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PROFESOR GUIA: PAULO ARAYA FIGUEROA

VALORIZACION ENERGETICA DE ACEITES VEGETALES DESECHADOS
PARA LA PRODUCCION CATALITICA HETEROGENEA DE BIODIESEL

Toda actividad productiva requiere de energia para llevarse a cabo, lo que ha provocado una
intensa busqueda de fuentes de energia de bajo costo, pero a la vez que sean de caracter
renovable. En el caso chileno, los biocombustibles se perfilan como una de las alternativas
mas limpias, seguras y eficientes.

Otro de los problemas presentes en las sociedades actuales es la gestién de los residuos
urbanos e industriales, asunto que poco a poco genera mayor preocupacién en la poblacion,
y a la vez, crea conciencia sobre el potencial que presentan los productos en desuso.

Es precisamente el objetivo de este trabajo vincular los problemas mencionados, a través
de la produccién catalitica heterogénea de biodiesel, utilizando como materia prima los
aceites vegetales desechados. Particularmente, empleando el catalizador de 15 %Na/TiO,
para realizar estudios experimentales y econémicos.

La fase experimental consiste en llevar a cabo la reaccion de transesterificacién con aceites
de distinto origen vegetal y grado de degradacion, determinando el efecto que tienen sobre el
desempeno del catalizador, y consecuentemente, en la produccion de biodiesel.

A partir de los datos experimentales obtenidos en un reactor batch se determinan los
parametros cinéticos del sistema, mediante los cuales se disena un reactor continuo
heterogéneo que opera en condiciones similares.

Para comparar los sistemas homogéneo y heterogéneo de produccién de biodiesel se emplean
algunos indicadores econémicos, como lo son la inversién de capital y los costos de operacién
de la planta, entre los cuales el criterio definitorio corresponde al beneficio neto de producir
un kilogramo de biocombustible.

La principal conclusion que se desprende de este trabajo es la factibilidad técnica y econémica
de utilizar aceites vegetales usados en la produccion catalitica de biodiesel, siendo mas
atractivo el proceso heterogéneo que el homogéneo.

Dentro de las propuestas de extension de este trabajo se deben recalcar dos; una enfocada en
la fase experimental y la otra en la evaluacion del proyecto. Para el estudio en laboratorio se
sugiere operar el reactor de forma continua, y para el estudio de prefactibilidad, se recomienda
incorporar indicadores de rentabilidad ma&s robustos, como el VAN y TIR.
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You can’t always get what you want,
But if you try sometimes
well you just might find ...

You get what you need.

The Rolling Stones
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Capitulo 1

Introduccion

1.1. Motivacion

Es fundamental para la salud humana ingerir diariamente cantidades adecuadas de aceites
y grasas alimentarias, ya que estos alimentos contribuyen a satisfacer las necesidades
energéticas. Ademds, su consumo permite incorporar al organismo tanto acidos grasos
esenciales como vitaminas liposolubles, los cuales constituyen nutrientes necesarios para el
metabolismol!.

Canola
10%

Maravilla
18%

Soya
72%

Figura 1.1: Aceites mas consumidos en Chile®.

En Chile se comercializan anualmente mas de 130.000 [m?3] de aceites de origen vegetal,
mercado que se puede considerar concentrado en tres tipos: aceites de soya (denominado
comuinmente “aceite vegetal”), de maravilla y de canola. En la Figura se muestra el
porcentajd] relativo que representa cada uno de estos aceites en el consumo nacional.

aCabe destacar que estos valores fueron estimados a partir de una serie de estudios de mercadol2.



Los aceites vegetales desechados se caracterizan por ser dificilmente biodegradables,
constituyendo asi un problema ambiental importante. Esto ultimo se debe a que su principal
destino suelen ser los rios, los mares y el medio ambiente en general, a los que llegan
principalmente a través de la red de alcantarillado. De hecho, si se bota un litro de aceite de
cocina al alcantarillado, éste puede contaminar hasta 1.000 litros de agual®.

Cuando los aceites son arrojados en los desagiies, se solidifican y generan obstrucciones en el
alcantarillado, lo que puede causar presién de agua insuficiente y malos olores. Ademas, las
aguas residuales contaminadas con aceite son més dificiles de tratar, por lo que demoran y
encarecen los procesos de tratamiento.

Por todo lo anterior, el descarte de aceites en el desagiie se encuentra normado,
estableciéndose en el Decreto Supremo N°609 de 1998 una concentracién maxima de 150
miligramos de aceite (o grasas) por litro de efluenteld .

Mediante la Politica de Gestién Integral de Residuos Solidos, del Ministerio del Medio
Ambiente, se orienta la implementacién de una estrategia jerarquizada en la gestion de
residuos. De acuerdo a esta estrategia se promueve la prevencion de su generacion y, si esto
no es posible, se fomenta, en este orden, su reutilizacion, reciclaje, valorizacion energética,
tratamiento y, como ultima alternativa, la disposicién final de los mismos”. Esta visién
permite aprovechar al maximo los materiales que componen los residuos antes de desecharlos
sin extraer su valor total.

Este trabajo se enfoca en la opcion de valorizar los desechos, la cual corresponde a conjunto
de acciones cuyo objetivo es recuperar de un producto, uno o varios de los materiales que lo
componen y/o el poder calorifico de los mismos. Hasta el ano 2009, la tasa de valorizacién
de los aceites usados alcanzaba un 55 %, donde los productos finales de este tratamiento
incluyen compost, lubricantes, ceras, pinturas y biodiesell.

El foco de interés sera la produccién de biodiesel a partir de aceites vegetales desechados,
debido a que este proceso responde a tres propositos fundamentales:

1. La utilizaciéon de un residuo valorizable como recurso.
2. La eliminacion de la dependencia de los combustibles fésiles.

3. La reduccién en las emisiones de contaminantes.

Sin embargo, se debe mencionar que la valorizacién de aceites vegetales desechados es
mas significativa en el sentido de la disposicién de residuos que en el de produccién de
biocombustibles, ya que su volumen es pequeno en relacion al mercado nacional.



1.2. Antecedentes

1.2.1. Situacion energética

Contexto mundial

Los recursos energéticos condicionan el desarrollo econémico de cada uno de los paises,
puesto que toda actividad productiva requiere (en mayor o menor medida) de una fuente de
energia. La matriz energética mundial se constituye principalmente por fuentes de energias no
renovables, donde el petréleo y sus derivados proporcionan alrededor del 67 % de la energia
eléctrica. En cambio, la energia nuclear solo representa el 10 %08

El consumo de combustibles de origen fésil ha ido en constante aumento en las tltimas
décadas, por ejemplo, entre los anos 1990 y 2013 el uso de estas sustancias ha crecido en
més de un 35%8. El incremento sostenido en la demanda, ademas del caracter finito de

estos recursos, generan situaciones problematicas en los &mbitos politicos y econémicos, por
lo mismo, se han impulsado investigaciones con el fin de encontrar nuevas fuentes de energia.

35000 -
30000 -
25000 -
20000 -

15000

10000

Emisiones de CO, (millones de toneladas)

5000

0
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i Gas Natural & Carbdn Petrdleo

Figura 1.2: Emisiones de CO, por consumo de combustibles f6silesBl.

Otro problema asociado al consumo de combustibles fésiles es su caracter contaminante, ya
que al ser combustionados originan los denominados gases de invernadero, responsables en
gran medida del calentamiento global. En la Figura se observa como han crecido las
emisiones de uno de estos gases, el diéxido de carbono, durante las ultimas décadas.



Contexto nacional

En Chile se importa mds del 60% de la energia, lo que se debe principalmente a que no
se cuenta con reservas de combustibles fosiles. Esta situacién ubica a nuestro pais en una
posicion vulnerable ante la volatilidad e inestabilidad del precio del petrdleo en mercados
internacionales, asi como en las restricciones de abastecimiento que se produzcan por razones
politicas, climéticas o de mercado.

Por estos motivos es que resulta necesaria la busqueda de alternativas que permitan
diversificar la matriz energética del pais, disminuyendo la dependencia de los combustibles
fosiles, asi como las emisiones de gases de efecto invernadero. Es por esto, que las energias
renovables no convencionales (ERNC) se perfilan como una opcién limpia, segura y eficiente.

B Convencional ™ Mini-hidro [ Edlica ™ Solar H Biomasa Biogas

Figura 1.3: Generaciéon ERNC, Diciembre 2014010,

Las fuentes de energias renovables no convencionales se caracterizan porque, a pesar de ser
transformadas y aprovechadas en forma de energia 1til, no se agotan en una escala humana.
Dentro de ésta categoria se encuentran: la energia geotérmica, edlica, solar, mareomotriz, y
la producida en pequenas centrales hidroeléctricas, o a partir de biomasa.

Mediante la Ley N°20.257 se fomenta la utilizacion de este tipo de energias, mas atn, se
establece una meta de un 10 % de ERNC para el ano 2024, para los contratos celebrados entre
el 31 agosto de 2007 y el 1 de julio de 2013. Y para los contratos firmados con posterioridad,
se establece una meta del 20 % de ERNC para el afio 20258

Un ejemplo de la eficiencia de esta normativa es que, en el mes de diciembre del 2014, las

centrales de ERNC fueron responsables de la produccién de un 10,11 % de energia eléctrica
en los sistemas interconectados mayores (SIC y SING), como se muestra en la Figura

4



1.2.2. Biocombustibles

Los biocombustibles corresponden a todos aquellos vectores energéticos producidos a partir
de biomasa, y por lo tanto, son considerados una fuente de energia renovable no convencional.
Estos combustibles se pueden presentar en forma sélida (lenia y residuos forestales), liquida
(bioalcoholes y biodiesel) y gaseosa (biogas e hidrégeno)!.

Al igual que en el caso de los combustibles fésiles, los biocombustibles deben su contenido
energético al actuar de las plantas, organismos capaces de captar la energia solar y
almacenarla en forma de energia quimica, a través del proceso de fotosintesis.

LUZ SOLAR
CO, atmosférico H,O CO, atmosférico
Combustis Clorofila
ombustion + (como catalizador) Combustién
Compuestos fotosintéticos
iniciales (CH,O + O,)
Biodiesel Conversién Conversién
iodiese termoquimica o bioquimica Bioalcoholes
Combustibles d Creé’.'m'e”m de d »| Biodiesel
sintéticos lomasa Biogas
4
) Cosecha e
Conversioén Conversién
Disposicion v Disposicion
Residuos Bio-residuos .
Residuos

Figura 1.4: Ciclo del carbonol2,

A su vez, la materia organica o biomasa, puede ser transformada a una serie de
biocombustibles, mediante diferentes rutas bioldgicas y fisicoquimicas. La combustion de estos
compuestos libera CO, a la atmdsfera, el cual es consumido nuevamente por las plantas.

A diferencia del petréleo y sus derivados, los biocombustibles corresponden a sustancias
provenientes de procesos de fotosintesis recientes, por lo cual se afirma que son renovables,
y que su utilizacién no genera un aumento neto en el diéxido de carbono atmosféricol?. De
esta forma se cierra el ciclo del carbono en la biosfera, como se esquematiza en la Figura[I.4]

A continuacién se abordara la producciéon de biodiesel, particularmente en el proceso
productivo y en las materias primas utilizadas.



1.3. Biodiesel

1.3.1. Definicion

La American Society for Testing and Materials (ASTM) define al biodiesel como un
combustible formado por ésteres alquilicos de cadena larga de acidos grasos, derivados de
una materia prima lipidica renovable, como lo son los aceites vegetales o las grasas animales.

De acuerdo a la Comisién Nacional de Energia (CNE), el biodiesel es todo combustible liquido
compuesto por una mezcla de ésteres alquilicos obtenidos mediante la reaccién quimica de
transesterificacién, o conversién de acidos grasos a ésteres metilicos o etilicos, de aceites
vegetales, grasa animal o aceite comestible usado.

Su naturaleza renovable lo convierte en una de las fuentes de energia alternativas mas
prometedoras, siendo capaz de sustituir el uso del diesel (proveniente del petrdleo) en los
motores de combustion interna. Ademads se caracteriza por producir mucho menos monéxido
de carbono, éxidos de azufre e hidrocarburos sin combustionar, que los combustibles fésiles!3.

Por sus caracteristicas este biocombustible (dependiendo del tipo de vehiculo) puede utilizarse
puro, o mezclado en alguna proporcién con el petréleo diesel. En concentraciones que no
superen el 20 % no se requieren de modificaciones en el motor del vehiculo!2.

1.3.2. DMaterias primas

La gran desventaja que presenta el biodiesel con respecto al diesel, es que su precio es entre
1,5 v 3 veces mayor. Esto se debe en gran medida al elevado costo de las materias primas, lo
cual representa el 75 % del costo de produccién del combustible!!.

El potencial chileno se concentra en la produccién de biodiesel de primera generacién, es
decir, a partir de aceites vegetales crudos de oleoginosas (canola y maravilla, principalmente),
grasas animales y aceites comestibles en desuso. Pero de igual forma se estudia la produccién
de este biocombustible a partir de residuos agricolas y forestales (segunda generacién), y
mediante la utilizacién de aceites provenientes de microalgas (tercera generacion)®.

Algunos de los factores a considerar cuando se comparan las distintas materias primas son:
competencia por comida, disponibilidad de tierras, deforestacion, rendimiento, generacién de
subproductos, y por supuesto, el costo asociado.

El biodiesel obtenido a partir de aceites vegetales desechados se considera una opcion
prometedora para reemplazar al diesel, no solo por ser mas econdémico que utilizar aceites
vegetales frescos, sino que porque presenta propiedades bastante similares al diesell!.



1.3.3. Reacciones asociadas
Reacciones de transesterificacién de triglicéridos

La transesterificaciéon es el método ma&as comun para producir biodiesel debido a su
simplicidad, y por lo mismo ha sido extensamente estudiado. En esta reaccién una molécula
de triglicérido (compuestos presentes en los aceites vegetales o grasas animales) se rompe y
combina con un alcohol para formar metil ésteres y glicerol, todo esto en presencia de un
catalizador.

