, es indispensable contar con una planta que trate estos efluentes en la
refineria antes de que el agua sea eliminada al ambiente o ingrese a un reproceso. En la tabla

2.1 se pueden observar sus caracteristicas y composiciones.

Tabla 2.1. Parametros actuales del efluente alcalino de la refineria de Cienfuegos.

Parametro Sosa gastada

Flujo 20,00 m3/h
Agua 60,20 % peso
Sulfuro de sodio (NazS) 6 010,00 | mg/L
Hidrogenosulfuro de sodio (Na2HS) | 5428,00 | mg/L
Mercapturo de sodio (R-SNa) 3142,31 | mg/L
fenoles (CsHsOH) 345,40 mg/L

Naftenato de sodio (R-COO-Na) 102,30 mg/L
Hidroxido de sodio (NaOH) libre | 10,01 % peso

Grasas y aceites 445,00 mg/L
DQO 25 000,00 | -
DBOs 900,00 -
Solidos disueltos 70,00 mg/L
pH 13 -
Densidad 1,10 kg/L
Temperatura 35,00 °C

Fuente. Elaboracién propia
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2.3 Remocion de las grasas y aceites antes del tratamiento

En la refineria actualmente existe un separador de placas corrugadas para eliminar las grasas
y aceites no emulsificadas. Cuando se realiza la separacion y formacion de la capa de aceite,
se colectara en el rebosadero ubicado en el separador, que tiene un tiempo de residencia para
colectar un volumen suficiente de grasas y aceite. La remocion de las mismas se hara
manualmente por medio de una bomba de aceite separado y enviado a un tanque de

almacenamiento de grasas.

2.4 Procedimiento para tratar la sosa gastada

La alimentacién a la planta proviene de los efluentes generados en todos los procesos de
tratamiento caustico, que se unen formando una Unica corriente de residuales de sosa gastada.
Es almacenada en un tanque durante varios dias hasta que se alcance, el nivel de flujo minimo
para que la planta comience a funcionar, ya que trabaja por batchs. En la Fig. 2.2 se muestra
el diagrama de flujo del proceso que se describe a continuacion.

Posteriormente la sosa gastada libre de grasas, se pone en contacto con el H,O,. Mediante
bombas, los fluidos son transportados hacia el reactor tipo Bach, el cual operaa 100 °C y una
presion de 10 atm. En su interior ocurre la oxidacion de los componentes de la sosa gastada,
mediantes las ecuaciones 1.5, 1.6, 1.7, 1.8, 1.9, presentadas en el capitulo anterior. Mientras
ocurre la reaccion de oxidacion la solucion toma un color blanco turquesa hasta que todo el
perdxido de hidrégeno reacciona con los componentes de la sosa gastada volviendo a tomar
su color (amarillo o café dependiendo del origen de la sosa gastada como se muestra en la
Fig. 2.1).

Debido a la efervescencia producida por estas reacciones, la solucién puede llegar a alcanzar
hasta 3 veces su volumen, con el objetivo de evitarlo el reactor esta provisto de deflectores y
una valvula de alivio por seguridad. También es necesario que conste con medidores de

temperatura y pH para lograr que se opere con una eficiencia adecuada.

Las reacciones que se llevan a cabo dentro del reactor son irreversibles y exotérmicas
generandose vapores alcalinos. Por consiguiente, se conecta a un condensador obteniéndose
un condensado que es recirculado al reactor. Para lograrlo, se intercambia calor con una
corriente de agua fria. La torre de enfriamiento se encarga de disminuir la temperatura del

agua, luego de salir del condensador y luego reenviarla al mismo, con las condiciones
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requeridas. Si no se condensan los vapores que se producen en la oxidacion, los disulfuros
que se forman de los mercaptanos estaran dispersos en toda la disolucion. Cuando se
condensan estos gases los disulfuros se concentran en una sola masa haciendo facil su
separacion en el caso que se lo desee. Con la oxidacién de los componentes de la sosa gastada
el olor caracteristico que esta tiene no desaparece, disminuye un poco, pero sigue siendo un

olor fuerte caracteristico de esta sustancia.

ﬁ;:‘\ 8 fsaa
‘\-rﬂ’ ."P" Ty -

Figura 2.1. Diferentes tipos de sosa gastada. Fuente. Elaboracion propia

La sosa oxidada es transportada, con ayuda de una bomba, hacia los lechos de carbon
activado que trabajan en serie. El carbdn activado es preparado a partir de diversos materiales
tales como, carbon, cascara de nueces, madera, turba y petréleo y es necesario calentarlo a
altas temperaturas, desde 100 °C hasta 800 °C. Se obtiene como resultado millones de poros
en la superficie del carbdn. Previo a la se debe lavar el carbdn activado con abundante agua
hasta que esta no arrastre carbon. En los lechos ocurre la adsorcién de moléculas organicas
basadas en el carbon y de moléculas organicas mas pesadas, tales como los compuestos
aromaticos. El proceso de filtracion trabaja como iman para mantener las impurezas en la
superficie del carbon activado. Este procedimiento permite la eliminacion de los olores
desagradables causados por los componentes de la sosa, fundamentalmente por la presencia

35

——
| —



CAPITULO IlI: Metodologia para la evaluacién de la tecnologia

de sulfuros, mercaptanos y fenoles. Quedan retenidos los disulfuros formados en la reaccién
de oxidacién. La presion con la que desciende la disolucion es de 1 atm.

La sosa filtrada en el primer lecho es recogida en un tanque recolector y de aqui es bombeada
hasta el segundo lecho, repitiéndose el proceso. El producto es almacenado en un segundo
tanque recolector. Si se observan en la disolucion filtrada de sosa gastada la presencia de
disulfuros, como gotas de aceite, indica que el filtro esta saturado. De ambos filtros se extrae
el carbon gastado, el cual es almacenado para que luego pase por el proceso de activacion.
Los olores caracteristicos de la sosa gastada desaparecen totalmente después de la doble
filtracion y el pH se mantiene alcalino.

Con el fin de obtener una corriente mas biodegradable para verterla en la bahia es necesario
que la corriente sea neutralizada de la siguiente manera. La sosa se pone en contacto con
acido sulfurico (H2SO4), en un tanque de neutralizacion a 7 atm donde se forma una sal y
agua. Esta reaccion ocurre entre un &cido fuerte (H2SOa) y una base fuerte (NaOH) por lo
que el pH en el punto de equivalencia es 7. Esto quiere decir, que todos los iones hidronio
han sido neutralizados por los iones hidroxilo para dar H>O y sulfato de sodio (NaSQOa),
sustancia que puede llegar a presentar un elevado valor econdémico. Las reacciones de
neutralizacion son generalmente exotérmicas. Debido a la dificultad para medir el punto
exacto de neutralizacion de la disolucién de sosa gastada, se debe controlar el pH

constantemente.

Por ultimo, la corriente pasa a través de un cristalizador evaporador, para obtener el sulfato
de sodio en pequefios cristales, facilitando su comercializacidén y exportacién. Mientras la
corriente intercambia calor con vapor de media, aumenta la temperatura del agua, alcanzando
su punto de ebullicion, mientras mayor sea la temperatura mas rapido es el proceso. La
corriente de vapor de media entra con una temperatura de 120 °C y una presion de 1,964

atm.
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Figura 2.2: Diagrama de flujo del proceso de tratamiento de la sosa gastada. Fuente. Elaboracion Propia
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2.5 Metodologia para el balance de materiales

Entre las muchas habilidades que posee el Ingeniero Quimico, se encuentra el desarrollo de
balances de masa. Dichos balances son un proceso contable en los que se mide e iguala la
cantidad de materiales, a la entrada y la salida de un proceso quimico; en los cuales, segun la

Ley de la conservacion de la materia, “la masa total de entrada es igual a la masa total de

salida” (Paz Chavez, 2013).
Entradas — Salidas + Generacion — Consumo = Acumulacion (2.1)

Los balances de materia son la base fundamental para el disefio de los procesos, debido a que
asi se determinan tanto las cantidades de materia prima requeridas como los productos
procesados u obtenidos, en cada una de las etapas u operaciones individuales de los procesos
(Towler & Sinnot, 2012). Son indispensables para determinar la magnitud que deberan tener
los equipos del proceso y por ende, para evaluar sus costos, siendo Utiles las para el estudio

del funcionamiento de las plantas de procesamiento industrial (Cedefio Sares, 2018).