Cuando la reaccién de transesterificacién con alcohol procede, el primer paso es la conversién
de triglicéridos a diglicéridos, la cual es seguida por la subsecuente conversién de altos
glicéridos a bajos glicéridos y finalmente a glicerol, produciendo una molécula de metil éster
desde cada glicérido en cada paso, tal como se puede observar en la Figura [1.5]

CH,-0-CO-R, CH,—OH
CH-0-CO-R, + CH,~OH <«—— 5 C(H,-~0-CO-R, + CH-0-CO-R,
CH,-0—-CO-R, CH,-0-CO-R,

CH,-OH CH,- OH
CH-0-CO-R, + CH;~OH <«—— 5 C(H,-0O-CO-R, + CH-OH

CH,—-0-CO-R; CH,-0-CO-R;
CH,-OH CH,-OH
CH-OH + CH;-OH <«<——» CH;-0-CO-R; + CH-OH
CH,-0-CO-R; CH,-OH

Figura 1.5: Pasos de la reaccién de transesterificacién!t3.

Cada molécula de triglicérido contiene tres cadenas de acidos grasos de diferentes largos
(comunmente entre C,;,—C,,) y saturaciones, que se representan por los radicales R; en la
Figura [I.5] Y dado el mecanismo de reaccidn, el biodiesel producido tendra el mismo perfil
lipidico (composicién de dcidos grasos) que la materia prima utilizada.

Si el catalizador utilizado corresponde a una base, entonces el aceite y el alcohol no deben
contener agua. En el caso contrario procedera la reaccién de saponificacion, que se representa
en la Figura [1.6]



En presencia de agua el triglicérido reacciona con el catalizador bésico, lo que no solo provoca
una disminucion de éste, sino que ademas da lugar a la formacion de jabones.

CH,~0-CO-R, CH,— OH
CH-0-CO-R, + 3KOH <«—— 5 3R-CO-O0"K* + CH-OH
CH,-0-CO-R, CH,— OH

Figura 1.6: Reaccién de saponificacién!t3.

Por otra parte, los triglicéridos también deben contar con un bajo contenido de écidos grasos
libres, ya que al estar en presencia de agua estos compuestos pueden reaccionar con el
catalizador bésico. En la Figura se indica esta reaccion indeseable que, al igual que
en el caso anterior, genera jabén como producto principal.

R-0-CO-H + KOH _ > R-CO-O"K* + H,0

Figura 1.7: Reaccién de neutralizacién de dcidos grasost.

En ambas reacciones hay consumo de catalizador y disminucién en el rendimiento del
biodiesel. Otro problema asociado, es que el jabén formado dificulta la separacion entre
los metil ésteres y el glicerol.

Reaccién de esterificacion de acidos grasos
Un manera de evitar la formaciéon de jabon es someter al aceite vegetal a un proceso de

pretratamiento, en el cual los acidos grasos libres son reducidos mediante el uso de un
catalizador acido como acido sulfirico o sulfato férrico, como se muestra en la Figura [1.8

R-0-CO-H + CH;-OH ———— 5 C(H,~0-CO-R + H,0

Figura 1.8: Reaccién de esterificacién!3.

Esta reaccién presenta la gran desventaja de producir agua, que como se menciond con
anterioridad, impide la esterificacion de acidos grasos y la transesterificaciéon de glicéridos.
Por lo tanto, resulta necesario remover el agua de la corriente de pretratamiento.



Variables que afectan a la reaccion

La reaccién de transesterificacion se ve afectada por las condiciones de operacion del
sistema. Mas ain, que la reaccion sea completa o que se alcancen altas conversiones
dependera enteramente de la optimizacion de estos parametros.

Todas las condiciones de operacion son igual de importantes para alcanzar un biodiesel de
alta calidad que cumpla con los estdndares exigidos. Los parametros que mas afectan al
proceso de transesterificacién se mencionan a continuacién!!4:

Contenido de agua y acidos grasos.

Tipo de alcohol y razén molar utilizada.
Tipo y concentraciéon de los catalizadores.
Temperatura, presion y tiempo de reaccion.

Velocidad y modo de agitacién.

A i o

Efecto de usar co-solventes.

En la siguiente seccién se ahondara sobre uno de los pardametros determinantes en el proceso
de produccion de biodiesel, el catalizador.

Catalizadores

La funcién de los catalizadores en la produccion de biodiesel es aumentar la velocidad de
reacciéon, permitiendo alcanzar mayor conversion y selectividad del producto deseado. Esto
se relaciona con otra de sus cualidades, aumentar la solubilidad entre el alcohol y el aceitel™.

En general, todos los catalizadores utilizados para la transesterificacion de aceites vegetales
se incluyen dentro de las siguientes categorias: catalizadores homogéneos, heterogéneos o
enziméticosﬁ. Algunos ejemplos de estos catalizadores sont?:

» Homogéneos: H,SO, y HCI (acidos); NaOH y KOH (bésicos).
= Heterogéneos: ZnO/I, y TiO,/SO,? (4cidos); CaO y KOH/Al,O; (bésicos).
» Enzimaticos: lipasas de Candida antarctica y de Rhizomucor mieher.

Los catalizadores homogéneos actian en la misma fase que la mezcla de reaccién (liquida),
en cambio los heterogéneos se encuentran en una fase diferente, usualmente sélida.

PLas enzimas se pueden considerar catalizadores homogéneos o heterogéneos dependiendo de su movilidad.



En la Tabla[l.1] se resumen las ventajas y desventajas de la utilizacién de estos catalizadores,
cuya adecuada seleccién serd un parametro importante para disminuir los costos de
produccién del biodiesel.

Tabla 1.1: Comparacién entre los diferentes tipos de catalizador!®.

Catalizador Ventajas Desventajas
Homogéneo - Esterificacion y transesterificacion - Baja actividad catalitica.
acido simultaneas. - Neutralizacién del catalizador.
- No se forman jabones. - Alto tiempo y temperatura de
reaccion.
Homogéneo - Alta actividad catalitica. - Sensible a los dcidos grasos libres
bésico - Bajo costo. y al agua.
- Condiciones moderadas de presién - Catalizador desechable.
y temperatura. - Alto costo en agua en el lavado.
Heterogéneo - Esterificacion y transesterificacién - Baja concentracion de los sitios
acido simultaneas. acidos.
- Catalizador reutilizable. - Problemas difusionales.
- Poco contaminante. - Alto costo.
Heterogéneo - Alta selectividad. - Sensible a los acidos grasos libres
bésico - Catalizador reutilizable y de alta y al agua.
vida util. - Alta razén molar aceite/alcohol,
- No corrosivo. presion y temperatura.
- Poco contaminante. - Problemas difusionales.
- Separacion simple. - Alto costo.
Enzimatico - No se forman jabones. - Degradacién.
- No genera contaminantes. - Alto costo.

- Purificacion simple.

Actualmente los procesos que dominan la industria de produccion del biodiesel son aquellos
que utilizan catalizadores homogéneos basicos, debido a la simplicidad de su operacion
y a que alcanzan altas conversiones rapidamentel’3. Sin embargo, este proceso presenta
grandes desventajas como el alto gasto de agua requerida para remover el catalizador, y
consecuentemente, la pérdida de éste.

Se debe senalar que existen métodos no cataliticos para la reaccién de transesterificacién,
siendo uno de los mas importantes la utilizacién de metanol supercritico (SCM). En este
proceso se reemplaza el catalizador por altas presiones y temperaturas, para llevar a cabo la
reaccion.
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1.3.4. Produccion industrial

Como la mayoria de procesos quimicos, la producciéon de biodiesel se puede generalizar
mediante la secuencia de tres etapas generales: pretratamiento, reacciéon quimica y
separaciont?.

La etapa de pretratamiento suele incluir una filtracion, en la cual se remueven particulas,
material coloidal, pigmentos, residuos de extraccion y otras impurezas. Ademads se suele incluir
una etapa de esterificacion de dcidos grasos libres, la cual es fundamental si, por ejemplo, se
utiliza aceite vegetal usado como materia prima.

Para llevar a cabo la reaccion de transesterificacién, se utiliza un reactor especifico
dependiendo de la operacién de éste (batch o continua), o bien, dependiendo del catalizador
a utilizar. Esto determinara las condiciones de operacion requeridas para producir biodiesel.

catalizador

N
. Reaccion .,
Pretratamiento . Separacion
Heterogénea

Aceite Vegetal Biodiesel

. Reaccion .
Pretratamiento . Separacion
Homogénea

catalizador

Figura 1.9: Esquema simplificado de los procesos de transesterificacion.

La mezcla obtenida después del proceso de transesterificacién contiene biodiesel, glicerol,
alcohol no convertido, catalizador y glicéridos. Por lo mismo, para obtener un producto final
de alta calidad se deben utilizar una serie de equipos de separacion, tales como decantadores
y columnas de destilacion, los que aumentan el costo de operacion.

En la Figura(l.9|se representan, de manera simplificada, los procesos que utilizan catalizadores
homogéneos (en rojo) y heterogéneos (en azul), quedando establecida una de las principales
diferencias entre ambos: la posibilidad de reutilizar el catalizador.

En el caso homogéneo, el catalizador se pierde en el proceso de purificaciéon del biodiesel.

En cambio, en el caso heterogéneo, el catalizador se encuentra inmovilizado (para reactores
de lecho fijo), o es de fécil recuperacién por ser sélido (para reactores discontinuos).

11



1.4. Presentacién y objetivos del trabajo

El presente trabajo de memoria se enmarca dentro del Proyecto Fondecyt Regular N°1120729
a cargo del Dr. Gonzalo Aguila Avilés, y que se titula “Estudio de nuevos catalizadores
alcalinos soportados en TiO,, y ZrO, para la produccion de biodiesel”.

El proyecto tiene como objetivos principales los estudios de actividad y caracterizacion de los
catalizadores heterogéneos para la produccién de biodiesel, operando en un reactor batch, y
utilizando como materia prima aceite de canola fresco. Sin embargo, se planted la posibilidad
de extenderlo al estudio del desempeno particular de uno de los mejores catalizadores,
especificamente el catalizador de 15 %Na/TiO,, utilizando para este estudio diferentes aceites
vegetales usados como materia prima.

Los objetivos y desarrollo de esta investigacion permiten conectar correctamente los estudios
experimentales y una evaluacion econémica de una planta productora de biodiesel, tomando
como base el catalizador anteriormente senalado.

Objetivo general

Realizar un estudio experimental y econémico que permita valorizar los aceites vegetales
desechados, al ser utilizados directamente como materia prima para la produccién catalitica
heterogénea de biodiesel.

Objetivos especificos

1. Estudiar la actividad del catalizador de 15 %Na/TiO,, utilizando diferentes tipos de
aceites vegetales usados (canola, maravilla, y soya).

2. Producir biodiesel utilizando una mezcla de aceites representativa del consumo nacional.
3. Disenar un reactor continuo heterogéneo para la produccion de biodiesel.

4. Comparar econémicamente los procesos homogéneo y heterogéneo.
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Capitulo 2

Produccion de biodiesel

En este capitulo se aborda la produccion heterogénea de biodiesel a escala de laboratorio,
utilizando como materias primas aceites vegetales frescos (comerciales) y usados (preparados).
Las condiciones de operacién a utilizar fueron determinadas en etapas previas del proyectotd.

También se incluye un estudio del efecto que tienen el tipo y concentraciéon de catalizador,
ademas del tiempo de reaccion, en la conversion de triglicéridos para formar metil ésteres.

2.1. Aceites vegetales usados

2.1.1. Definicién

Para determinar el momento en que un aceite de cocina no puede continuar ocupandose en
el proceso de fritura de alimentos, se cuenta con los siguientes indicadores:

» Contenido de acidos grasos libres (AGL)
» Contenido de compuestos polares totales (CPT)

Se debe senalar que estos criterios son ampliamente utilizados en regulaciones internacionales,
y en el caso particular de Chile, se encuentran normados en el articulo 266 del Decreto N°977
del Ministerio de Salud.

De acuerdo a la normativa chilena, los aceites no podran ser utilizados cuando alcancen los
siguientes limites?:

a) acidez libre expresada como &cido oleico superior al 2,5 %.

b) punto de humd?| inferior a 170°C.

c) contenido de compuestos polares totales superior al 25 %.

aCorresponde a la temperatura a la que los productos de la descomposicion del aceite se desprenden en
concentracién suficiente para hacerse visibles!t8l.
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En lo que sigue se denominara “usado” o “desechado” a todo tipo de aceite vegetal que cumpla
las condiciones a) y/o c). Esto se debe a que corresponden a los criterios més utilizados en la
industria alimentaria, ademas que se cuenta con test certificados para cuantificar los acidos
grasos libres y compuestos polares, como se vera mas adelante.

De esta forma los aceites no sélo se clasificardn de acuerdo a su origen vegetal (canola,
maravilla y soya), sino que también a partir de su estado (fresco o usado). Y con el fin de
facilitar esta categorizacion es que se define la razdn de alimentacion (RA), expresada en la

Ecuacion 2.1k

RA _ Vaceite usado (21>

Vaceite fresco + Vaceite usado

Este pardametro indica qué fraccion del aceite alimentado al reactor esta efectivamente usado.
Si bien la calidad de los aceites se cuantifica mediante la composicion de CPT y AGL, la
razon de alimentacion es 1til, ya que incorpora ambos indicadores de forma implicita.

2.1.2. Preparacion

El protocolo de preparacién de aceites usados consistié en calentar un volumen de 850 [mL]
de aceite vegetal fresco, durante ciclos de 5 horas a 190°C. Al término de cada ciclo se
midieron los acidos grasos libreﬂ y compuestos polares, utilizando los test L.R.S.M. de 3M
y OleoTest®, respectivamente.

Se realizaron tantos ciclos de calentamiento como fueron necesarios para cumplir alguno de los
criterios de descarte de los aceites. En la Tabla [2.1| se incluyen los tiempos de calentamiento
para cada tipo de aceite.

Tabla 2.1: Tiempo de calentamiento de aceites.

Tiempo de calentamiento [h]

Canola 20
Maravilla 15
Soya 15

Con el fin de obtener una muestra representativa de los aceites de fritura desechados, se
preparé una mezcla compuesta por 72 % de aceite de soya, 18 % de aceite de maravilla y 10 %
de aceite de canola. Las proporciones de cada uno de estos aceites se basa en el consumo
nacional, como se indica en la Figura [[.1, y se presume que estos mismos porcentajes se
presentan en los aceites desechados.

PLos aceites vegetales refinados contienen cierto porcentaje de écidos grasos libres. Dicho porcentaje se
incluye en el Anexo @
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2.1.3. Caracterizacion

Durante el proceso de calentamiento de los aceites se produce una serie de reacciones quimicas
como la hidrolisis, oxidacién y polimerizacion, las cuales provocan la descomposicion de los
triglicéridos dando paso a la formacion de acidos grasos libres y compuestos polares, entre
otras especies!!%29

Se ha estudiado que la formacién de compuestos polares y &dcidos grasos libres tiene
una relacién directa con el tiempo de calentamientol¥?4 pero también dependerd de la
composicién de los aceites. En el Anexo [A]se incluyen los perfiles lipidicos de los tres tipos de
aceite, a partir de los cuales se observa que los aceites de soya y maravilla estan conformados
mayormente por acido linoleico. En cambio, el aceite de canola se constituye principalmente
por acido oleico.

El 4cido linoleico se degrada entre 40 y 50 veces mds rapido que el dcido oleicol!, razén
por la cual el aceite de canola tarda mas tiempo en descomponerse que los aceites de soya y
maravilla, tal como se observa en la Tabla

La Tabla muestra la caracterizaciéon de los aceites en cuanto a composicién de acidos
grasos libres (AGL), compuestos polares (CPT) y humedad, medidas en el dltimo ciclo de
calentamiento.

Tabla 2.2: Caracterizacién de los aceites usados.

Composicién | %]

AGL CPT Humedad
Canola <10 > 24 -
Maravilla <1,0 > 24 -
Soya <10 > 24 -
Mezcla* 0,119 > 24 ND**

* Mezcla: 72 % aceite de soya, 18 % de maravilla y 10 % de canola.
** ND: no detectable.

Como se mencioné con anterioridad, las composiciones de AGL y CPT fueron obtenidas a
partir de los test L.R.S.M. de 3M y OleoTest®, respectivamente. Pero en el caso de la mezcla
de aceites, los andlisis de acidos grasos libres y humedad se realizaron en el Instituto de
Nutricién y Tecnologia de Alimentos (INTA).

Los cuatro tipos de aceite estudiados superan el limite establecido para el contenido
de compuestos polares, por lo cual debiesen ser descartados. Se puede notar que
independientemente si el aceite se utiliza o no en el proceso de fritura de alimentos, se puede
alcanzar el estado de “usado”. Esto se debe a que la presencia de alimentos solo acelera la
formacién de compuestos polares!t23,
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2.2. Produccion catalitica de biodiesel

2.2.1. Preparacion de catalizadores

Para este trabajo la reaccién de transesterificacién se llevé a cabo mediante el uso de los
siguientes catalizadores:

» Na/TiOs, que corresponde a un catalizador heterogéneo bésico.

» NaOH, que corresponde a un catalizador homogéneo bésico.

A continuacién se presenta una breve descripcién de la preparacion de los catalizadores.
Protocolo que se puede revisar en detalle, incluyendo materiales y procedimiento, en los

Anexos v [B.2

Na soportado en TiO,

Para llevar a cabo la reaccién heterogénea se preparé un catalizador de 15 %Na/TiOq, ya
que de acuerdo a estudios previos, corresponde al sistema de sodio soportado en titania que
presenta el mejor desempeno en la produccion de metil ésteres.

La preparacién de este catalizador sigue el método de impregnacién hiimedal¥, el que consiste
en poner en contacto una solucién que contiene al metal que se quiere depositar, generalmente
una sal soluble (denominada precursor), con el soporte sélido. El precursor solubilizado, al
encontrarse en estado iénico, penetra facilmente en los poros del soporte.

Hidréxido de sodio

La eleccién del catalizador homogéneo basico, NaOH, se baso en su vasto uso en los procesos
de produccion de biodiesel.

Para la preparacion de este catalizador fue necesario disolver cristales de hidréxido de sodio
en metanol, para lo cual se utilizé6 un matraz de aforo y un plato calefactor. La importancia
de este ultimo equipo radica en que al aumentar la temperatura se favorece la solubilidad del
hidréxido en el alcohol.

2.2.2. Produccion de metil ésteres
Después de haber preparado los aceites vegetales usados y los catalizadores, se pudo iniciar

la produccién de biodiesel. Este proceso se lleva a cabo en un reactor batch de vidrio de
250 [mL], equipado con un agitador magnético, un termémetro y una manta calefactora. Al
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reactor se cargan 22 [mL] de aceite y 29 [mL] de metanol. En la Tabla se incluyen las
condiciones de operacion utilizadas para llevar a cabo la reaccion de transesterificacién en
los sistemas homogéneo y heterogéneo.

Tabla 2.3: Condiciones de reaccion.

Reaccién de transesterificacion

Homogénea Heterogénea
Tipo de alcohol Metanol Metanol
Razén molar* 1:36 1:36
Catalizador NaOH 15 %Na/TiO4
Concentracién cat. [% p/p**] 1,36 6
Masa de sodio [g] 0,157 0,157
Temperatura [°C] 64 64
Tiempo de reaccién [h] 2 2

* Relacién molar entre el aceite y metanol.
** Referido a la masa de aceite.

Como se muestra en la Tabla la temperatura de operacion del reactor es de 64°C,
correspondiente al punto de ebullicion del metanol. Para evitar que el metanol se encuentre
en fase gaseosa, resulta necesario incorporar un condensador al sistema de reacciéon, como se
esquematiza en la Figura [2.1]

Una vez alcanzadas las 2 horas de reaccién, se toman 6 muestras (de 0,5 [mL] cada una) desde
el interior del reactor. Cabe destacar que la mezcla resultante contiene biodiesel, glicerol,
aceite, metanol y catalizador, por lo cual se debe someter a un proceso de separacion antes
de realizar el anélisis del biodiesel.

La separacion se lleva a cabo tomando 200 [uL] de muestra y que son inyectados en un
vial, al cual se adicionan 600 [xL] de una solucién extractante consistente en n-hexano, que
ademds contiene un compuesto patron (eicosano, 5.000 [ppm]). Posteriormente el vial se agita
y centrifuga con el fin de separar las fases.

Para determinar la concentraciéon de biodiesel en la muestra, se toma una alicuota (en este
caso de 0,1 [L]) desde la fase superior y se inyecta en el puerto de inyeccién del cromatégrafo
de gaseq] como se sefiala en la Figura[2.1

El cromatdgrafo de gases acoplado a un espectrémetro de masas (detector) utilizado es de la
marca Shimadzu, modelo GCMS-QP2010 Ultra, donde se utiliza una columna capilar marca
Restex, modelo Rtx®-5MS, de 30 metros de largo y 0,25 milimetros de didmetro interno.

“Equipo utilizado para separar, identificar y cuantificar los componentes volétiles de una mezcla.
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Este equipo entrega una senal de intensidad de corriente en funcién de la carga eléctrica.
Ambas magnitudes presentan una directa relacién con la concentracion y el peso molecular,
respectivamente.

Condensador

Termometro

——————— > Muestra :—————-i
___________ I
Reactor :
|
|

. ¥ Jeringa de inyeccion de muestra

Agitador-Calefactor
Puerto de inyeccion
I
rLl ﬁ ——> Computador
Espectrometro
de Masas

Cromatografo de Gases

Figura 2.1: Diagrama de los sistemas de reaccion y de analisis.

Sera a partir de la concentracion de metil ésteres entregada por el cromatografo de gases
(Obiodiesel medida en [g/mL].), y de la Ecuacién , que se determina la conversién de biodiesel
en cada experimento.

5 iodiesel *
X ag Dblodiesel " g0 (2.2)

Paceite

Expresiénﬁ en la que n es el factor de dilucion, el cual se puede calcular usando el valor total
del n—hexano y eicosano dividido por el volumen de la muestra de metil ésteres, resultando
para este caso n = 3. Y en donde paeeite cOrresponde a la densidad del aceite vegetal.

Del Anexo [A] se observa que las densidades de los aceites vegetales son bastante similares,
con lo cual se puede concluir que la definiciéon de conversién permitird comparar en forma
directa el desempeno de los diferentes tipos de aceite, independiente del origen o calidad, en
el proceso de produccién de metil ésteres.

4En el Anexo se incluye la deducciéon de la Ecuacién
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2.2.3. Actividad catalitica

Desempeno del catalizador

En esta seccién se incluye la actividad del catalizador de 15 %Na/TiO,, medida como la
conversién hacia biodiesel, para distintos tipos de aceite. En la Figura [2.2] se observa que la
mayor produccién para aceites frescos (RA = 0) se alcanza con el aceite de soya, seguido por
la maravilla y finalmente el de canola, resultados que concuerdan con los reportados para
otro catalizador heterogéneo basico. Lo anterior, debido a que el aceite de soya presenta
mayor concentracion acidos grasos con cadenas cortas, favoreciendo el contacto de estos con
el catalizador. Por el contrario, las cadenas mas largas producen impedimento estéricold,

Conversion [%]

Razon de alimentacion

B Aceite de canola [ Aceite de maravilla M Mezcla de aceites B Aceite de soya

Figura 2.2: Conversiones alcanzadas utilizando distintos tipos de aceite.

Otro comportamiento que se observa a simple vista, es que las conversiones alcanzadas por
la mezcla de aceites estan acotadas (inferior y superiormente) por los aceites de maravilla y
soya. Este resultado es coherente, ya que la mezcla estd formada casi en su totalidad (90 %
del volumen) por estos tipos de aceite, aunque se esperaria un comportamiento mas cercano
al aceite de soya por ser su principal componente (72 % del volumen).

En la Figura se muestra un decaimiento en la conversion a medida que aumenta

el porcentaje de aceite usado (RA = 0,5 y 1), para lo cual se proponen dos posibles
explicaciones: disminucién en los triglicéridos disponibles y desactivacion del catalizador.
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Para el caso de la disminucion de los triglicéridos disponibles, la discusion se puede simplificar
si se consideran solamente la presencia de los dcidos oleico y linoleico, que como se menciono,
corresponden a los principales constituyentes de los aceites en estudio. Cambiar el enfoque
basado en el origen vegetal, por uno centrado en la composicién de los aceites, permite
extrapolar los resultados obtenidos para otros tipos de aceite con similares caracteristicas.

El decaimiento pronunciado en la conversion al utilizar aceites de maravilla y soya, se
debe principalmente a la sensibilidad ante el calor que presenta el acido linoleicol. Por
el contrario, el dcido oleico es mds resistente a los efectos de la oxidacién™ y de la
temperatural?l. Mds ain, al calentar el aceite de canola se produce un aumento en el
porcentaje de &cido linoleicol??!, explicando asi por qué el aceite de canola presenta una
disminucién mas leve en la conversion. Ambos comportamientos se observan claramente en

la Figura [2.2]

Con respecto a la desactivacién del catalizadoi], se ha demostrado que otros catalizadores
heterogéneos bésicos presentan alguno de los siguientes problemas:

» Envenenamiento de los sitios activos por la presencia de dcidos grasos libres?9.

» Taponamiento de los poros debido a la formacién de glicerinal?.

» Lixiviacién de la especie activa durante la reaccién22:28l.

Cada uno de estos fenomenos de desactivacién generaran disminucion en la produccién de
metil ésteres, la cual serd mas significativa si la operacion se lleva acabo de forma continua,
o se repiten operaciones batch.

Modificacién en las condiciones de operaciéon
Cambio de catalizador

El primer cambio estudiado consistié en el reemplazo del catalizador heterogéneo por uno
homogéneo (hidréxido de sodio, NaOH) manteniendo el resto de los pardmetros constantes,
como se muestra en la Tabla . Incluso la masa de sodio (correspondiente a la especie
activa) cargada al reactor fue la misma que en el caso heterogéneo. De esta forma se puede
comparar el desempeno de ambos catalizadores bajo las mismas condiciones de operacion.

Para estudiar la actividad del hidréxido se utilizé la mezcla de aceites frescos (RA = 0),
con lo cual se alcanzé una conversién del 100 % a las 2 horas de comenzada la reaccién. Bajo
estas mismas condiciones, para el caso heterogéneo, se logré una conversién del 97 %. A partir
de estos resultados se confirma que es el sodio el agente activo para esta reaccion.

°Se debe aclarar que en este trabajo no se incluyen estudios de la desactivacion del catalizador heterogéneo.
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Si bien las mediciones de conversion se realizaron a las 2 horas, esto no significa
necesariamente que el proceso homogéneo alcance la conversion maxima en este tiempo. Es
mas, en estudios previos se determind que la conversion maxima se alcanza a los 15 minutos.

El cargar la misma masa de sodio en ambos sistemas no asegura que la disponibilidad de los
atomos del metal sea la misma. Esto se debe a que en el caso homogéneo el sodio se encuentra
en estado iénico, pudiendo contactarse directamente con los reactivos. Por el contrario, en el
catalizador heterogéneo el sodio se encuentra formando pequenos cristales, provocando que
solo los atomos superficiales interactiien con los reactantes.

Realizar estudios de dispersion del metal sobre el soporte indicarian cual es la disponibilidad
efectiva de los dtomos del metal en la superficie del catalizador??, pudiendo determinarse
asi la masa de sodio necesaria para preparar el catalizador homogéneo, y con esto comparar
los catalizadores en igualdad de condiciones.

Aumento en el tiempo de reaccion y la masa de catalizador

Las modificaciones en las condiciones de operacién, estudiadas en el sistema heterogéneo,
fueron el aumento en el tiempo de reaccion y la masa de catalizador. Los resultados obtenidos,
utilizando la mezcla de aceites usados (RA = 1), se incluyen en la Tabla .

El tiempo de reaccién es una variable importante en el proceso en particular en un reactor
batch, ya que determina la conversién alcanzada. Por lo cual se esperaria que al duplicar el
tiempo de reaccién aumente la produccion de biodiesel, lo que se cumple, pasando desde un
55 % a un 84 % de conversion.

Tabla 2.4: Variacién en condiciones de operacion.

Wcatalizador [g] treaccién [h] X [%]
1,2 4 84
2.4 2 84

En la Tabla también se observa que el duplicar la masa de catalizador se alcanza una
conversion del 84 %, lo cual puede explicarse por el aumento en los sitios activos disponibles,
aumentando las probabilidades de que los reactantes se contacten con el sodio.

Cabe destacar que las condiciones de operacién utilizadas corresponden a la optimizacién
para el aceite de canolal®¥, lo cual no implica que también sean las condiciones éptimas para
el caso de la mezcla de aceites. Este hecho se corrobora con el efecto que tiene el aumento en
la masa de catalizador, indicando que el 6ptimo para este sistema se encontrara entorno a los
2,4 gramos de catalizador. Este parametro, al igual que el resto, se estudian meticulosamente
con el fin de maximizar la constante cinétical*¥, o la conversién®Bl.
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2.3. Cinética de reaccion

2.3.1. Fenomenologia

Una reaccién de catdlisis heterogénea se puede representar mediante una serie de etapas
sucesivas, las cuales se mencionan a continuacion:

1. Transferencia de masa de los reactivos desde el seno del liquido hacia la superficie
exterior del catalizador.

Difusién de los reactantes al interior de los poros del catalizador.
Adsorcién de los reactantes sobre la superficie del catalizador.
Reaccién sobre la superficie de catalizador.