Los primeros pasos para resolver un balance incluyen definir las fronteras del sistema,
identificar todas las corrientes de entrada y salida e identificar las sustancias que contiene
cada corriente. El siguiente paso sera traducir la descripcion literal del proceso a un lenguaje
de ingenieria quimica, es decir, dibujar un diagrama de bloques con todos los equipos y
representar con letras o simbolos todas las corrientes o flujos que participen en el mismo (ver
figura 2.3). Despues se debe representar en forma matematica las interrogantes que deben ser
resueltas por el balance de materia. Inmediatamente se procede a la resolucién a partir del
sistema de ecuaciones que se haya presentado, aplicando los conocimientos que sean
necesarios tanto matematicos como quimicos o fisicos (Gomez Quintero, 2011; Paz Chavez,
2013).

Para poder realizar el balance de masa de un proceso, primero se deben especificar las
condiciones del sistema sobre el cual se aplicara dicho balance, en otras palabras, delimitar
o definir el sistema al que se le realizara el balance. En este sentido estamos ante un sistema

cerrado.
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Figura 2.3. Diagrama de blogues del proceso de tratamiento de la sosa gastada Fuente. Elaboracion propia
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2.5.1 Balance de materiales en el reactor

En base a ciertas consideraciones sobre el flujo y el mezclado, se definen varios tipos de
reactores. Uno de ellos es el reactor tipo Batch que no es mas que un reactor donde no hay
flujo de entrada ni de salida, simplemente posee un agitador que homogeniza la mezcla. Un
solo recipiente puede realizar una secuencia de diversas operaciones sin la necesidad de
romper la contencién. Esto es particularmente Gtil cuando se procesan téxicos 0 componentes

altamente potentes (Covaleda Olave & Hoyos Alvarez, 2014).

El reactor es alimentado estequiométricamente. Se hace necesario conocer, el flujo de sosa
gastada que seré tratado en la planta y su composicion quimica (ver tabla 2.1), de este dato
dependera la cantidad de peroxido de hidrogeno requerido para que se lleve a cabo el proceso
de oxidacion con un 80 % de conversion. Cuando se conocen las moles de los reactivos, basta
tener la eficiencia de la reaccion, para hallar los flujos de todos los compuestos que salen del
reactor, es decir, productos de la reaccion y los reactivos que no se transformaron y, con ellos,
puede calcularse la composicion de la corriente y el flujo molar total. Durante la oxidacién

el peroxido es consumido completamente.

2.5.1.1 Balance total
Para el caso en que se presenta el balance global se establecerd para el calculo de los

volimenes de fluidos que intervienen y se expresaran en metros cubicos por hora.

La ecuacion del balance es:

SG + PH = SO (2.2)
Donde

e SG - Sosa gastada
e PH — Perdxido de hidrégeno

e SO — Sosa oxidada

2.5.1.2 Balance parcial por componentes
Pueden ser formuladas tantas ecuaciones como componentes existan en el sistema. Dado que
el problema de balance de material es identificar las masas de varias corrientes que ingresan

y salen de un sistema. Los componentes que se consuman en la reaccién presentaran el signo
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(-) y los que se generen el signo (+). Los moles obtenidos de cada sustancia se calculan en

teniendo en cuenta la siguiente ecuacion.

N. = n; i Vi * EJ (23)

1
Donde:

e N — Cantidad de sustancia final (mol)
e n-— Cantidad de sustancia inicial (mol)
e v — Coeficiente estequiométrico

e & —Grado de avance

e j—sustancia

2.5.1.3 Grado de avance de la reaccion quimica

El grado de avance (&) es una propiedad que indica el nimero de veces que la reaccion se ha
realizado. A cada reaccion le corresponde un grado de avance. El valor de § estaraentre 0 y
Emax. Para & = 0 se obtienen los moles que habia inicialmente. A medida que la reaccion se
va desarrollando, & va cambiando de valor y, asi, los valores de la cantidad de sustancia van
variando a lo largo del tiempo En una reaccion quimica irreversible, los reactivos
forzosamente solo se pueden transformar en productos y no al revés, como puede ocurrir en
una reaccion reversible, el grado de avance &, inicialmente nulo, va aumentando a lo largo
del tiempo hasta que alguno de los reactivos se agota. E1 valor de & menor se corresponde
con el primer reactivo en agotarse. Para su obtencion se tiene en cuenta la sustancia limitante
correspondiente a cada reaccién y se calcula mediante la ecuacion siguiente (Mondeja, Ruiz,

& Pons, 1987):

n;

f=xt (2.4)

Donde:

e n - Cantidad de sustancia inicial (mol)
e v — Coeficiente estequiométrico
e & —Grado de avance

e X — Conversion (%)
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2.6 Balance de materiales en los lechos de carbon activado

La denominacién de “Carbdn Activado” se aplica a cualquier forma de carbon caracterizada
por su gran capacidad de adsorcion de gases, vapores y solidos coloidales; lo que lo hace
particularmente Util para muchas industrias de transformacién quimica y petroquimica. Entre
los materiales adsorbentes, es el carbon activado el més poderoso, conocido, pues sus
caracteristicas fisicas principales son su gran area superficial interna. A temperaturas
ordinarias, el carbdn es uno de los elementos mas inactivos. A la sustancia que es adsorbida,
se le denomina adsorbato (Herndndez Rodriguez, Otero Calvis, Falcon Hernandez, &
Yperman, 2017).

El balance total del filtro esta controlado por la corriente de sosa oxidada que entra al mismo.
En un periodo de tiempo de una hora se considera que se obtendra toda la corriente de sosa

filtrada. La ecuacion queda de la siguiente manera:
SO =SF (2.5)

2.6.1 Carbon activado requerido para el tratamiento

Conociendo la cantidad de sustancias contaminantes que porta la sosa oxidada y que son
adsorbidas por el carbdn, es decir, mercaptanos, disulfuros, fenoles, naftenos, ademas de
dioxido de carbono y dioxigeno disueltos, se puede determinar la masa de carbon activado

requerido para su filtracion.

La representacion de la cantidad de contaminante absorbido por unidad de masa de carbon
frente a la concentracion del contaminante en la masa del fluido se denomina “isoterma de
absorcion”, de Freundlich (Garcia Ubeda, 2013). Su ecuacion es la siguiente:

1

X e
v = K G (2.6)
Donde:

e M — Masa de carbdn o adsorbente (kg)
e X — Masa de contaminante o adsorbato (kg)
e Cf— Concentracion en el equilibrio del adsorbato en solucién después de la adsorcién

e K, nf — Constantes de Freundlich

Se despeja la masa de carbon activado y se obtiene la ecuacion:
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X
M = i 2.7)

2.6.2 Balance de materiales en el tanque neutralizador

Este proceso contiene una reaccion principal, que ocurre en fase liquida, en la cual el
hidréxido de sodio se consume completamente permitiendo la formacidén de mas sulfato de
sodio. La estequiometria de la reaccion de neutralizacién es presentada de la siguiente

manera.

2 NaOH + H,S0, — Na,S0, + 2 H,0 (2.8)
El procedimiento para realizar los balances, tanto total como parcial, es semejante al
planteado en el reactor. El balance total esta dado por la ecuacion 2.9.