Desorcion de los productos hacia la fase fluida cercana a la superficie.

Difusién de los productos a través de los poros del catalizador,.

N o e W

Transferencia de masa de los productos desde la superficie externa de la particula al
seno de la fase liquida.

La velocidad total de reacciéon serd igual a la velocidad del paso mas lento, o etapa limitante.
Esta etapa se determina mediante estudios cinéticos, los cuales consisten en modificar algunas
condiciones del sistema como la temperatura, la velocidad superficial y el tamano de particula,
variables que afectan de distinta forma a la difusién externa, difusién interna y reaccion
superficial B2

En el proceso de transesterificacion heterogénea es de particular importancia la cinética
intrinseca (velocidad asociada a los fenémenos superficiales), la cual se determina eliminando
los efectos de transporte entre las distintas interfases del sistema.

Como los reactivos (metanol y aceite) son inmiscibles entre si se produce una resistencia
en la interfase liquido-liquido, la cual desaparece si se utilizan co-solventes?¥l, o bien, cuando
se alcanzan conversiones superiores al 55 %B3 . Por otro lado, las resistencias externa e interna
en la interfase liquido-sélido se pueden eliminar aumentando el flujo de alimentaciéon y
disminuyendo el didmetro de particula catalitica, respectivamente4 .

2.3.2. Mecanismo de reaccion

Para catalizadores heterogéneos utilizados en la produccion de biodiesel, se han reportado
cinéticas intrinsecas desarrolladas a partir de los mecanismos de Langmuir-Hinshelwood 2
y de Eley-Rideal®¥. Para efectos de este trabajo se utiliza este tltimo mecanismo, por dos
razones: I. Es mas sencillo que el mecanismo L-H; y 11. Las constantes cinética y de equilibrio
reportadas se estimaron en ausencia de efectos difusionales4.
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De acuerdo al mecanismo E-R el metanol (M) se adsorbe en el sitio activo (x) del catalizador,
entonces el triglicérido (T'G) desde la fase liquida reacciona con el metanol para generar un
metil éster (ME) y un diglicérido (DG). Luego, el diglicérido reacciona con otra molécula
de metanol adsorbida, formando un monoglicérido (MG) y otro metil éster. Finalmente, el
monoglicérido reacciona con otra molécula de metanol y produce el ultimo metil éster y
glicerol (G), el cual eventualmente se desorbe del sitio activo. A continuacién se esquematiza
este mecanismo:

M+ % +— M (Py)
TG +M* — ME+ DG + * (Py)
DG+ M* +— ME+ MG + (P3)
MG+ M* +— ME+G* (Py)

G" — G+x (Ps5)

La reaccién del triglicérido con el metanol (Py) constituye la etapa controlante, ademéds se
asume que el resto de los pasos se encuentran en estado de equilibrio, y a partir de estas
consideraciones se deriva la Ecuacién [2.3] expresion correspondiente a la cinética intrinseca.

1 C¥y - C
k(CTG'CM_E‘MEC—QG)

o — M

e 1+ Ky -Cyu+ Kg-Cq

(2.3)

2.3.3. Ley cinética

Utilizando los valores reportados para los parametros cinético y de equilibrio (k, K, Ky y
K¢) en la Ecuacién 2.3 ademds de la razén molar entre el metanol y el aceite (36:1), se
construye la Figura [2.3] en la cual se observa claramente la dependencia cuasi-lineal entre la
velocidad de reaccion y la concentracién de triglicéridos.

Tabla 2.5: Constantes cinéticas ajustadas (60°C).

Catalizador Mecanismo K [m? - kg™t s
KF /hidrotalcitas* E-R 3,1-107°

* Hidrotalcitas de Ca-Mg-Al.

En esa misma figura se incluye una cinética de primer orden respecto a la concentracion de
triglicéridos (velocidad ajustada), la cual se asemeja bastante bien al comportamiento real
de la velocidad de reaccién (R? = 0,999). En la Tabla[2.5|se incluyen las constantes cinéticas
ajustadas para cinéticas de primer orden, considerando dos catalizadores heterogéneos
utilizados en reactores de lecho empacado para la produccién de biodiesel 2234
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Como el comportamiento presentado en la Figura también es valido para cinéticas
obtenidas a partir del mecanismo L-H, se puede inferir que (en sistemas similares) la
reaccion de transesterificacion se puede modelar mediante una cinética de pseudo-primer
orden (—rfg = k' - Crq).
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Figura 2.3: Cinética intrinseca obtenida a partir del mecanismo de Eley-Rideal.

En el Anexo se muestra como calcular la constante cinética mediante el uso de la ley
cinética y los datos de actividad del catalizador, permitiendo comparar diferentes escenarios.
Y es precisamente el peor de estos (RA= 1) el escogido para continuar este estudio, dado que
es el mds representativo entre los aceites vegetales desechados. En la Tabla[2.6] se observa que
el grado de degradacion de los aceites tiene un efecto directo en la constante cinética, razén
por la cual disminuye la conversion alcanzada al aumentar el porcentaje de aceite usado.

Tabla 2.6: Constantes cinéticas para mezcla de aceites.

RA treaccion [h] X [%] k' [m3 . kgil . S_l]
0 2 98 2,3-107°

0,5 2 83 1,0-107°
1 2 (4) 55 (84) 5,0-107°

El suponer una cinética de pseudo-primer orden ha sido reportado por otros autores, y se
sustenta en gran medida en el exceso de metanol utilizado en el proceso2®52:36
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Capitulo 3

Diseno de un reactor heterogéneo

La seleccién y diseno de un reactor heterogéneo dependerd del tipo de proceso que se lleve
a cabo, ademas de una serie de variables de proceso fundamentales como lo son el tiempo
de residencia, la temperatura, la presion, la transferencia de masa entre diferentes fases, las
propiedades de los reactivos, y la disponibilidad de catalizador. La optimizacién de estas
condiciones permitira obtener un producto de alta calidad, y al menor costo posible.

Un procedimiento general para el diseno de reactores” se presenta a continuacién:

1.

Recopilar datos cinéticos y termodindmicos de la reaccion deseada, ademas de las
propiedades fisicoquimicas del sistema. Esta informacion puede ser obtenida a partir
de literatura, por estimaciones o, si es necesario, medidas en el laboratorio.

Escoger el reactor adecuado, en base a la experiencia con reacciones similares, o bien,
proveniente de estudios a escala de laboratorio o planta piloto.

Realizar una seleccién inicial de las condiciones de operaciéon que permitan alcanzar
la conversién deseada. De particular importancia es la eleccion del catalizador, ya que
sera determinante en el dimensionamiento del reactor.

Dimensionar el reactor y estimar su desempeno.
Seleccionar los materiales de construccion y realizar un diseno mecanico preliminar.

Determinar el costo de capital y operacion del diseno propuesto, y repetir los pasos del
3 al 6, hasta encontrar el diseno 6ptimo.

Se debe recordar que tanto el procedimiento como los valores a los cuales hace referencia el
primer paso, se incluyeron en el Capitulo [2|

Para este capitulo corresponde abordar los pasos del 2 al 5, aunque también se
ahondara someramente en el paso 6. Lo anterior, debido a que se disenaran dos configuraciones
del reactor, cuya eleccién estara sujeta a los costos de cada una.
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3.1. Unidad de reaccion

3.1.1. Eleccion del reactor

El proceso heterogéneo de produccién de metil ésteres resulta complejo, dado que comprende
un sistema de reaccién multifase (liquido-liquido-sélido), el cual es susceptible a efectos
difusionales y térmicos. Por lo cual se debe escoger un reactor que favorezca el contacto
entre la fase fluida y el catalizador, como por ejemplo, los reactores de lecho fijo, lecho movil
y lecho fluidizado.

El reactor de lecho fijo (o empacado) presenta caracteristicas inicas y valiosas en comparacién
a los otros tipos de reactores. Uno de estos atributos es su simplicidad, ya que tipicamente
corresponde a un contenedor cilindrico relleno con particulas cataliticas, presentando un
menor costo de operacién y mantencién que los reactores de lecho mévil o fluidizadol8l. Otra
ventaja, es que son flexibles en cuanto a las condiciones de operacién, y por consiguiente,
en la conversion alcanzada. No obstante, presenta desventajas, siendo la mas significativa la
dificultad de regenerar o reemplazar el catalizador?.

Todas las caracteristicas mencionadas anteriormente, lo posicionan como uno de los reactores
mas utilizados en la industria quimica, y por lo mismo, es el escogido para desarrollar este
proyecto.

Un antecedente que se debe mencionar, y que viene a reforzar la eleccion del equipo, es
que a nivel industrial el proceso Esterfip-H™ (comercializado por la empresa Axens) utiliza
reactores de lecho empacado para la produccién de biodiesel. Aquellas plantas que cuentan
con esta tecnologia, son capaces de producir més de 200.000 [t] de este combustible al anold

Tabla 3.1: Condiciones de operacién del proceso Esterfip-H™.

Condiciones de operacién !
Catalizador Zn0 - Al, O,
Forma del pellet cilindro extruido
Didmetro de particula [mm] 24
Temperatura [°C] 210 — 250
Presién [bar] 30 — 50
Razén maésica™ 0,5—10
Velocidad espacial** [h™!] 0,3—3

* Relacién maésica entre el aceite y metanol.
** Calculada como flujo volumétrico de aceite dividido el volumen de catalizador.

El catalizador utilizado corresponde a una mezcla de 6xidos de zinc y aluminio, el cual facilita
la reaccion de transesterificacion sin pérdida de éste. La reaccion se lleva a cabo a presion y
temperatura altas, y con exceso de metanol, como se senala en la Tabla |3.1]
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3.1.2. Modelo general

La fenomenologia que afecta al comportamiento de un reactor incluye la reaccion quimica, las
transferencias de masa y calor, ademas de la fluidodinamica. Por lo tanto, resulta necesario
que la modelacién y diseno de reactores incorpore estos fenémenos, lo cual da paso a los
planteamientos de balances de masa, energia y momentum.

El grado de sofisticacion de cada una de estas ecuaciones, tendra que ver con el costo
computacional asociado al disefio y con el nivel de aproximacién requerido®¥. Como lo que
se desea es un diseno preliminar de un reactor de lecho empacado, se podran relajar ciertas
caracteristicas del modelo general, las cuales se describen a continuacion.

Modelo pseudo-homogéneo

Una de las clasificaciones méas usadas para los modelos de reactores de lecho empacado
es la de diferenciar entre modelo pseudo-homogéneo y heterogéneo. En el primero, no se
considera explicitamente la presencia del catalizador, mientras que en el segundo, se realizan
los balances considerando las fases liquida y sélidal23.

Si bien con el modelo heterogéneo es posible disenar de manera mas precisa el catalizador e
incorporar el test de hipdtesis de etapa limitante, haciéndolo flexible ante estos casos, presenta
un nivel de complejidad superior. Es por esto mismo, que el modelo pseudo-homogéneo es el
més utilizado en el diseno de reactorest2

Operacion isotérmica

En los reactores industriales frecuentemente se logra una operacién muy cercana a la
adiabatica, sin embargo, es posible alcanzar la isotermicidad cuando los reactivos se
encuentran lo suficientemente diluidos, o el calor de reaccién es muy bajo (e.g. isomerizacién
de n — butano, AH® = —6,7 [kJ/mol] ). Incluso cuando el calor de la reaccién es moderado
(|JAH| > 36 [kJ/mol]), es posible aproximarse a la operacién isotérmica mediante la adicién
o remocién de calor del reactort3,

Para la reaccién de transesterificacién se han reportado? valores de entalpia entre 16,3 y
23,5 [kJ/mol], por lo cual es razonable suponer que el reactor de lecho empacado opera en
régimen isotérmico, o al menos, cercano a éste.

Operacion isobarica
El balance de momentum se obtiene a partir de la aplicacién de la segunda ley de Newton
a un elemento de fluido en movimiento, balance que se suele reducir al efecto de la caida de

presién en reactores quimicos. Para el caso de lechos empacados porosos, este fenémeno se
suele cuantificar mediante la ecuacién de Ergunt#2.
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Sin embargo en la mayoria de los reactores de lecho fijo la caida de presion es pequena, por lo
cual se ignoran sus efectos®*43l. Esto tiene mds sentido considerando el sistema en estudio,
en donde la fase fluida corresponde a liquidos incompresibles.

Cabe destacar que uno de las mayores consideraciones en el diseno de reactores de lecho
empacado es el trade-off entre la caida de presién y los efectos difusionales¥, como se
vera mas adelante.

3.1.3. Modelo simplificado

A partir de las consideraciones hechas previamente, el modelo del reactor de lecho empacado
a utilizar se representa mediante la Ecuacion 3.1, en la cual se considera la operacion en
estado estacionario.

% 9 (r .9, . acTG) 4+ 9 <@Z. acTG) —u, - 9Cc + rglobal = 0 (3.1)

or or 0z 0z 0z

En esta ecuacién Cpg corresponde a la concentracion de triglicéridos, &, al coeficiente de
dispersién radial, &, al coeficiente de dispersién axial, u, a la velocidad lineal y 7giopa a la
velocidad global de reaccién.

La Ecuacién [3.0] incorpora efectos dispersivos?} convectivos y cinéticos, cada uno de los cuales
estard sujeto a la operacién misma del reactor. Por lo mismo, la eleccién adecuada en las
condiciones de operacién permitira despreciar algunos de estos fenémenos.

Dispersién radial

Los gradientes radiales de u, dependen de la relacién entre el diametro del reactor y del
pellet, obteniéndose perfiles radiales de velocidad casi planos cuando el diametro del reactor
(d,) es 30 veces mayor al didmetro de la particula (d,). Y son precisamente los gradientes de
velocidad los responsables de los perfiles radiales de concentracién y temperatural3.

Dispersion axial

En general los reactores de tamano industrial operan con altos flujos, o bien, son lo
suficientemente largos para considerar que la dispersion longitudinal es despreciable en
comparacion con los efectos convectivos. Una regla general para asegurar esto, es que la
altura del lecho catalitico (h;) debe ser 150 veces més grande que el pellet?). Un criterio més
formal para despreciar la dispersién axial se incluye en el Anexo [D.1]

2El fenémeno de dispersion de un liquido que fluye a través de un lecho de particulas, es la consecuencia
del efecto combinado de la difusién molecular y la conveccién en los espacios entre particulas.
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Velocidad global de reaccion

Para incluir los fendmenos de reaccién quimica y transferencia de masa (interna y externa) que
afectan a la velocidad de consumo de triglicéridos, sin determinar cual de ellos corresponde a
la etapa limitante, se incorpora el factor de efectividad total, el cual se puede definir? como:

velocidad con resistencia difusional
velocidad sin resistencia difusional

Por lo cual, la velocidad global (u “observada”) se expresara como:

T'global = Q- el

En el Anexo[D.2]se incluye una expresién matemadtica para 2, en la que se explicita el estrecho
vinculo entre el diseno del reactor y del catalizador. Esto se debe a que las caracteristicas
fisicoquimicas del fluido y del catalizador, mediante el factor de efectividad total, influencian
directamente el término cinético.

Aplicando todas estas consideraciones en la Ecuacién [3.1] el balance de masa es:

0Crq
0z

Ecuacion, que en conjunto con una adecuada ley cinética, permitird dimensionar un reactor
de lecho empacado. Las expresiones de velocidad, al igual que €2, pueden incorporar
caracteristicas tanto del catalizador (dispersién y carga del metal), como del lecho catalitico
(dilucién y densidad)H9.

Uy -

=Q- rra (32)

Se debe mencionar que la Ecuacién se construyé en base a una serie de hipdtesis
o supuestos, que al considerar el diseno del reactor como un problema de optimizacion,
corresponderian a las restricciones de éste.

Algunas de las restricciones estan dadas por la termodinamica de la reaccion, pero la gran
mayoria se debe a relaciones entre las dimensiones del catalizador y el reactor, lo cual establece
ciertos criterios de disefio, como los incluidos en la Tabla [3.2]

Tabla 3.2: Resumen de criterios.

Fendémenos Criterio

Dispersion radial d, >20-d,

Dispersién axial hy > 150 - d,,

Para que el modelo desarrollado genere una aproximacion realista del desempeno del reactor
de lecho empacado, sera fundamental cumplir con los criterios.

29



3.1.4. FEcuacion de diseno

A partir del modelo simplificado, utilizando las condiciones de borde correctas, se establece
la ecuacién de disend? del reactor:

Vo
Q- K
Esta expresion es ventajosa, ya que permite obtener estimaciones rapidas de la masa del
lecho catalitico requerida para alcanzar conversiones dadas, y examinar la influencia de las
condiciones de operacién en el desempeno del reactor.

W= —

‘In(1-X) (3.3)

Para este estudio se considera como unica variable a 2, fijando el resto de parametros como:
» k' =5,0-107% [m3-kg™! 57!
= X =0,988
» vy =23,6-1073 [m? 571

La obtencién de la constante cinética (k') se incluyé en el capitulo anterior. Por otro lado,

los valores de conversién (X) y flujo volumétrico (vy) corresponden al caso basel” a utilizar
en la comparacion econémica, que se desarrolla en el siguiente capitulo.

Suponiendo ausencia de problemas difusionales (2 = 1), se puede calcular la masa de
catalizador necesaria para alcanzar una conversiéon del 98,8 %, si se utilizan como materia
prima aceites con distintos niveles de uso.

Tabla 3.3: Masas de catalizador para mezcla de aceites.

RA K [m? kg™ s W [kg]
0 2,3-107° 700
0.5 1,0-10-7 1.500
1 5,0-107° 3.200

En la Tabla|3.3| se observa el aumento en la masa de lecho catalitico, necesaria para alcanzar
una conversién del 98,8 %, a medida que aumenta el grado de degradacién del aceite. Cabe
destacar que la calidad del aceite se incorpora al diseno del reactor solamente a través de la
constante cinética, la cual no incluye los efectos de la desactivacion en un régimen continuo
de operacion.

Por lo mismo, para este caso, la masa de catalizador estara subestimada, no sélo por no
considerar las limitaciones de transporte, sino que también por no incluir el efecto de la
desactivacion del catalizador en el tiempo. Este ultimo fenémeno no esta incluido en el
modelo, puesto que no se realizaron estudios al respecto.

PLos detalles de esta deduccién se encuentran en el Anexo
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3.2. Particulas cataliticas

3.2.1. Propiedades

Para el disenio de reactores se deben tener en cuenta algunas de las propiedades fisicas del
catalizador, asi como sus propiedades quimicas. Entre las propiedades que pueden afectar el
desempeno del reactor se encuentran: forma, tamano, composicion, porosidad y resistencia
mecénica y térmical®”. En este caso, se consideraron las primeras tres.

Forma y tamano

Los catalizadores s6lidos son utilizados en una gran variedad de formas incluyendo: polvo,
figuras irregulares, figuras regulares (esferas, cilindros, anillos, ldminas, etc.), y en geometrias
mas complejas como los monolitos#d .

Tabla 3.4: Diferentes tipos de particulas cataliticas.

Forma Técnica d, [mm]
Esférica Granulacién 1—-10
Cilindrica Extrusiéon 1-50
Genérica Pelletizado 3—-15

La morfologia més adecuada debe seleccionarse cuidadosamente, ya que debe ajustarse a las
propiedades del material activo, y a los requerimientos especificos de la reaccién quimica y el
reactor catalitico??. En la Tabla , se incluyen particulas de diferentes formas y tamanos
que se utilizan en reactores de lecho empacadot?.

Composicion

Como se ha mencionado antes, el catalizador en estudio es sodio soportado en titania
(15%Na/TiO,), es decir, corresponde a un metal soportado. Aquellas aplicaciones
industriales que utilizan este tipo de catalizadores suelen emplear particulas esféricas o
cilindros extruidos??. Un ejemplo es el proceso Esterfip-H™, que de acuerdo a lo presentado
en la Tabla [3.1] utiliza cilindros extruidos de 2,4 [mm] de didmetro.

Si bien la técnica de extrusién es menos costosa que el pelletizado, el problema radica en que
las particulas extruidas presentan una menor resistencia a la abrasion (especie de erosién) que
los pelletsi??. Esto provoca que parte del catalizador sea arrastrado como polvo, pudiendo
acarrear problemas en los siguientes equipos del procesol?.

Por todo lo mencionado, se determiné que las particulas méas adecuadas son los granulos
esféricos y pellets cilindricos, y ahora se debe determinar cual presenta un mejor desempeno.
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3.2.2. Eleccion del tipo de particula

La eleccién del tamano de particula no es una tarea facil, ya que estara sujeta a una serie de
restricciones como pequenas caidas de presién a lo largo del lecho catalitico (la cual constituye
una de las hip6tesis del modelo), y buenas propiedades de transferencia de masa y calor, que
por lo general representan requerimientos opuestos.

Por un lado, el uso de particulas de pequeno didmetro aumenta la caida de presién del fluido.
Y por el otro, al utilizar particulas de gran tamano aumentan los problemas difusionales, y
es precisamente este efecto el que se representa en la Figura (3.1, cuantificado a partir del
factor de efectividad total.

08 T |\

0,6 T \

04 T \

Factor de efectividad total

-
-~ -
-
-
-, - - .
- e
- -

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Didmetro de particula [mm]

Granulo esférico = = = Pellet cilindrico

Figura 3.1: Efecto del diametro de particula en el factor de efectividad total.

A medida que disminuye el tamano de particula el factor de efectividad total se encuentra mas
cercano a la unidad, lo cual indica que la reaccién quimica corresponde a la etapa limitante
del sistema; o equivalentemente, que los fenémenos transferencia de masa interna y externa,
son lo suficientemente rapidos que se pueden despreciar.

Por el contrario, a medida que aumenta el tamano de particula los efectos difusionales son
cada vez mas significativos. Incluso si se considera el didametro mas pequeno recomendado
para uso industrial (es decir, 1 [mm]), el factor de efectividad alcanza un valor de 0,47,
indicando que se requerira mas del doble de masa de catalizador que en la operacion ideal.
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Si se utilizan los valores del factor de efectividad total en la Ecuacién [3.3]se obtiene la relacion
entre el didmetro de particula y la masa de catalizador, que se observa en la Figura |3.2
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Granulo esférico = = = Pellet cilindrico

Figura 3.2: Masa de catalizador requerida para alcanzar una conversion
del 98,8 %, utilizando pellets de distintas geometrias y tamanos.

De la Figura [3.2] se extraen principalmente tres comportamientos, el primero es la relacién
lineal que existe entre el diametro de particula y la masa de lecho catalitico requerida para
alcanzar una conversién del 98,8 %. Por ejemplo, si se incrementa el tamano de particula de
2,5 a 5 [mm] la masa necesaria aumenta de 15 a 30 [t], lo cual es bastante significativo.

El segundo tiene que ver con que al disminuir el tamano de particula, cada vez se acerca
mds al comportamiento ideal, de hecho en d, = 0 [mm)] se obtiene la misma masa reportada
en la Tabla[3.3] lo cual era esperable. Y como se quiere minimizar la masa de catalizador, se
tendra que escoger la particula con el menor didmetro posible.

Y el dltimo, que también se observa en la Figura [3.I] es la aparente independencia de la
geometria de las particulas. Para este caso particular, los valores no se diferencian en mas
del 1%, lo cual tiene mucho que ver con que la altura escogida del pellet cilindrico es igual a
su didmetro, haciendo que su largo caracteristico sea igual al de la esfera de igual didmetrd]

°El detalle de esta consideracién, al igual que la construccion de las Figuras y se incluyen en el
ejemplo de calculo presentado en el Anexo @
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Otro efecto que se puede estudiar es la influencia del didmetro de particula en la altura de
lecho catalitico, para lo cual se utiliza la Ecuacién [3.4]

4.-W
h)y = — 3.4
S (3.4)

En donde p; es la densidad del lecho catalitico. Para resolver esta ecuacion se establecié la
siguiente aproximacion: h; ~ 20 - d,..

El efecto de utilizar diferentes geometrias de particulas afecta principalmente en la altura
del lecho catalitico, que como muestra la Figura puede variar hasta en 2 [m)].
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Granulo esférico = = = Pellet cilindrico

Figura 3.3: Altura de lecho catalitico requerida para alcanzar una conversion
del 98,8 %, utilizando pellets de distintas geometrias y tamanos.

Considerando las dimensiones incluidas en la Tabla [3.4] la particula que presenta el mejor
desempernio es el granulo esférico de 1 [mm] (con W = 7 [t] y h; = 15 [m]). Sin embargo, el
uso de catalizadores menores a 3 [mm]| en reactores de lecho fijo se restringe a reactores con
flujo radial y pequeiios lechos??, lo cual no corresponde al sistema en estudio.

Como el tamano de particula minimo posible es 3 [mm], se escogerd el pellet cilindrico (con

W =18 [t] y by = 18 [m]). Esto ya que al tener una menor altura de lecho que el granulo
esférico, requiere de un contenedor cilindrico mas pequeno (significando menor costo).
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3.3. Reactor de lecho empacado

3.3.1. Nueva configuracion

Hasta ahora se ha considerado un solo reactor para la produccion de biodiesel, pero no se sabe
si esta configuracién corresponde a la 6ptima. Otra configuracién posible es la que presenta
el proceso Esterfip-H™ en el que se cuenta con dos reactores de lecho empacado seguidos de
sistemas de separacion de glicerol, estos tltimos tienen por objetivo desplazar el equilibrio de
la reaccion hacia la formacion de metil ésteres, y lograr asi, maximizar la conversién. Estos
reactores se caracterizan por ser idénticos y utilizar el mismo catalizador, lo cual reduce los
costos de disefio y construcciéon?9,

Tabla 3.5: Dimensiones de los reactores de lecho empacado.

Configuracién W t] d, [m] hy [m]
Un reactor 18 1,0 18
Dos reactores 6,3* 0,7 13

* Masa requerida por cada uno de los reactores.

Es por esta razén que se decidié comparar estas dos configuraciones, utilizando las mismas
condiciones de operacién (flujo volumétrico, catalizador, etc.), obteniéndose las dimensiones
incluidas en la Tabla De estos resultados se desprende que la masa de catalizador
requerida por los dos reactores en serie representa un 70 % de la masa necesaria en el reactor
original.

La eleccion de la mejor configuracion debe considerar al reactor en su totalidad, es decir,
empaque y contenedor. En el Anexo se incluye el diseno preliminar del contenedor, a
partir del cual se obtiene la masa total de acero inoxidable (mg,) requerida por todas sus
piezas: carcasa, soportes, escotillas, etc. Los valores obtenidos para ambas configuraciones se
muestran en la Tabla [3.6] y dado que son précticamente los mismos, se infiere que el costo
del contenedor no serd determinante al momento de escoger entre los sistemas.

Tabla 3.6: Masas caracteristicas de los reactores.

Configuracién W [t] mss [kg]
Un reactor 18 5.340
Dos reactores 12,6 5.390

Hay que recordar que una de las posibles causas de desactivacion era el taponamiento de los
poros por acumulacion de glicerol, amenaza que se veria disminuida al tener un separador de
glicerol intermedio, logrando extender la vida ttil del catalizador. Se debe aclarar que esto
constituye una suposicion, por lo que no se podria tomar una decisién sin antes llevar a cabo
estudios de desactivacion.
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Los dos reactores en serie se perfilan como la alternativa mas atractiva, dado que requieren
de menos masa de catalizador, y dicho material (presuntamente) duraria mas tiempo. No
obstante, no se ha contemplado la existencia de un equipo de separacién entre estos reactores,
los cuales encarecerian la implementacion de este sistema. Es por esto que se deben incorporar
todos los equipos al momento de realizar una comparacion econémica, permitiendo asi tomar
una decisiéon mas acabada.

3.3.2. Eleccidon del diseno

Para determinar el precio de cada uno de los reactores se cuenta con las Ecuaciones y
, las cuales corresponden a relaciones empiricasP? que permiten estimar el costo del acero
inoxidable y del empaqudﬂ requeridos para la construccién de estos equipos.

Peontenedor [USD] = 445,5- m2;66 (35)

Pcatalizador [USD] = 17 18- W (36>

Los costos obtenidos fueron corregidos de acuerdo al CEPCI (Chemical Engineering Plant
Cost Index) del periodo correspondiente, como se muestra en el Anexo [E.1]

Para la etapa de separacion se considerara una columna de destilacion, en la cual se extrae
el metanol, seguida de un decantador, en el cual se separa la glicerina. Los precios de estos
equipos se encuentran reportados para un proceso de transesterificacion que utiliza reactores
con resinas cataliticas sélidas, y en el cual se alimenta el mismo flujo de aceited. Al igual
que en el caso anterior, los valores de los equipos se actualizaron segin el CEPCI.