SN = SF + AS (2.9)
Los balances parciales, por componentes y el grado de avance correspondiente a la reaccion

se determinan con las ecuaciones 2.3 y 2.4.

2.6.3 Balance de materiales en el cristalizador evaporador

En el evaporador ocurre la separacion de la corriente de sosa neutralizada en dos nuevos
flujos. El agua es evaporada completamente dejando como producto final del proceso de
tratamiento cristales de sulfato de sodio. A pesar del cambio de fase de los productos la masa

de estos sigue siendo la misma, por lo tanto se plantea:

SN = VA + SS (2.10)

2.7 Metodologia para el dimensionamiento de los equipos

En la tecnologia de oxidacion con peréxido de hidrégeno existen varios equipos que hacen
posible que se lleve a cabo el proceso de tratamiento de sosa, pero en este caso solo se
dimensionaran algunos de los equipos fundamentales. Para esto se empled el procedimiento
de (Gomez Quintero, 2011). Se pretende hallar la altura, el didmetro y volumen requeridos

para el correcto tratamiento del contaminante.

En el caso de la planta, la mayoria los equipos tienen como caracteristicas ser cilindricos
dispuestos verticalmente y los fluidos con los que se trabaja son liquidos. Este es el caso del

reactor, el tanque neutralizador y parte de los filtros de carbdn activado. De esta manera el

43

—
| S



CAPITULO IlI: Metodologia para la evaluacién de la tecnologia

volumen del recipiente va a ser igual al volumen requerido de la sustancia o mezcla de estas
que se desee almacenar o tratar. El volumen de disefio se determina:

Vp = Vg * FS (2.11)
Donde:

e Vp— Volumen de disefio (m?)

e Vg — Volumen requerido (m?)

e FS —Factor de seguridad

El diametro se determina usando la relacion L/D y la geometria:

Vo=%%D*x1L (2.12)

Donde:

e D — Diametro del recipiente (m)
e L — Altura del fluido (m)

La relacién L/D se puede computar con la presion de operacion (P) como se muestra

continuacion.

= SiP<17atm, L/D=3
= Sil7<P<34atm, L/D=4
= SiP>34atm, L/D=5

La altura del recipiente se obtiene de la siguiente manera:

H=L+hd (2.13)
Donde:

e hd - Altura para la separacion de vapor (m)

2.8 Metodologia para la estimacién de costos

Para realizar la estimacion de costo de un proyecto hay que tener en cuenta el costo total de
inversién, que incluye costo del equipamiento, costo de la ingenieria, costo de materiales,
entre otros indicadores que seran calculados por la metodologia propuesta por (Peters &
Timmerhaus, 1991) y (Mussatti, 2002).
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Cuando un ingeniero quimico determina el costo de cualquier tipo de proceso, estos costos
deben ser lo suficientemente precisos para proporcionar decisiones confiables. Debido a que
los costos usados para hacer estimaciones no son véalidos para cualquier tiempo por el
aumento en los precios a causa de la inflacion, es necesario usar un método para ajustar los
precios al tiempo requerido. Una forma de hacer este ajuste es usando el indice de costos,
que es un nimero que muestra la relacion entre el precio de un bien en un tiempo "t" y el

precio del mismo bien en un tiempo base.

En la industria petrolera el indice de costo méas utilizado es el indice de Nelson — Farrar que
incluyen el calculo de los costos para los equipos de este tipo de proceso. Para la actualizacién

de los costos se utiliza la siguiente ecuacion:

Indice de costo actual

Costo actual = Costo original * (2.14)

indice de costo original
2.8.1 Costo total del equipamiento (CTE)

Uno de los mayores gastos involucrados en cualquier proceso quimico es el costo de
equipamiento (EC), que es la sumatoria del costo de todos los equipos de la planta, incluidos

los tanques de almacenamiento y las bobas para transportar el fluido.
EC = Z Equipos de la planta (2.15)

El costo de total del equipamiento (CTE) incluye los costos de equipamiento planteados en
la ecuacion 2.14, instrumentacion (0,10 EC), impuestos de ventas (0,03 EC) y fletes (0,05
EC), factores presentados en (Mussatti, 2002).

CE=EC+0,10EC+ 0,03 EC+ 0,05EC=1,18EC (2.16)

2.8.2 Costo total de inversion (CTI)

El costo total de la inversion esta constituido por todos los recursos y facilidades necesarios
para la instalacion y puesta en marcha de los equipos de la planta. Se determina empleando
la metodologia propuesta por (Peters & Timmerhaus, 1991), calculando los costos directos e
indirectos, asi como el capital fijo invertido utilizando la tabla 17 de este libro. Se debe hallar

cada uno de estos porcientos al costo total actual del equipamiento la suma de los valores
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obtenidos es el capital total actual invertido. El caso de la planta de tratamiento de sosa con

H20: es una planta de procesamiento de fluido.

Tabla 2.2. Estimacion del costo total de inversién.

Planta de | Planta de | Planta de
procesamiento | procesamiento de | procesamiento
de solidos fluidos-solidos de fluido
Costos directos
Equipamiento comprado, E’ 100 100 100
Instalacién del equipamiento comprado | 45 39 47
Instrumentacion y control (instalado) | 9 13 18
Tuberias (instalado) 16 31 66
Sistemas eléctricos (instalado) 10 10 11
Edificaciones (incluyendo los de | o 29 18
Servicios)
Preparacion del terreno 13 10 10
Facilidades de servicios auxiliares | 40 55 70
(instalados)
Tierras (si se requiere comprarla) 6 6 6
Total de costos directos 264 293 346
Costos indirectos
Supervisién e ingenieria 33 32 33
Gastos de construccion 39 34 41
Total de costos indirectos y directos | 336 359 420
Ganancias del contratista 17 18 21
Contingencia 34 36 42
Inversion de capital fijo (ICF) 387 413 483
Capital de trabajo (CT) 68 74 86
Inversion de capital total (TCI) 455 487 569

Fuente. (Peters & Timmerhaus, 1991)
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2.9 Metodologia para la evaluacion econémica de la tecnologia
seleccionada

Después de calculado el costo total de la inversion y seleccionado el disefio adecuado se
calcula el costo de produccion, la depreciacion y la ganancia para poder determinar el valor

actual neto, la tasa interna de retorno y el periodo de recuperacion de la inversion.

2.9.1 Costo total de produccion (CTP)

Para la estimacion del costo total de produccion se utilizaron los factores de proporcion y las
ecuaciones correspondientes que se encuentran en el (Ulrich, 1985) y en la tabla 27 del
(Peters & Timmerhaus, 1991).

CTP = CF + GG (2.17)
Donde:

e CF — Costos de fabricacion

e GG - Gastos generales

A su vez los costos de fabricacion y los gastos generales se calculan:

CF=CD+CI+Cf (2.18)
Donde:

e CD — Costos directos

e CIl — Costos indirectos

e Cf - Cargos fijos

GG=DV+A+1ID (2.19)
Donde:

e DV - Distribucién y venta

e A — Administracion

e ID — Investigacion y desarrollo

El equipo de la planta y los edificios asociados con el proceso tienen un valor que disminuye
con el tiempo. Cuando se cierra la planta, el equipo puede venderse sélo por una fraccion del

costo original. La diferencia entre el costo original y el valor residual o de rescate (valor de

venta cuando se cierra la planta) es la depreciacidn, la cual se representa como un gasto anual:
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CFI — VR

Depreciacion =
P vd

(2.20)

Donde:

e VR —Valor residual

e Vd - Vida atil del proyecto

2.9.2 Calculo de la ganancia (G)

El objetivo fundamental de la planta de tratamiento de la sosa gastada es eliminar el
vertimiento a la bahia de esta corriente de contaminantes o hacerla mas biodegradable.
Durante el filtrado se obtiene sulfato de sodio, que puede ser comercializado y generar una
gran cantidad de dinero. Es ampliamente utilizado para la fabricacion de detergentes y
agentes de limpieza. También actia como normalizador en el tefiido de textiles y de cuero.
Es una de las materias primas principales en el proceso de Kraft o despulpado del papel. Es
usado en la fabricacion del vidrio, de tintes y esmaltes de ceramica, se utiliza como agente
secante debido a su propiedad higroscopica y como materia prima para la obtencion de otros
quimicos (sulfuro de sodio, bicarbonato de sodio, carbonato de sodio, sulfato de potasio,

etc.). Ademas El sulfato de sodio decahidratado se utiliza como laxante (Garret, 2001).