Tabla 3.7: Costos de los equipos (en délares).

Equipos Un reactor Dos reactores
Reactores 243.000 234.000
Columna de destilacién — 43.000
Decantador — 28.000

En la Tabla se incluyen los precios de los equipos requeridos por ambas configuraciones, y
es facil percatarse que resulta mas econémico el sistema con un solo reactor, ya que su precio
de compra corresponde al 78 % del costo del sistema con reactores en serie.

Por lo anterior, la configuracién escogida sera aquella que cuenta con un solo reactor. Sin
embargo, para tomar esta decisién también se pudieron considerar los costos de operacién de
los equipos. Pero como se verd en el Capitulo [4] estos gastos representan un porcentaje del
costo de los equipos, siguiendo asi el mismo comportamiento.

4El material del lecho corresponde a altimina (Al,O,).

36



Capitulo 4

Comparacion econdomica de procesos

En operaciones industriales es posible generar productos equivalentes de diferentes maneras.
Aunque las caracteristicas del producto pueden ser las mismas, la inversion de capital
requerido y los costos de operacién suelen variar considerablemente dependiendo del proceso
particular escogido.

La decision del método de produccién, no solo se debe tomar considerando la viabilidad o
factibilidad de cada proyecto, sino que también contemplando cudl de las alternativas genera
mayor rentabilidad.

En este capitulo se comparan los diferentes gastos en los que incurren dos plantas productoras
de biodiesel, una de las cuales emplea el proceso homogéneo, mientras que la otra utiliza el
proceso heterogéneo. De este modo, es posible establecer en cual proceso se genera el mayor
beneficio econdémico.

4.1. Procesos de produccion de biodiesel

4.1.1. Proceso homogéneo

Este proceso comienza con la alimentacion de hidréxido de sodio y metanol al mezclador,
como se muestra en la Figura [1.1} La solucién resultante se incorpora en los dos reactores de
transesterificacion.

En el primer reactor de transesterificacién también se alimenta el aceite pretratado, reactivo
que al presentar un bajo contenido de 4cidos grasos libres (AGL < 1%2¥) solo requiere de

una etapa de filtracion.

Al salir del reactor la corriente de producto pasa a través de un decantador, que separa
el glicerol presente. Para alcanzar la conversion deseada se requiere de una segunda etapa
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de reaccion, a la cual se alimenta la corriente proveniente del decantador. Este flujo contiene
aceite y metanol sin reaccionar, ademas de biodiesel.

Al igual que en la primera etapa de reaccién, se utiliza un decantador para separar las
fases de acuerdo a su densidad. La corriente que contiene biodiesel se somete a un proceso
de lavado con agua, que tiene como objetivo remover los compuestos indeseados (como el
i6n hidroxilo), siendo posteriormente alimentada a otro decantador con el fin de separar el
biodiesel de los productos restantes.

NaOH

Metanol Aceite

Columna de
destilacion

Decantador

Decantach

Mezclador Reactor
Biodiesel

N

N

Hel .0l

Metanol

Aceite

Columna de
destilacion

Neutralizador

Figura 4.1: Caso I: proceso homogéneo bésico.

Como se desea obtener un biocombustible de un alto grado de pureza (> 99,5 %) se emplea
una columna de destilacion, en la que se remueve el agua residual, y cuyo producto de cola
corresponde al biodiesel.

El resto de corrientes procedentes de los decantadores son mezcladas y alimentadas a un
neutralizador, para asi regular el pH de la solucién obtenida. Del producto de esta etapa se
recuperan el aceite (mediante un decantador) y el metanol (en una columna de destilacién)
sin reaccionar, mientras que el resto de componentes se consideran residuos, razén por lo cual
deben ser tratados.

4.1.2. Proceso heterogéneo
Al igual que en el Caso I, el aceite vegetal usado solo se somete a un proceso de filtracién

como pretratamiento. Luego este aceite junto al metanol, se alimentan al reactor de lecho
empacado, como se muestra en la Figura 4.2
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El sistema de separacién consiste en una columna de destilacion, en la cual se recupera
el metanol, permitiendo que éste se recircule al reactor. Ademés de un decantador, en el cual
se separa el glicerol, que posteriormente es descartado como residuo.

Aceite
Metanol

Metanol

Columna de Columna de
destilacion destilacion

|

Reactor

Biodiesel

Glicerol

Figura 4.2: Caso II: proceso heterogéneo basico.

La corriente resultante, cuyo componente principal es el biodiesel, se alimenta a una columna
de destilaciéon que permite alcanzar la concentracion requerida del biocombustible, en el
producto de cola.

4.1.3. Caso base

Para este estudio se consideran plantas que producen 36.036 toneladas de biodiesel al ano, y
que utilizan como materia prima el mismo tipo y flujo de aceite vegetal usado, cuya conversion
alcanza el 98,8 %.

Tabla 4.1: Flujos principales de los procesos.

Caso I Caso I1I

Flujos de entrada [kg/h]

Aceite vegetal usado 4.550 4.550

Acido clorhidrico 65 —

Hidroxido de sodio 84 —

Metanol 750 790
Flujos de salida [kg/h]

Biodiesel 4.495 4.495

En la Tabla se incluyen los flujos de entrada y salida de las principales especies
involucradas en los procesos homogéneo y heterogéneo.
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4.2.

4.2.1.

Indicadores econoémicos

Economia potencial

Este indicador se suele definir de la siguiente manera:

Economia potencial = Venta productos — Costo materias primas

Concepto que da cuenta de la capacidad que tiene el proyecto para generar un beneficio
econdmico, senalando si es razonable o no continuar con la evaluacion de éste.

Para el proceso de transesterificaciéon en estudio el unico producto comercializable es el
biodiesel, cuyo precio de venta se asume igual al precio CIFF]del diesel pagado por la ENAP,
empresa que se considerara como el consumidor primario de este biocombustible.

Precio del diesel [USD/L]

0,9

0,8

0,7

0,6

0,5

0,4

Figura 4.3: Precio CIF del diesel durante el afio 201421,

En la Figura se observa la caida en el precio del diesel reportado por la ENAP,
ocurrido en el ultimo ano. Para este estudio se considera el precio mas bajo alcanzado
por este combustible, que durante el mes de Enero del ano 2015 fue de 0,45 [USD/L], o
equivalentemente, 0,54 [USD /kg].

aCorresponde al precio de venta que incluye el costo del producto, del transporte y el seguro.
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Entre las principales materias primas se encuentran: el aceite vegetal usado, el metanol, el
NaOH y HCI, cuyos precios de mercado se incluyen en el Anexo [E.2] Los costos anuales de
estos insumos se incluyen en la Tabla[4.2] al igual que los ingresos por la venta del biodiesel.

Tabla 4.2: Costos anuales de insumos y productos (en délares).

Caso I Caso 11

Materias primas

Aceite vegetal usado 10.310.000 10.310.000

Acido clorhidrico 90.000 —

Hidréxido de sodio 155.000 —

Metanol 2.400.000 2.530.000
Producto

Biodiesel 19.580.000 19.580.000

Utilizando los valores de la Tabla [4.2] se obtiene que la economia potencial para el proceso
homogéneo es de 6.625.000 [USD/ano], y para el caso heterogéneo es de 6.740.000 [USD /afio].
De acuerdo a estos datos se concluye que el beneficio econémico en el Caso II es de un 2%
superior que el Caso I.

Si bien la economia potencial representa un indicador 1til puesto que incorpora a las materias
primas, gastos que representan un alto porcentaje del costo de produccién®?, no incluye la
inversion de capital ni los costos de operacion.

4.2.2. Inversion de capital

Dentro de esta inversién se incluyen dos fuentes de gastos: 1. El dinero requerido para la
compra e instalacién de la planta, denominado inversion de capital fijo (ICF); y 11. Dinero
necesario para que la planta opere durante el primer mes, llamado capital de trabajo (CT).

Tabla 4.3: Costos de los equipos (en délares)i?.

Equipos Caso 1 Caso II
Columnas de destilacién 195.000 160.000
Decantadores 100.000 55.000
Mezclador 55.000 —
Neutralizador 15.000 —
Reactores 770.000 243.000

Uno de los métodos utilizados para estimar la inversion de capital requiere del costo total de
los equipos (Pg), valor que se obtiene al sumar los costos de cada uno de los equipos que se
incluyen en la Tabla |4.3
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En la inversion de capital fijo, ademas de los equipos del proceso, se incluye: el piping, la
instrumentacion, las fundaciones y la preparacion del sitio, entre otros. El costo asociado a
cada uno de estos itemes se puede estimar como un porcentaje del costo total de equipos,
como se muestra en la Tabla [4.4l

Tabla 4.4: Factores para estimar la inversién de capitall®V.

[tem Porcentaje del Pg

Costos directos:
Costo de equipos 100
Instalacion de equipos 39
Instrumentacién y control 28
Piping 31
Servicios eléctricos 10
Edificaciones 22
Preparacion del terreno 10
Instalaciones de servicio 55
Terreno 6

Costos indirectos:

Ingenieria y supervision 32
Gastos de construccién 34
Pago contratistas 18
Contingencias 37

Considerando los factores incluidos en la Tabla se establece que la inversiéon de capital
fijo corresponde a 4,22 veces el costo total de los equipos, relaciéon que permite estimar la

inversion de capital fijo para los sistemas homogéneo y heterogéneo, como se muestra en la
Tabla L3

Tabla 4.5: Inversién de capital fijo (en ddlares).

Caso I Caso 11
Costo total de equipos 1.135.000 458.000
Inversion de capital fijo 4.790.000 1.940.000

El costo total de los equipos en procesos homogéneos de produccion de biodiesel es entre
1,587 v 2 553 veces superior que en procesos heterogéneos. En este caso la razén entre los
costos totales de los equipos es de 2,5, lo cual concuerda con lo reportado en literatura.

Por tltimo, se debe mencionar que el capital de trabajo se suele estimar como el 18 % de la
inversién de capital fijoLY, es decir, 0,76 veces el costo total de los equipos.
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4.2.3. Costos de operacion

Estos gastos corresponden a todos aquellos necesarios para la operacion diaria de la planta
productiva, que pueden clasificarse en tres categorias:

» Costos directos: incluyen costos de las materias primas (Pyp), servicios (Ps), sueldos
de los trabajadores (Pr), supervisién, mantencién, reparacion, entre otros.

= Costos fijos: consideran la depreciacion de los equipos y edificaciones, impuestos
locales, seguros y gastos generales de la planta.

= Gastos generales: contemplan los costos de administracién, distribucion y venta,
investigacion y desarrollo.

El costo de operacién anual (COP) se puede estimar a partir de la Ecuacién , la cual
incorpora las tres categorfas de costos mencionadost?.

COP =0,23-ICF + 2,21 - Py + Ps + Pup (4.1)

Cabe destacar que la Ecuacién se ajusto para sistemas homogéneos y heterogéneos de
produccién de biodiesel, utilizando los costos de operacién reportados en literatura®%23.

Los servicios requeridos en estos procesos incluyen agua de proceso, electricidad y vapor,
ademas del tratamiento de residuos. Los precios de cada uno de estos servicios se adjunta en
el Anexo [E.2] permitiendo estimar los costos anuales como se observa en la Tabla [4.6]

Tabla 4.6: Gasto anual en servicios y sueldos (en délares).

Caso I Caso 11

Servicios

Agua 1.410.000 710.000

Electricidad 220.000 220.000

Vapor 2.020.000 1.400.000

Tratamiento de residuos 880.000 460.000
Trabajadores

Nudmero 14 13

Sueldos 168.000 156.000

La metodologia para estimar el niimero de trabajadores se puede revisar en el Anexo|[E.3] v se
basa en el nimero de equipos principales presentes en el proceso. Para el sistema homogéneo
se cuenta con 11 equipos, mientras que para el caso heterogéneo se cuenta solo con 5.

Ademas, para estimar el gasto por remuneraciones, se considera un sueldo anual de 12.000
dolares por operario, resultados que se incluyen en la Tabla |4.6]
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Utilizando la Ecuacién [4.1] se estimé que el costo de operacién anual para la produccion
homogénea es de 18.960.000 [USD]|, mientras que para el caso heterogéneo el costo es de
16.420.000 [USD], es decir, el costo de operacién del Caso I es 15 % mayor al del Caso II.

Para analizar en detalle la diferencia en los costos de operacion se introduce el concepto
de costo de produccion del biodiesel (CPB), el cual se define como:

Costo de operacién

CPB = Produccién de biodiesel

Este indicador normaliza el costo de operacion, permitiendo realizar una comparacién directa
entre los gastos incurridos al producir un kilogramo de este biocombustible. En la Figura
se incluyen los costos de producir biodiesel en los sistemas homogéneo y heterogéneo, los
cuales corresponden a 0,53 y 0,46 [USD/kg], respectivamente.

0,53

05 T

04 T

0,46

03 T

Costo de produccion del biodiesel [USD/kg]

Caso | Caso ll

B Aceite H Metanol % Servicios B Otros

Figura 4.4: Costo de produccion del biodisel.

Ademés en la Figura[f.4]se desglosan los gastos mds significativos en la produccién, en donde
el aceite vegetal usado representa el 54 % del costo de produccién en el caso homogéneo, y
un 63 % en el proceso heterogéneo. También se observa que el costo asociado a las materias
primas es practicamente el mismo en ambos casos, y que la gran diferencia en gastos radica
en los servicios utilizados.
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Como se muestra en la Tabla [4.6] en la produccién homogénea de biodiesel se consume
mas agua y vapor, ademéas de que se producen mas residuos, que en el caso heterogéneo. Lo
que, como se ha mencionado anteriormente, constituye una ventaja en el uso de catalizadores
solidos.

4.2.4. Costo total de produccion

Para hacer comparables los costos de operacion con los de inversién inicial, estos ultimos
se deben convertir en gastos anualizados, para lo cual tipicamente se considera una tasa de
interés del 15 % y un tiempo de vida de la planta cercano a 10 afios®®?. Estas consideraciones
permiten construir el indicador costo total de produccion (CTP), que se representa mediante

la Ecuacién
CTP = COP + 0,2 - ICF (4.2)

A partir de la Ecuacién se estima el costo total de produccion de biodiesel para distintos
precios del aceite vegetal, como se muestra en la Figura [4.5

07 T

06 T
0,55 Precio CIF del diesel /
0,5 ]
0,45

0,4

0,35 T

Costo de produccion total del biodiesel [USD/kg]

03 : : : : : : : . : . : !
0,17 0,2 0,23 0,26 0,29 0,32 0,35

Precio del aceite vegetal usado [USD/L]

Caso | Caso

Figura 4.5: Costo total de producciéon del biodiesel.