La ganancia se calcula mediante la ecuacion:

G = INGRESO TOTAL — CTP (2.21)
2.10 Indicadores dinamicos de rentabilidad

A partir de los resultados obtenidos en las diferentes estimaciones, se realiza el célculo de

VAN, que informa de la rentabilidad y la viabilidad econémico-financiera del mismo.

2.10.1 Valor actual neto (VAN)

El valor actual neto proporciona una estimacion de la rentabilidad absoluta neta del proyecto.
Consiste en determinar la equivalencia en el tiempo cero de los flujos de efectivo que genera
un proyecto y comparar esa equivalencia con el desembolso inicial. La formula se expresa

de la siguiente manera:
FC;
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Donde:

e FCi— Flujo de Caja o Inversion del Afio en cada periodo (periodo 0, periodo 1, periodo
t).

e n— Numero de periodos considerado.

e D - Tasa de descuento apropiada, o costo del capital del proyecto.

e t— Vida esperada del proyecto.

e | —Inversién inicial.

Generalmente en la industria del petr6leo se utilizan tasas de descuento del 10 %. Con este
método se define la aceptacion o rechazo de un proyecto de acuerdo con los siguientes

criterios de evaluacion:

= Siel VAN es <0, se rechaza el proyecto.
= Siel VAN es =0, el proyecto es indiferente.

= Siel VAN es > 0, se acepta el proyecto.

Un valor presente neto positivo indica que el proyecto sujeto a estudio es factible pues es
capaz de generar suficientes ingresos que permiten pagar la inversion y los costos de

operacion.

2.10.2 Tasa interna de retorno (TIR)
Para la tasa interna de retorno valores tipicos que se encuentran entre 10 y 15 % son
aceptables. Se puede calcular como se muestra a continuacion:

n
0= z L S (2.23)

(1 4+ TIR)t

t=1
Como se puede observar en la ecuacion 2.49, su solucion requiere de un analisis iterativo. El
andlisis de la inversion se hace teniendo en cuenta dos factores: primero, debe ser tal su
ganancia, que compense los efectos inflacionarios, y en segundo término, debe poseer un
premio o sobretasa por arriesgar el dinero en determinada inversidn. Entonces, para esto se
valora la tasa minima aceptable de retorno (TMAR) (Branan, 2000). Esta se puede definir

como.

TMAR=i+f+i*f (2.24)
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Donde:

e i—Inflacion

e f—Premio del riesgo
Los criterios para decidir la aceptacion o rechazo de un proyecto por este método son:

e SilaTIR<TMAR, se rechaza; ante lo cual seria mas atractivo depositar el monto de los
recursos disponibles en el banco o bien, optar por una alternativa de inversion rentable.

e Sila TIR = TMAR, el proyecto es indiferente. De tal manera que los beneficios del
proyecto s6lo pagaran los costos.

e SilaTIR>TMAR, el proyecto se acepta.

2.10.3 Periodo de recuperacion de la inversion (PRI)
El Periodo de Recuperacion de la Inversion se considera como indicador que mide tanto la
liquidez del proyecto como el riesgo relativo, pues permite anticipar los eventos en el corto

plazo. (Didier, 2010; Sinnot, 2009) Se calcula como el momento para el cual el VAN se hace

cero.
PRI
0= —K, + FG, 2.25
-0 (1+ D)l (2.25)
i=1

Para obtener el valor del PRI se le van adicionando gradualmente a la inversion inicial los
flujos de caja anuales hasta que el resultado sea cero, en ese momento se ha recuperado la

inversion.

2.10.4 Relacion beneficio- costo (B/C)

La relacidn beneficio-costo es un indicador que sefiala la utilidad que se obtendra con el costo
que representa la inversidn; es decir, que por cada peso invertido, cuanto es lo que se gana.
El resultado de esta relacidn es un indice que representa el rendimiento obtenido por cada
peso invertido y se obtendrd mediante la aplicacion de la siguiente formula (Barca Urbina,
1990; Ospina Tello & Lenis Mejia, 2016):

¢/ =20 (2.26)
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e BO — Beneficios obtenidos

e CI — Costos incurridos

Obtenido el resultado se puede concluir que si:
e C/B <1, se rechaza el proyecto
e C/B =1, ladecision de invertir es indiferente

e C/B>1, se acepta el proyecto.
Conclusiones parciales del Capitulo 11

1. La caracterizacion de las secciones 301 y 400 permitié conocer la composicién de la
sosa gastada que se envia a la Plata de Tratamiento de Residuales de la refineria de
Cienfuegos.

2. Parael disefio general de la tecnologia propuesta se desarrolla una metodologia basada
en el balance de materiales y el dimensionamiento de los equipos fundamentales.

3. El analisis econémico permite determinar la viabilidad de la tecnologia propuesta
anteriormente y en consecuencias aportar criterios integrales para la toma de decisiones

con respecto a la futura inversion.
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CAPITULO IlI: Resultados de la aplicacion de la metodologia

CAPITULO I11: ANALISIS DE LOS RESULTADOS DE LA
APLICACION DE LA METODOLOGIA

En este capitulo se desarrolla la metodologia propuesta en el capitulo anterior del balance de
materiales para los equipos, asi como el dimensionamiento de algunos de ellos.
Posteriormente se calcula el costo del equipamiento para seleccionar el disefio mas
econdmico y se realiza el analisis econémico determinando el VAN, TIR, PRI y B/C para

comprobar la sustentabilidad de la propuesta.

3.1 Resultados del balance en el reactor quimico

Se conoce que a cada reaccién quimica le corresponde un grado de avance, que depende de
la sustancia limitante. Teniendo en cuanta las reacciones quimicas que ocurren entre los
componentes de la sosa gastada y el peroxido de hidrdgeno, planteadas en el capitulo 1 fue
posible saber el coeficiente estequiométrico de cada sustancia y ademas se tienen como datos
sus concentraciones iniciales (ver tabla 2.1). Por tanto, para una conversion en el reactor de
80%, se pudo determinar £ por la 2.4. Los resultados se pueden observar en la tabla 3.1. Para

este y todos los calculos a continuacion. Se utilizo como base de célculo 1 hora.

Tabla 3.1. Grados de avance de las reacciones.

) Sustancia Moles iniciales Coeficiente Grado de
Reaccion o o

limitante (mol) estequiométrico avance

1.5 Naz2S 1 540,14 1 1232,11
1.6 NazHS 1373,25 2 549,30
1.7 R-SNa 896,78 2 358,71
1.8 CsHsOH 73,40 1 58,72
1.9 R-COO-Na 30,08 1 24,07

Fuente. Elaboracién propia

Luego, mediante la ecuacion 2.3 fue posible calcular los moles obtenidos de cada una de las

sustancias que intervinieron en las reacciones de oxidacion.

Para los reaccionantes

Nya,s = 1540,14 — 11 232,11 = 308,03 mol
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NNa,us = 1373,26 — 2 % 549,30 = 274,65 mol
Np_sna = 896,78 — 2 * 358,71 = 179,36 mol
Nemoon = 73,40 — 158,72 = 14,68 mol
NRrcoona = 30,08 — 1% 24,07 = 6,02 mol
Nu,0, = 0 (Se consumié completamente)

Para los productos

Nya,s0, = 1 * 1232,11+ 2 * 549,30 = 2 330,71 mol

Nyaon = 105 112,54 + 2 % 358,71 + 24,07 = 105 854,03 mol

Ngssr = 2 * 358,71 = 717,42 mol

Nrcoon = 1 * 24,07 = 24,07 mol

Nco, = 6 * 58,72 = 352,34 mol

Ni,0 = 668 321,56 + 4 * 1232,11 + 10 * 549,30 + 58,72 = 678 801,74 mol
No, = 0,5 * 24,07 = 12,03 mol

Para hallar la cantidad de perdéxido de hidrogeno al 30 %, que se emple0 en la oxidacion y se

consumio se plantea el despeje de la ecuacion 2.3 de forma que:

Ny,0, =4*& +9%E, +&, +16x¢, + &

Ny,o0, = 4*1232,114+ 9 * 549,30 + 358,71 + 16 * 58,72 + 24,07

Ny,0, = 11 194,50 mol

Con los moles se pudo determinar el flujo volumétrico mediante la conversion siguiente

11 194,50 mol * 34,01 il
mol — 027 m3 para 100 %

1400 000 -5
m

0,27 m3
0,3

=091 m3 para 30 %

Con el flujo de entrada de la corriente de sosa gastada y del perdxido de hidrogeno y

empleando la ecuacion 2.2 se calcula el flujo de sosa oxidada que se obtiene del reactor.
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20 m3/h + 0,91 m3/h = 20,91 m3/h

3.2 Resultados del balance en el filtro de carbon activado

En los filtros de carbon activado quedan retenidas totalmente la mayoria de las sustancias
que contiene la sosa gastada, a excepcion del sulfato de sodio, el hidroxido de sodio y el
agua. A través de pruebas de laboratorio se lograron adquirir las concentraciones en
equilibrio de los diferentes contaminantes luego de la adsorcion. Los datos se pueden

observar en la tabla 3.2.

El flujo de sosa filtrada obtenida de los dos lechos de carbdn activado se halla aplicando la
ecuacion 2.5.

SF = 20,91 m?/h

Tabla 3.2. Datos para la filtracion con carbon activado.

Sustancia Entrada (mol/h) Retenido (X) (kg) Cf
NazS 308,03 240,40 0,0099
NazHS 274,65 21,71 0,000636
R-SNa 179,36 12,57 0,000329
CeHsOH 14,68 1,38 0,0000001
R-COO-Na 6,02 0,41 0,0000056
Na2SO4 2330,71 0,00 0
NaOH 105 854,03 0,00 0
RSSR 717,42 87,71 0,00361
R-COO-H 24,07 4,81 0,00018
CO2 352,34 15,51 0,000239
H20 678 801,74 0,00 0
02 12,03 0,39 0,000009
384,88
Fuente. Elaboracion propia
[ 5]
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Para determinar la cantidad de carbon activado requerido en la filtracion se emplea la formula
2.7 descrita en el capitulo anterior. Las contantes de Freundlich, segun la bibliografia (Cuero
Diaz, 2017) son K=51,3 y 1/nf = 0,187.

240,40
Mna.s = 5737 0,00990187 — 1 11ke
2171
MnazHs = 5737700006301 ~ 08 ke
12,57
Mr-sna = 57370 00032001 — '10K8
1,38
Mceneon = 51372 500000010707 — 02 K8
0,41
Mreoona = 535" 500005607 — 08 k8
M = 87.71 = 4,89k
RSSR =513 + 0,0036107%7 78
481
Mrooon = 57377 00018007 ~ 047 ke
Mco. = 1551 = 1,44k
€0z T 513 « 00002390187 <8
0,39
M, = 0,07 kg

2~ 51,3 = 0,000009°17
El carbdn requerido total, es la sumatoria de todos los anteriores, de modo que
MCA = 21,28 kg

El carbon gastado que surge del proceso es la unidn del carbon activado y la masa de los

contaminantes que quedaron retenidos por lo que se plantea:
Mcg = 21,28 kg + 384,88 kg = 406,26 kg

3.3 Resultados del balance en el tanque neutralizador
Para el tanque neutralizador se procedié de igual forma que para el reactor quimico. Se
preciso el grado de avance de la reaccién de neutralizacion con la formula 2.4. En este caso

la conversién es de un 100 % puesto que es necesario eliminar completamente el NaOH.
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Tabla 3.3. Grado de avance.

Sustancia Moles iniciales Coeficiente Grado de
limitante (mol) estequiométrico avance
NaOH 105 854,03 2 52 927,02

Fuente. Elaboracion propia

Utilizando la ecuacién 2.3 se definieron los moles obtenidos para el sulfato de sodio y agua,
como productos finales del tratamiento.

Nna,s0, = 2 330,71+ 1 %52 927,02 = 55 257,73 mol
Ny,0 = 678 801 + 2 * 52 927,02 = 784 655,77 mol

Para hallar la cantidad de acido sulfarico al 90 %, que se empleo en la neutralizacion y se

consumio completamente se plantea el despeje de la ecuacion 2.3 de forma que:
nsto4 =1=x él =52 927,02 mol

Con los moles calculados se pudo determinar el flujo volumétrico mediante la conversion

siguiente:

52 927,02 mol * 98,08 —5
mol

g =2,82m3 para 100 %
1840000 m3
2,82 m3
= 3,13 m3 para 90 %

0,9

Teniendo el flujo de entrada de la corriente de sosa filtrada y de la de &cido sulfurico, se
empled la ecuacidon 2.2 y se calculd el flujo de sosa neutralizada que se obtiene del

tratamiento.
20,91 + 3,13 = 24,04 m3/h

3.4 Resultados del balance en el evaporador

A partir de balance anterior se puso determinar el flujo correspondiente a la sosa neutralizada,
que se introduce en el evaporador con el fin de extraer el agua que posee. También se pudo
determinar la cantidad de sulfato y agua que componian dicha solucion. La corriente de
cristales de sulfato de sodio que se obtiene se puede hallar mediante una conversién con la

masa molar del mismo y su densidad (ver tabla 3.4).
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Tabla 3.4. Grado de avance.

Sustancia | Flujo (mol/h) | Masa molar (g/mol) Flujo (g/h) Flujo (kg/h)

NazSO4 55 257 142,04 7 848 807,97 7 848,81
H20 784 655,77 18 994 639,1 994,6

Fuente. Elaboracion propia

Finalmente utilizando la ecuacion 2.10 de la cual conocemos el flujo de entrada y los que se
obtiene por separado de sulfato y vapor de agua, se puede comprobar:

k
8 843,44rg =7 848,81 + 994,63 kg/h

3.5 Resultados del dimensionamiento de los equipos

Los tanques de almacenamiento se dimensionaron, teniendo en cuenta la cantidad de
reactivos necesarios para el tratamiento. En el caso del equipamiento, se tuvo en cuenta que
la planta trabaja por lotes, por lo que el flujo de entrada de cada equipo no sera constante en
el tiempo. Se tomd como un 10 % de factor en caso de que haya variaciones en los flujos de
trabajo. Para el calculo del volumen de disefio se utilizé la ecuacion 2.10. Se tuvo en cuenta

que para el almacenamiento de la sosa gastada la refineria cuanta con tanques de 100 m?2,

Tabla 3.4. Consideraciones para el dimensionamiento de los equipos.