Como se ha reportadoP¥ que el precio del aceite usado oscila entre 0,17 y 0,35 [USD/L],
se decide sensibilizar este pardmetro entre estos valores. En la Figura [4.5| se observa que la
produccion homogénea de biodiesel es 23 % mads costosa que la heterogénea, en todo el rango
de precios posibles.
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4.3. Comparacién econémica

Como se vio en la secciéon anterior, todos los indicadores econdmicos arrojan la misma
conclusion: el sistema heterogéneo es més econémico que uno homogéneo, considerando que
ambos utilizan el mismo tipo y flujo de aceite, y presentan la misma produccién de biodiesel.

Sin embargo, el tnico criterio de rentabilidad de procesos (economia potencial) no es
definitorio. Por lo cual se decide utilizar el denominado beneficio neto (BN), definido como:

CTP
Produccién de biodiesel

BN = Precio del biodiesel —

Este indicador incorpora todos los ingresos y gastos en los que se incurre para producir el
biodiesel, y da cuenta de la ganancia neta obtenida a partir de la venta de este biocombustible.

Si se considera el mismo analisis de sensibilidad realizado en la seccién anterior, se determina
que los proyectos dejan de ser rentables (BN < 0) cuando el precio del aceite vegetal usado
es mayor a 0,25 [USD/L] para el caso homogéneo, y mayor a 0,33 [USD/L| para el caso
heterogéneo.

El punto critico (BN = 0) se puede observar graficamente en la Figura , y corresponde al
punto en el cual las rectas del costo total de produccion se intersectan con la linea discontinua,

que representa al precio del biodiesel sin impuestos.

Por todo lo anterior, se concluye que la produccién catalitica heterogénea de biodiesel es
mas rentable que la produccién homogénea.
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Capitulo 5

Conclusiones y Recomendaciones

5.1. Conclusiones generales

La produccion catalitica heterogénea de biodiesel, utilizando como materia prima aceites
vegetales usados, corresponde a un proceso técnicamente viable. En el que no solo se
valoriza un residuo altamente contaminante, como son los aceites, sino que también se genera
una fuente de energia renovable no convencional, un biocombustible, material que al ser
combustionado no provoca un aumento neto de diéxido de carbono atmosférico.

En la mayoria de empresas de recolecciéon los aceites desechados tienen origen domiciliario,
por lo cual la mezcla de aceites resultante variara tanto en composicién quimica como en
su grado de degradacién. Este tltimo corresponde a un factor fundamental en el proceso de
transesterificacion, ya que ademas de determinar las etapas de pretratamiento requeridas,
limita la produccién de biodiesel en si misma.

Tanto para sistemas homogéneos como heterogéneos, considerando como caso base una
produccién anual de 36.036 toneladas de biocombustible, la utilizacién de aceites vegetales
usados para generar biodiesel resulta ser un proceso econémicamente factible. Sin embargo,
el costo de producir un kilogramo de biodiesel es 23 % mayor en el proceso homogéneo que en
el caso heterogéneo, que a pesar de no tener una gran presencia a escala industrial, se perfila
como una opcion rentable y menos contaminante.
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5.2.

Recomendaciones

Se recomienda extender el estudio del desemperio del catalizador de 15 %Na/TiO.,,
empleando como materia prima aceites de cocina usados en el proceso de fritura de
alimentos. Estos aceites pueden provenir del casino de la facultad, como el plan de
gestién de residuos desarrollado por un grupo de estudiantes del DIQBTEY

Para el catalizador heterogéneo en estudio se sugiere establecer las condiciones de
operacién 6ptima, cuando se utiliza como reactivo la mezcla de aceites vegetales
usados, que como se menciond, corresponde a una muestra representativa de los aceites
desechados a nivel nacional.

Se ha senalado que los posibles tipos de desactivacion que pueden afectar al catalizador,
un estudio mas profundo de estos fendmenos permite incorporar el decaimiento de la
conversion en el tiempo en la ley cinética, lograndose asi una estimacion del tiempo de
vida 1til del lecho catalitico.

En este proyecto se estudié la produccion de biodiesel a escala de laboratorio utilizando
un reactor batch, es decir, una operacién discontinua. Se recomienda incorporar un
reactor continuo heterogéneo, para lo cual también se deben determinar las nuevas
condiciones 6ptimas de operacion.

De acuerdo a lo reportado en literatura los reactores de lecho empacado logran
una operaciéon cercana a la adiabatica, con la adecuada aislacion, condicién que se
puede incorporar al modelo matematico del reactor si se determinan los parametros
termodindmicos del sistema (como la energia de activacién).

Al igual que las consideraciones de forma y tamano, se deben incluir las propiedades
mecanicas y térmicas en la eleccion de la particula catalitica, y a partir de
esta informacion, cotizar los pellets que constituyen el lecho del reactor catalitico
heterogéneo.

Para el calculo del costo total de equipos se consideraron los equipos principales,
pero para obtener un valor mas adecuado se deben contemplar también los equipos
secundarios, tales como intercambiadores de calor, tanques de almacenamiento (de
reactivos y productos) y filtros, entre otros.

Como en este trabajo solo se realiz6 una comparacion econémica entre los procesos
productivos, se sugiere extender el analisis a una evaluacién econémica de ambos
proyectos, introduciendo para ello indicadores de rentabilidad mas robustos, como lo
son el VAN y TIR.
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Nomenclatura

Simbolo

Qc
BN
Ci
COP
CPB
CT

ICF

Definicion

Superficie especifica del lecho
Beneficio neto

Concentracion molar

Costo de operaciéon

Costo de produccién del biodiesel
Capital de trabajo

Costo total de produccion
Diametro

Coeficiente de difusiéon molecular
Coeficiente de difusion efectiva
Coeficiente de dispersiéon axial
Altura

Entalpia de reaccion

Inversion de capital fijo

Factor de Colburn

Constante cinética

Constante cinética

Coeficiente de transferencia de masa
Constante de equilibrio

Largo

Masa

Peso molecular

Factor de dilucion

Ntumero de moles

Ntumero de operarios

Precio o costo de compra
Velocidad de reaccion

Velocidad de reaccion

Constante universal de gases ideales
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Unidad
")

[USD - kg™ ']
[mol - L]
[USD - afio™]
[USD - kg™ ']
[USD]

[USD - afio ]
[m]

m? - 571

m? - 571

[m* - s71]

[m]

[kJ - mol™?]
[USD]

[s71]

(m? - kg™ - s7]
[m]

[m]

[ke]

g+ mol ']
[mol]

USD]



Simbolo

RA
Re
Sp
Sc

w2
=

S megNc

SE NN 0TS N>
g =

Definicion

Razoén de alimentacién
Numero de Reynolds
Superficie de particula
Numero de Schmidt
Numero de Sherwood
Tiempo

Temperatura
Velocidad lineal
Caudal o flujo volumétrico
Volumen

Volumen molar

Masa de catalizador
Fraccion molar
Conversion

Concentracion entregada por GC-MS
Espesor envolvente

Factor de efectividad interna
Viscosidad dindmica

Factor de efectividad total

Densidad

Factor de tortuosidad

Porosidad promedio

Factor de asociacién

Moédulo de Thiele equivalente

20

Unidad

[m?]

[5]

K]
s
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[L]

[m? - mol ™"
kg

g - mL™]
[mm]

[Pa - s]
kg - L]
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Anexo A

Propiedades fisicoquimicas de los
aceites vegetales

Tabla A.1: Propiedades fisicoquimicas de los aceites vegetales.

Propiedad Canola Maravilla Soya

Densidad P9 [kg/m?] 911,5 916,1 913.8

Peso molecular®” 29 [g/mol] 882 879,5 8724

Acidos grasos libres® [ % p/p] 0,34 0,04 0,07

Composicién de acidos

grasos/6y: [% p/p]
Palmitico (C16:0) 3.8 6.4 11,9
Palmitoleico (C16:1) 0 0,1 0,3
Estérico (C18:0) 2,0 2.9 41
Oleico (C18:1) 62,2 17,7 23,2
Linoleico (C18:2) 22,0 72,9 54,2
Linolénico (C18:3) 9,0 0 6,3
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Anexo B

Preparacion de catalizadores

B.1. Na soportado en TiO,

Para preparar el catalizador de 15%Na/TiO, se sigui6 el siguiente procedimiento
experimental:

1.

8.

Calcular la masa de la sal precursora (nitrato de sodio, NaNO,) necesaria para preparar
el catalizador, considerando la carga y la masa de soporte. En este caso se contaba con
12 [g] de TiOJ] lo que implica que se necesitaba 1,8 [g] de Na, equivalente a 6,654 [g]
de NaNO;.

. Pesar las masas requeridas de cada sustancia, utilizando una balanza, y disponiendo de

ellas en vasos precipitados distintos.

. Disolver el nitrato con agua destilada, utilizando un plato calefactor para aumentar la

solubilidad de la sal.

. Vertir la solucion con el precursor en el vaso que contiene al soporte.

. Revolver con una varilla de vidrio durante 20 minutos a temperatura ambiente, para

favorecer el contacto entre las moléculas, y obtener una mezcla de metal y soporte lo
méas homogénea posible.

Sin dejar de agitar, disponer de la mezcla sobre un plato calefactor, a una temperatura
aproximada de 70°C, con el objetivo de eliminar el agua.

Secar el polvo obtenido en una estufa de secado a 110°C durante 12 horas, con el fin
de eliminar las dltimas moléculas de agua.

Calcinar el catalizador a 500°C, en una mufla, en presencia de aire durante 3 horas.

Luego de concluir este procedimiento, el catalizador puede utilizarse para producir biodiesel.

2La titania comercial proviene de la empresa Sigma-Aldrich, se encuentra como TiO,, (anatasa) y presenta
un 4rea especifica de 56 [m?/g].
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B.2. Hidréxido de sodio

Como se desea sintetizar un catalizador con la misma masa de sodio, se debe preparar una
solucién tal que al cargar los 29 [mL] de metanol se adicionen los 0,157 [g] de sodio, es decir,
la concentracién de esta solucion serd de 0,235 [M].

Para preparar 250 [mL] de este catalizador homogéneo, se siguié el siguiente procedimiento
experimental:
1. Masar 2,35 [g] de hidréxido de sodio, y echarlos en un matraz de aforo.

2. Adicionar los 250 [mL| metanol al matraz de aforo, para disolver los cristales de
hidréxido.

3. Agitar el matraz, y utilizar un plato calefactor, con el fin de facilitar la disolucién de
los cristales de hidréxido.

4. Una vez obtenida una mezcla homogénea, conservar la solucion refrigerada para que no
se evapore el metanol.

De esta forma la solucion de hidréoxido de sodio en metanol se puede utilizar para llevar a
cabo la produccién de biodiesel.
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Anexo C

Conversion de triglicéridos

C.1. Definicion de conversion

El primer paso es amplificar el numerador y denominador por el maximo nimero de moles
de biodiesel que se pueden producir (3 - Ntg):
3 Npgo- X

X —
3+ Nrayo
En donde el numerador corresponde a los moles de biodiesel producidos,

Nbiodiesel . Mrq Mbpiodiesel
3-Nrco 3+ Myiodiesel  MTG0

X =

Se puede considerar que Mrg = 3 - Myiodiesel, 1U€Z0

Mpiodiesel

X =~
mra,o

Algunos autores consideran directamente esta expresién como la definicién de conversién!52.

Ahora se expresa la masa de biodiesel en términos de los pardmetros entregados por el

cromatégrafo de gases:
Obiodiesel * Vbiodiesel * 1

X =~
mra,o

Una simplificacién es considerar que Viiodiesel = Vaceite; POT 10 que

Obiodiesel * Vaceite * T
odiesel aceite
X ~

mrg,o

Finalmente, suponiendo que mrqg = Maceite, S€ Obtiene la expresion de conversion utilizada
en este trabajo:

6ioiese'
X A biodiesel 7 n~100%

Paceite
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C.2. Determinacion de la constante cinética

Para la reaccién de transesterificacion, que se lleva a cabo con exceso de metanol, la cinética
obedece a un pseudo-primer orden, es decir,

/ /
—rpg = k' Cre

Expresion que en términos diferenciales queda como:

V. dCrg
w dt

La concentracion de triglicéridos en funcién de la conversion se expresa:

- k- Cra

Crg = Crgp - (1 - X)
Luego, se tiene la siguiente expresion diferencial para la conversion:
dX WK
a Vv
que al utilizar el método de separacién de variables se obtiene:
dx WK
1-X VvV

-(1-X)

dt

Al integrar, considerando que X (¢t = 0) = 0,

Y
—In(1-X) = va -t

Reordenando, para despejar la constante cinética, queda como:

1%
= In(1-X
K == ol )

Ahora se puede calcular la constante para la mezcla de aceites frescos (RA = 0), cuyos
parametros son:

» V=51 [mL]=51-10"° [m?
» W=1,2[g]=1,2-10" [kg]
» t=2[h=7,2-10% 3]
» X =0,98
Finalmente la constante cinética, para este caso, es

51-107°

K= —
1,2-103-7,2-103

‘In(1-0,98) =2,3-107° [m*® - kg ' -s7!]
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Anexo D

Diseno del reactor

D.1. Criterio de Young-Finlayson

Estos autores demostraron que la dispersion axial, en un reactor de lecho empacado, puede
despreciarsel®! si se cumple que

u, - dp
2.

Lo cual corresponde, basicamente, a comparar los efectos convectivos con los dispersivos. Se
puede reordenar este criterio de la siguiente forma:

oKD, <l (D.1)

pu- (=rrg) - dp
Uy CTG

<

Se puede notar que, a diferencia de la relacién propuesta por Carberry (h; > 150 - d,,), este
criterio no depende del largo o altura del lecho catalitico, pero si del diametro de particula
(mediante 2) y del reactor (mediante u,). Por lo mismo, ambos criterios serdn ttiles en el
dimensionamiento del reactor.

D.2. Factor de efectividad total

La definicién més formall? para este factor es:

n
Q= D.2
1+77-pl-k’/kc-ac ( )

En donde 7 es el factor de efectividad interna (el cual incorpora los efectos dispersivos
intraparticula), p; es la densidad del lecho catalitico, k. es el coeficiente de transferencia
de masa, y a. es la superficie especifica del lecho catalitico.