Equipo Volumen requerido (m®) | Volumen de disefio (m®)

Tanques de almacenamiento 100 100
de sosa gastada
Tanques de almacenamiento 5 55
de peroxido de hidrégeno
Tanques de almacenamiento 10 11
de acido sulfurico
Reactor 20,91 23
Tanque neutralizador 24,04 26,45

Fuente. Elaboracién propia

Con la informacidn aportada por la descripcion del proceso acerca de las presiones de trabajo
de los equipos, se determind la relacion L/D. Todos operan por debajo de 17 atm, por lo tanto

la relacion es igual a 3.
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Teniendo en cuenta el anterior analisis en la ecuacién 2.11 y despejando D de la misma se
Ilevo a cabo el calculo del didmetro. Después se obtuvo la altura del liquido sustituyendo el
resultado obtenido del diametro en la relacion L/D.

3|4 % VO

D = 3.1
3x7 (3.1)

La dimension de la altura se calculé empleando la ecuacion 2.12 presentada en el capitulo
anterior. Para los tanques de almacenamiento y el tanque neutralizador se desprecia el valor
de la altura para la separacion del vapor, pero en el caso del reactor, las reacciones provocan
la formacion de gases alcalinos. Debido a esto es necesario que conste con 0.7 m para permitir
su correcta separacion y regresen como condensados. Los resultados obtenidos estan

plasmados en la tabla 3.5.

Tabla 3.5. Dimensiones de los equipos.

. ., Altura del Altura del

Equipo Diametro liquido equipo
Tanques de almacenamiento 7 48 29 44 29 44
de sosa gastada
Tanques de almacenamiento 2 84 853 853
de peroxido de hidrégeno
Tanques de almacenamiento 358 10.75 10.75
de acido sulfurico
Reactor 3,08 9,25 9,95
Tanque neutralizador 3,23 9,69 9,69

Fuente. Elaboracién Propia

3.6 Determinacion del estimado de costo
Para la actualizacion de los costos se utiliza la ecuacion 2.14 y los indices de costo se
obtuvieron de (Nelson & Farrar, 2012) y (Nelson & Farrar, 2019) tomandose como base de

calculo un afio de trabajo.
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indice de costo 2012;: 739

indice de costo 2016: 838,5

Costo actual = Costo original * = Costo original * 1,135

739

3.6.1 Costo total del equipamiento (CTE)

Para determinar el costo del equipamiento se utilizo la ecuacion 2.15 para lo que se definieron
los equipos mostrados en la tabla 3.6. Los costos para el afio 2012 se obtuvieron de catélogos.
Menos de la torre de enfriamientos todos los equipos deben ser de acero inoxidable.

Tabla 3.6. Costo total del equipamiento.

Equipos Cantidad Costo 2012 (€) Costo 2019 (€)
Tanque de almacenamiento de 1 932 500 263 804,13
sosa gastada
Tanque,dg almace'nar,niento de 1 200 300 227 268,67
perdxido de hidrégeno
Tanque de almace,na'lmiento de 1 200 300 227 268,67
acido sulfarico
Tanque de a!macenamiento de 1 150 000 170 196.21
carbdn gastado
Sistema de dosificacion 2 70 800 160 665,22
Reactor batch 1 761 7000 8642 563,60
Condensador 1 87 100 988 27,27
Torre de enfriamiento 1 808 600 917 471,04
Filtro de carbon activado 2 63 000 142 964,82
Tanque neutralizador 1 252 600 286 610,42
Evaporador 1 630 400 715 277,94
Bombass g:aa;a”;farg:‘:ié” de 2 1193 500 2 708 389,04
Bombas de dosificacion 2 24 000 54 462,79
Bombas de enfriamiento 2 141 000 319 968,88
Otras bombas 14 97 000 1 540 843,03

Fuente. Elaboracién propia
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El costo total del equipamiento se calculd por la ecuacion 2.16 obteniéndose un valor de 16
476 581,73 €. Una vez seleccionado el disefio mas adecuado desde el punto de vista
econodmico, pues el medioambiental ya quedo resuelto antes, se hace el analisis econdmico

para demostrar la sostenibilidad del mismo.

3.6.2 Costo total de inversion (CTI)
Con el costo total del equipamiento calculado anteriormente se calcula el costo total de
inversion. Los resultados obtenidos se muestran en la tabla 3.7.

Tabla 3.7. Costo total de inversion del proceso.

Componentes Costos (€)

Costo total actual de equipamiento 1| 1647658173
Costo de instalacion del equipamiento 0,35 | 5766 803,606
Instrumentacion y Controles (instalados) 0,2 | 3295316,346
Tuberias (instaladas) 0,3 4 942 974,52
Sistemas Eléctricos (instalada) 0,2 | 3295316,346
Construcciones (incluyendo servicio) 04| 6590632,693
Costo total directo de la planta 2,45 | 40367 625,24
Ingenieria y supervision 0,2| 3295316,346
Arranque 0,2 3295316,346
Prueba de rendimiento 0,01| 164 765,8173
Contingencia 01| 1647658173
Costo total indirecto de la planta 0,51 | 8403 056,683
Capital fijo invertido (CFI) 2,96 | 48770681,93
Capital laboral (10% CFI) 0,15 | 7315602,289
Capital total actual invertido 3,11 | 56 086 284,22

Fuente. Elaboracién propia

3.7 Desarrollo de la evaluacion economica
3.7.1 Costo total de produccion

Para el calculo del costo total de produccion se utilizaron las ecuaciones 2.17 - 2.20.
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Tabla 3.7 Costos de la materia prima.

Reactivos Cantidad Costo (€) | Costo final (€)
Perdxido de hidrégeno | 7 180 351,2 L/afio 1,10/L 7911 082,95
Acido sulftrico 24 826 903,2 L/afio | 0,91/L | 22 592 481,91
Agua 7508,95 m*/afio | 41,91/m* | 309 443,8295
Carbon activado 1 000 kg/afio 1,75/kg 1750
Vapor de media 33 000 000 kg/afio | 0,0035/kg 115 500

Fuente. Elaboracion propia

Conociendo los gastos que representan las materias primas y a través de la tabla 3.8 se

realizaron los costos de fabricacion

Tabla 3.8. Tabla de estimacion de los costos de fabricacion.

Componentes

%

Costo (€)

Costos directos

Materia prima

30 930 258,69

Mano de obra 30% CTP 0,3CTP
Supervision 15% CTP 0,15 CTP
Requerimientos 3% CTP 0,03CTP
Cargas de laboratorio 10 % CTP 0,1CTP
Mantenimiento y reparacion 20 % CFl | 9754 136,39
Suministro 0,1 % CFI 487 706,82
CD=0,59 CTP + 41172 101,90 0,59 41172 101,90

Cargos fijos

5% CFI

Depreciacion 2 438 534,09
Impuestos 3 % CFlI 1463 120,46
Seguros 0,8 % CFlI 390 165.45
Cf =4 291 820,01 88%CFl | 4991 82001
Costos indirectos
Otros costos 5% CTP 0,05 CTP
Cl=0,05CTP 5% CTP 0,05 CTP
Gastos Generales 2% CTP 0,02 CTP
Fuente. Elaboracién propia
(o)
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El costo de la materia prima esta dada por los reactivos utilizados, estos son el peroxido de
hidrdgeno al 30 % para la oxidacion, el &cido sulfurico al 90 % utilizado en la neutralizacion,
agua para diluirlos a ambos y carbdn activado granulado Norit GAC 830W (ver tabla 3.7).

Los costos de fabricacion se determinaron de la manera siguiente:
Cf=0,59CTP +41172101,90 +4 291 820,01 + 0,05 CTP
Cf=0,64 CTP +4546392191€

Con los valores de los costos de fabricacidn y los gastos generales se determiné el costo total

de produccion:

CTP = 0,66 CTP + 4546392191 €
CTP = 133717 417,38 €

La depreciacion se determino para 20 afios de vida Gtil y 0 de valor residual:

874504291-0
20

Depreciacion = = 437 252,15 €/afio

3.7.2 Calculo de la ganancia
Con los resultados del costo total de produccion y los ingresos por ventas del sulfato de

sodio (ver tabla 3.9) se determind la ganancia mediante la ecuacion 2.21:

Tabla 3.9. Ingresos por la venta de sulfato de sodio.

Sustancia Cantidad (kg/afo) | Costo (€) | Costo final (€)
Sulfato de sodio | 435137 914,1 | 0,50/kg (217 568 957,06

Fuente. Elaboracién propia

Ganancia = 217 568 957,06 — 133 717 417,38 = 83 851 539,68 €

3.8 Célculo de los indicadores de rentabilidad

Inicialmente se identificaron las variables econdmicas que se tienen en cuenta para este
andlisis: ingresos por ventas; costos de produccion, gastos generales y costo total de
inversién. Se tuvo en consideracion que en la industria petrolera se toma un 12 % como tasa
de descuento. Con dichas variables y los flujos de caja de la propuesta tecnolégica se
obtuvieron los indicadores econdmicos VAN, TIR, PRI que se muestran en la tabla 3.10.

calculados por las ecuaciones 2.22, 2.23 y 2.26 cuyo procesamiento se hizo a través del

(o)
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software Microsoft Excel (ver Anexo 2 )y para el que se obtuvo el comportamiento del VAN
en el tiempo (ver figura 3.1).

Tabla 3.10. Resultados de VAN, TIRy PRI.

VAN (€) | TIR (%) | PRI (afios)

385 554 455,46 78 1,8

Fuente. Elaboracion propia

Comportamiento del VAN
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Figura 3.1. Comportamiento del VAN vs Tiempo

La relacion beneficio - costo se obtuvo a través de la ecuacion 2.26, demostrando que es

factible invertir en el proyecto:

B/ 217 568 957,06
C™ 133717417,38

= 1,63
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Conclusiones parciales del Capitulo 111

1. Los balances de materiales permitieron conocer los flujos de trabajo del proceso. Son
necesario para oxidar la sosa gastada 0,907 m®/h de per6xido de hidrogeno al 30 %, 21,
37 kg de carbdn activado para retener los contaminantes de la sosa oxidada y es necesario
afiadir 3,13 m®/h de &cido sulfirico para la neutralizacion. Esto permite obtener una
corriente de cristales de sulfato de sodio de 435 137 914,1 kg/afio.

2. Los costos totales de produccion son de 133 717 417,38 €/afio y junto a un ingreso por
venta de sulfato de sodio de 217 568 957,06 €/afio se genera una ganancia de 83 851
539,68 €/afo.

3. Laevaluacion econdmica arrojo un VAN de 385 554 455,46 €, con un 78 % de TIR para
obtener como PRI 1,8 afios, lo que demuestra la viabilidad economica de la tecnologia
de oxidacién con peroxido de hidrogeno para el tratamiento de sosa gastada.
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CONCLUSIONES

CONCLUSIONES
1. La sosa gastada debido a su elevado pH, DQO, DBO y TOC es considerada un desecho

peligroso para el ecosistema marino. A partir de la revision bibliogréfica relacionada con
las tecnologias empleadas en el tratamiento de residuales causticos, se determiné que la
oxidacion humeda con peroxido de hidrogeno es una de las mas adecuadas.

2. Através de los balances de materiales en los equipos de la planta, se determind que son
necesario para oxidar la sosa gastada 0,907 m®h de peroxido de hidrogeno al 30 %, 21,
37 kg de carbdn activado para retener los contaminantes de la sosa oxidada y es necesario
afiadir 3,13 m®/h de &cido sulfirico para la neutralizacion. Esto permite obtener una
corriente de cristales de sulfato de sodio de 435 137 914,1 kg/afio.

3. Latecnologia propuesta resulto factible desde el punto de vista técnico y economico, pues
presenta buenos indices de rentabilidad, que avala la viabilidad de ejecucion para la

inversion.
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RECOMENDACIONES

RECOMENDACIONES

1.

Implementar la propuesta de la tecnologia de oxidacion humeda con H2O para el
tratamiento de sosa gastada con el objetivo de lograr el cumplimiento de las normas
medioambientales.

Analizar la posibilidad de utilizar catalizadores en la etapa de oxidacién y definir qué
catalizador es el méas adecuado.

Estudiar el carbén vegetal como variante de medio filtrante en los lechos de carbén
activado.

Validar la propuesta mediante un simulador automatico.
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ANEXOS

Anexo 1: Composiciones de la sosa gastada Fuente. (Pino Cortés, Montalvo, Huilifiir, Cubillos, & Gacitta, 2020)

Parametros Mixta Sulfaricas Fendlicas | Nafténicas Referencia
- 11-12,5 - - (Nasr Esfahani, Farhadian, & Solaimany Nazar, 2019)
- 12-13,5 - - (Karimi, Fatehifar, Alizadeh, & Ahadzadeh, 2016)
- 13,1-13,5 - - (Lee, Park, Seo, Choi, & Lee, 2013)
7,5-13 - - - (Al Jabari, 2012)
pH - 11,2-13 - - (De Graaff, Klok, Bijmans, Muyzer, & Janssen, 2012)
- 12-14 12-14 12-14 (Veerabhadraiah et al., 2011)
- 13,1-13,5 - - (Park et al., 2009)
- 13-14 12-14 12-14 (Alnaizy, 2008; Duesel, Gibbons, & Rutsch, 2007)
- 11,6-12,5 - - (Sipma et al., 2004)
- 7,5-60 - - (Nasr Esfahani et al., 2019)
- 60,3-68,1 - - (Sabri, Ibrahim, Khamis, Nancarrow, & Hassan, 2018)
- 100-200 - - (Karimi et al., 2016; Sabri et al., 2018)
- 20-60 - - (Ben Hariz, Halleb, Adhoum, & Monser, 2013)
DQO 13,1-98,8 - - - (Al Jabari, 2012)
(g Oa/L) 49,3* 62,7 - - (Kumfer, Felch, & Maugans, 2010)
74 - - - (Kumfer et al., 2010)
261 - - - (Ahmad, 2010)
- 5-90 50-100 150-240 | (Huaman & Davila Villar, 2007)
- 66,7-156,5 - - (Sipma et al., 2004)
114 - - - (Ellis, 1998)
- 6-20 - - (Ben Hariz et al., 2013)
TOC 1,6-23,6 - - - (Al Jabari, 2012)
(g C/IL) 92 - - - (Ahmad, 2010)
- 7,6 - - (Kumfer et al., 2010)
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- 1-1,6 - - (Park et al., 2009)
- 2-3 24-60 10-24 (Huaman & Davila Villar, 2007)
BDOs - 5 000-10 000 - - (Ben Hariz et al., 2013)
(mg O2/L) 20 100* 18 100 - - (Kumfer et al., 2010)
] 5 000-20 000 - - (Nas_r E_sfahani et al,, 2019)
] 80-90 - - E:anr:il e_t al.t, 2|01260)13)
- - en Hariz et al.,
6500-22 34500 - - (Al Jabari, 2012; Nasr Esfahani et al., 2019)
500 ) - - (Kumfer et al., 2010)
Sulfuros - 5100-7 700 ’
- - (Kumfer et al., 2010)
(mg/L) 8040 17 800
] 15 200-17 600 - - (Park et al., 2009_) _
i 5 000-52 000 - - (Huaman & Davila Villar, 2007)
0-63 <1 (Duesel et al., 2007)
: 3060066800 | O o E:'I'i’l?alggg') 2004)
24 000 ’
- 1-4 - - (Ben Hariz et al., 2013)
- 0,5-4 0-1 0-0,1 (Veerabhadraiah et al., 2011)
1,4 - - - (Ahmad, 2010)
Sulfuros - 0,5-4 0-4 0-0,1 (Duesel.et al., 2007)
(% en peso) - 0,5-4 - - (Hawari et al., 2015)
- 0-5 - - (Nasr Esfahani et al., 2019)
- 2-300 - - (Karimi et al., 2016)
- 0-2 000 - - (Ben Hariz et al., 2013)
1,6-20 - - - (Al Jabari, 2012)
1990* - - - (Kumfer et al., 2010)
Fenoles 6110 - - - (Kumfer et al., 2010)
(mg/L) - 1,8-33,8 - - (Park et al., 2009)
540 - - - (Ellis, 1998)




ANEXOS

- 0-30 000 - - (Karimi et al., 2016)
Mercaptanos - 0,1-4** - - (Ben Hariz et al., 2013)
(mg/L) 1800 9 800 - - (Kumfer et al., 2010)
- 0-30 000 0-5 400 <30 (Huaman & Davila Villar, 2007)
Benceno - 47-780 - - (Nasr Esfahani et al., 2019)
(mg/L) - 7,8-63,1 - - (Park et al., 2009)
- 600 - - (Sipma et al., 2004)
Tolueno - 0,2-7,8 - - (Park et al., 2009)
(mg/L) - 360 - - (Sipma et al., 2004)
cég;IO:ZZs - - 10-25 0-3 (Veerabhadraiah et al., 2011_)
(% en peso) - 0-4 2-25 0-3 (Duesel et al., 2007; Hawari et al., 2015)
Acidos ] ] ] 915 (Duesel et al., 2007; Hawari et al., 2015;
nafténicos 19 700%** ) ] ] Veerabhadraiah et al., 2011)
(% en peso) (Kumfer et al., 2010)
- 4-5 - - (Karimi et al., 2016)
- 7,5 - - (Ben Hariz et al., 2013)
NaOH 2-2,9 - - - (Al Jabari, 2012)
(% en peso) - 11,1 - - (Hashemi & Heidarinasab, 2012)
- 2-10 10-15 1-4 (Veerabhadraiah et al., 2011)
- 2-10 1-5 1-4 (Duesel et al., 2007; Hawari et al., 2015)
Carbonatos 2-2,9 - - - (Al Jabari, 2012) .
(% en peso) - 0-4 0-0,5 - (Duesel et al., 2007; Veerabhadraiah et al., 2011)
- - 0-0,5 - (Hawari et al., 2015)
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Anexo 2: Procesamiento del flujo de caja para determinar el VAN, TIR y PRI. Fuente. Elaboracion propia

Afios 1 2 3 | 4 5

Produccion (kg/afio) 348 110 331,29 | 391624 22,70 | 435137 914,11 ‘ 435 137 14,11 435 137 14,11
Ingresos ($/afio) 174 055 165,64 | 195812 61,35 | 217568 957,06 | 217568 57,06 | 217 568 57,06
Costos variables ($/afio) 65 898 086,97 | 74 135347,85 | 82372 608,72 82 372 608,72 82 372 608,72

Depreciacion ($/afio) 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10
Beneficios ($/afio) 40 337 748,27 | 62094 643,97 | 83851 539,68 83851 539,68 | 83851 539,68
Imp*Beneficios (30%*Benef) 12 101 324,48 | 18628 393,19 | 25 155461,90 25155 461,90 | 25 155461,90
Ingresos netos 28 236 423,79 | 43 466 250,78 | 58 696 077,77 58 696 077,77 58 696 077,77
Flujo de caja 30674 957,88 | 45904 784,88 | 61134 611,87 61 134 611,87 61 134 611,87

Factor de actualizacion 0,9091 0,8264 0,7513 0,6830 0,6209
Flujo de caja actualizado 27 886 325,35 | 37937 838,74 | 45931 338,75 41755 762,50 | 37959 784,09
VAN -28 199 958,87 | 97 37 879,87 55 669 218,62 97 424 981,11 135 384 65,20
Afos 6 7 8 9 10
Produccion (kg/afio) 435137 914,11 | 435137 914,11 | 435137 914,11 | 435137 914,11 | 435137 914,11
Ingresos ($/afio) 217 568 957,06 | 217 568 957,06 | 217 568 957,06 | 217 568 957,06 | 217 568 957,06
Costos variables ($/afio) 82 372 608,72 | 82372608,72 | 82372608,72 82 372 608,72 82 372 608,72
Depreciacion ($/afio) 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10
Beneficios ($/afio) 83851 539,68 | 83851539,68 | 83851539,68 | 83851539,68 | 83851 539,68
Imp*Beneficios (30%*Benef) 2515546190 | 25155461,90 | 25155461,90 | 25155461,90 | 25155 461,90
Ingresos netos 58 696 077,77 | 58696 077,77 | 58 696 077,77 58 696 077,77 58 696 077,77
Flujo de caja 61134 611,87 | 61134611,87 | 61134611,87 61 134 611,87 61 134 611,87
Factor de actualizacion 0,5645 0,5132 0,4665 0,4241 0,3855

Flujo de caja actualizado 34508 894,62 | 31371722,39 | 28519 747,62 25927 043,29 23570 039,36
VAN 169 893 659,83 | 201 265 382,21 | 229 785 129,84 | 255712 173,13 | 279 282 212,49




ANEXOS

Continuacién del Anexo 2

Afos 11 12 13 14 15

Produccion (kg/afio) 435137 914,11 | 435137 914,11 | 435137 914,11 | 435137 914,11 | 435 137 914,11
Ingresos ($/afio) 217 568 957,06 | 217 568 957,06 | 217 568 957,06 | 217 568 957,06 | 217 568 957,06
Costos variables ($/afio) 82 372608,72 | 82372608,72 | 82372608,72 82 372 608,72 82 372 608,72

Depreciacion ($/afio) 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10
Beneficios ($/afio) 83851 539,68 | 83851 539,68 83 851 539,68 83 851 539,68 | 83851 539,68
Imp*Beneficios (30%*Benef) | 25155461,90 | 25155461,90 | 25155 461,90 25155 461,90 | 25 155461,90
Ingresos netos 58 696 077,77 | 58696 077,77 58 696 077,77 58 696 077,77 58 696 077,77
Flujo de caja 61 134 611,87 61 134 611,87 61 134 611,87 61 134 611,87 61 134 611,87

Factor de actualizacion 0,3505 0,3186 0,2897 0,2633 0,2394
Flujo de caja actualizado 214 273 08,51 194 793 71,37 177 085 19,43 16 098 654,03 14 635 140,02
VAN 300 709 521,00 | 320 188 892,37 | 337 897 411,79 | 353 996 065,82 | 368 631 205,84
Afos 16 17 18 19 20
Produccion (kg/afio) 435 137 14,11 435137 914,11 | 43513714,11 | 435137 914,11 | 435137 14,11
Ingresos ($/afio) 217 568 57,06 217 568 957,06 | 217 568 57,06 | 217 568 957,06 | 217 568 57,06
Costos variables ($/afio) 82 372 608,72 82 372608,72 | 82372608,72 | 82372608,72 | 82 372608,72
Depreciacion ($/afio) 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10 2 438 534,10
Beneficios ($/afio) 83 851 539,68 83851539,68 | 83851539,68 | 83851539,68 | 83851539,68
Imp*Beneficios (30%*Benef) 25 155 461,90 25155461,90 | 25155461,90 | 25155461,90 | 25155 461,90
Ingresos netos 58 696 077,77 58 696 077,77 | 58 696 077,77 | 58 696 077,77 | 58 696 077,77
Flujo de caja 61 134 611,87 61 134 611,87 | 6113461187 | 6113461187 | 61 134611,87
Factor de actualizacion 0,2176 0,1978 0,1799 0,1635 0,1486

Flujo de caja actualizado 13 304 672,75 12 095 157,04 | 10995 597,31 9 995 997,56 9087 270,51
VAN 381 935 78,59 394 031 035,63 | 405026 32,95 | 415022 630,50 | 424 109 01,01