Como se observa el factor de efectividad total, dependera de las caracteristicas del catalizador
y del reactor, asi como de las propiedades del fluido.
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D.3. Deduccién de la ecuacion de diseno

Para la deduccién se utilizard la Ecuacion [3.2] que en término de derivadas ordinarias se
expresa como:

Ademads, para la velocidad de reaccion se utilizara la siguiente equivalencia:
_ /
TG = Pi " T1G
y al suponer pseudo-primer orden (=1 = k' - Crg), se tiene

", - dCTG _ _Q'pl'k/'CTG
dz

Si se expresa la conversién en términos de la conversion, Crg = Crayo - (1 — X), se tiene:

dX
s =Q-p K- (1-X
Uz — prk )
Utilizando separaciéon de variables,
dX Q-p - K p
1—-X U,
Por otro lado, se tiene que
aw
v =" =2,
Pl Uy

Luego, el diferencial de posicién se puede escribir como
Uy

P Vo

dz = -dW

Por lo tanto, la expresion a resolver sera la siguiente:

X QK

= aw
1—-X Vo

Integrando, considerando que X (0) = W (0) = 0, se obtiene la ecuacién de diseno

Vo

Q- K

W =— ‘In(1 - X)
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D.4. Dimensionamiento del reactor

Como se observa en la ecuacion de diseno el parametro caracteristico de un reactor de lecho
empacado es la masa de catalizador (W), el cual se determinara utilizando los siguientes
parametros:

= k'=5,0-107% [m3-kg™! s
= X =0,988
= 9 =23,6-1073 [m?® s

Por lo cual solo restard determinar el factor de efectividad total.

Calculo del factor de efectividad total (1)

Este factor depende, como se indica de la Ecuacién [D.2] de otros pardmetros del sistema:
1. Factor de efectividad interna (7).
2. Densidad del lecho catalitico (p;).
3. Coeficiente de transferencia de masa (k.).
4. Superficie especifica del lecho catalitico (a.).
Para determinar estos parametros se deben fijar:
» d, =3 [mm]=3-10"3 [m]
» d. =1 [m] (con d, =333 -d,)

Con los cuales se podran determinar el resto de los parametros.

Factor de efectividad interna

Para particulas esféricas, o cilindros con el didmetro igual a la altura, se define como:

1 1 1
¢_eq . [tanh (3eq) - 3¢eq} 03

en esta ecuacion ¢, corresponde al médulo de Thiele normalizadol*¥:

’[’I:

(D.A4)

En donde el largo caracteristico (L,) v la densidad (p,) son propias del pellet, la difusividad
efectiva (D) es caracteristica de los fluidos en el sistema y la constante cinética (k') es
particular para la reaccion quimica que se lleva a cabo.
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Largo caracteristico

Este parametro se define como la razén entre el volumen ocupado por una particula, y
el area superficial de ésta:

V,
L=
p Sp
Para el caso de particulas cilindricas (con h = d,!%4):
L adEh g,
P -

Para el caso de particulas esféricas:

-d
L,= viin

ol

dp
6

" w

N
=[N

Es decir, ambos pellets tienen el mismo largo caracteristico, que para el caso en estudio seria:

3-1073 [m]
P 6
En lo que sigue se estudiard la geometria cilindrica, pero se debe mencionar que los
procedimientos seran analogos para otras formas de particulas.

L =5-10"" [m]

Difusividad efectiva

Las difusividades para disoluciones diluidas de liquidos pueden aproximarse a partir de la

correlacién!®d:
(IEM : @/)M : MM)O’5 -T

Drg [m?/s] =7,4-1071%. —%
we Vg

con My el peso molecular del solvente (en este caso metanol), 7' la temperatura absoluta,
Vrq el volumen molar de soluto a la temperatura de ebullicion normal, xy; la fraccién molar
del solvente, i la viscosidad dinamica de la solucion y 1y el pardmetro de asociacion.

Para el sistema en estudio, los valores son los siguientes: My = 32 [g/mol], T" = 338 [K],

Vg = 1.100 [em®/mol], zyy = 0,97 v ¢ = 1,9. Y para determinar la viscosidad de la
mezcla, se utiliza la siguiente ecuacién!®9:

lnu:ZxZ»-lnm

en donde xy = 0,97, puy = 0,33 [mPa-s], g = 0,03 y prg = 18 [mPa - s]. Luego se tiene:
p=expl[0,97-1n(0,33) + 0,03 - In (18)] = 0,37 [mPa - s
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Reemplazando los valores conocidos se obtiene:

(0,97-1,9-32 [g- mol*])*5 - 338 [K]
0,37 [mPa - s] - (1.100 [cm3 - mol~1])%:6

Drg=17,4-107"- 7,73-107'° [m?/s]

Es decir, la difusividad de los triglicéridos en metanol serd de 7,73 - 107'° [m?/s]. Cabe
destacar que ésta corresponde a la difusividad molecular, la cual no considera el medio
poroso en el cual se encuentra. Para esto se define la difusion efectiva (D), que incorpora
las caracteristicas del mediol*®24

D%G = + Drg

Rl |'@m|

donde g, corresponde a la porosidad del pellet y 7 al factor de tortuosidad. En ausencia de
datos experimentales, una estimacién razonableB24%448 de estos parametros son , = 0,5 y
7 = 4. Utilizando estos valores, se tendra:

0,5
D = T 7,73-1071°=9,66 - 107" [m?/s]

correspondiente a la difusion efectiva para el pellet cilindrico.
Densidad del pellet
La densidad del pellet se determina mediante:

pp:<1_§p)'pc

en donde p. corresponde a la densidad del catalizador, que suponiendo que el catalizador
esté formado solo por éxido de titanio (anatasa) sera de 3,9 [g/cm?], luego:

pp:(1_075)379:1795 [g/cm?)]

Ahora se pueden reemplazar los valores en la Ecuacién [D.4}

1.950 ke /m3] 5.0 - 10-6 [m? - ke—1 . 51
¢eq=5-10‘4[m]\/ [ke/m?] - 5, m? - kg™ -5 ]:5,02

9,66 - 10~ [m?/s]
Finalmente, evaluando el médulo de Thiele equivalente en la Ecuacién se obtiene el

factor de efectividad interna:

1 1
"~ 5,02 [tanh(3-5,02) ©3.5,02

Ui =0,19

Esto indica que los efectos dispersivos, al interior de la particula, no pueden ser despreciados.
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Densidad del lecho catalitico

Esta densidad dependera de los espacios vacios que presente el lecho, cuantificados mediante
la porosidad del lecho (Z;), y por la densidad del pellet utilizado (p,). Este pardmetro se
determina como:

p=1-2)pp
Para el caso de pellets cilindricos la porosidad del lecho es del 35 %18l luego la densidad es:

pr=(1-0,35)-1,95=1,27 [g/cm’]

Cabe destacar que este parametro dependera de la geometria del pellet utilizado. Por ejemplo,
para pellets esféricos, la porosidad del lecho es de 39 %.

Coeficiente de transferencia de masa

Para estimar este coeficiente se utiliza la correlacion de transferencia de masa para lechos
fijos'®¥, la cual es vélida para liquidos (con Re > 0,01):

0,765 0, 365
Re0B2Z T Re0386

Esta expresion involucra los siguientes adimensionales:

gl'JD:

1. Ntmero de Reynolds

Re:—p'deq'uz
1
2. Numero de Sherwood . d
Sh = —¢_Te4
D¢
3. Numero de Schmidt
Sc = a
P D¢
4. Factor de Colburn
g Sh
b= Re - Sc'/3

Para particulas no esféricas, el didmetro equivalente empleado en los niimeros de Reynolds y
Sherwood es doq = /S,/m, donde S, es el drea de superficie externa de la particula.

Reordenando las ecuaciones, se obtiene la siguiente expresién:

pM3DY3 0,18 0,614
o= S (0765 R 40,365 Re¥1) (D-5)
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El diametro equivalente de una particula cilindrica es

3.2
27po

™

doq = =310 [m]- /3 =3,7 107 m)

Luego, el nimero de Reynolds sera:

804 [kg/m?] - 3,7 -107* [m] - 4,63-107° [m/s]
B 3,7-10~* [Pa s

Re ~ 37

Reemplazando los datos conocidos en la Ecuacién [D.5] se tiene

(3,7-107HY3 . (7,73 -10710)/3

ke =
0,35-3,7- 103 - 8041/3

-(0,765 - 37% + 0,365 - 37%14) = 2,43 - 107" [m/s]

Entonces el coeficiente de transferencia de masa para particulas cilindricas es 2,43-107° [m/s].

Superficie especifica del lecho catalitico

Para determinar este parametro se utiliza la siguiente expresién:

Sp 1
a.=— -1-38)=—-(1-73)
Vo Ly
que para el caso en estudio sera
= (1 —10,35) =1.300 [m™"]
a.=———————-(1-0, =1. m
5-10~* [m]

Ahora que se conocen todos los pardmetros, se pueden evaluar en la Ecuacién [D.2}

o 0,19
" 14(0,19-1.270-5,0-10-5)/(2,43 - 107 - 1.300)

~ 0,18

Por lo tanto, los efectos dispersivos (internos y externos) son relevantes en este sistema.

Dimensionamiento del reactor
Si bien se cuenta con todos los parametros para resolver la ecuacién de diseno, primero se
corroborara que se puede despreciar la dispersion axial, para lo cual se utilizara el criterio de

Young & Finlayson (simplificado mediante la Ecuacién D.1)):

pl-Q-k/-.@Z<<u§
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Cuando el flujo es laminar (Re < 40) la dispersién axial es igual a la difusién molecular¥,
es decir, ¥, = Drq. Luego, se puede reescribir el criterio como:

pl'Q'k/'DTg<<U§
Utilizando los valores para el caso de pellets cilindricos se obtiene:
8,77-107" [m?/s?] < 2,14 -107° [m?/s?]

Por lo tanto se cumple con el criterio, lo que permite utilizar la Ecuacién (3.3 para dimensionar
el reactor de lecho empacado,:
3,6-107% [m?-s7]

W=- In(1— ~ 18 [t
07 1857010—6 [m3.kg_1 'S_l] n( 0,988) 8 []

Es decir, para alcanzar una conversién del 98,8 % se requieren de 18 toneladas de lecho
catalitico.

Ademas utilizando la Ecuacion se puede determinar la altura del lecho catalitico, como
se muestra a continuacion:

B 4 -18.000 [kg]
1270 kg - m=3] - 7 - (1 [m])2

Se debe notar que se cuenta con las dimensiones del lecho catalitico, pero no del reactor.

D.5. Diseno del reactor

Para el diseno, lo primero que se debe considerar es que el volumen del reactor sera entre un
20 v 30 % mayor que el volumen requerido por el catalizador!®® 1o cual se aplica directamente
a la altura de este equipo:

hy=1,2-h =1,2-18 [m] = 21,6 [m]

Se escogié un margen del 20 % con respecto a la altura del lecho, lo cual corresponde solamente
a la seccién cilindrica del contenedor.

Otra consideracién para el diseno es el espesor de la envolvente (¢), el cual para reactores
con resistencia a la corrosion debe ser superior a 8 [mm]l%¥). Y serd precisamente este espesor
minimo el escogido.

Los pardmetros de diseno de un contenedor cilindrico son la altura, didmetro y espesor,

datos con los cuales ya se cuenta para el reactor en estudio, y que permiten estimar la masa
de acero inoxidable requerida para sus construccion.
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El reactor se puede descomponer en un manto cilindrico y dos cabezas semiesféricas. La masa
requerida para el manto se puede expresar como:

mmanto:ﬂ-'dr'hr'e'pss

en donde p,, corresponde a la densidad del acero inoxidable. Y por otro lado, la masa de las
dos cabezas se estima mediante:

Mesfera = T - di - €+ pa
Luego, la masa total seria:
Miotal = T~ dy - €+ pss - (hy + d;.)
Utilizando los valores reales, se tiene que

Miotal = 7+ 1 [m] - 8- 107 [m] - 7.833 [ 25

|- (21,6 + 1) [m] ~ 4.450 [kg]

Si bien se estimé que se requieren 4.450 [kg] de acero, esto no contempla soportes o escotillas,
por lo que se suele incorporar un peso extra asociado a estas estructuras. Para el caso de
contenedores instalados en posicién vertical se recomienda considerar un 20 % de material
extral? con lo cual la masa total del acero requerida sera:

Mg = 1,2 - 4.450 [kg] ~ 5.340 [kg]

De esta forma se obtienen todas las dimensiones del contenedor.
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Anexo E

Analisis economico

E.1. Actualizacion de precios

Para los materiales de construccién de los reactores de lecho empacado se tienen las siguientes
reglas empiricas, que entregan el precio en délares del ano 19902Y:

Prontencdor [USD] = 4455 - mJ%°
Pratatizador [USD] = 1,18 - W
Para la configuracién con un solo reactor se tiene que mys = 5.340 [kg] y W = 18 [t], luego
Peontencdor = 445,5-5.340%% ~ 128.500 [USD]
Pratalizador = 1,18-18.000 ~ 21.200 [USD]
Es decir, el costo total del reactor seria:
Preactorn990 = 128.500 [USD] + 21.200 [USD] = 149.700 [USD]

La actualizacion de precios se efectia de la siguiente manera:

12014

Preactor,2014 = : Preactor,1990

L1990
En donde I999 corresponde al CEPCI del ano 1990 (igual a 357,6), e I5p14 a este mismo indice
pero para el ano 2014 (igual a 580,2).

Finalmente el precio de compra del reactor, actualizado al ano 2014, es:

580, 2
Preactor’2014 - m * 149700 [USD] = 243000 [USD}
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E.2. Precios de mercado

A continuacién se incluyen los precios utilizados en este estudio:

Tabla E.1: Precios de mercado.

Precio [USD/kg]

Materias primas

Aceite vegetal usado 0,18 - 0,38

Acido clorhidrico 0,17

Hidréxido de sodio 0,23

Metanol 0,40
Producto

Biodiesel 0,54
Servicios

Agua 0,39

Electricidad 0,15*

Vapor 0,03

Tratamiento de residuos 0,23
Trabajadores

Sueldo operario 12.000**

* Valor en [USD/kWh].
** Valor en [USD/afio].

E.3. Estimacién nimero de operarios

El nimero de operarios requeridos en una planta quimicas, se puede estimar por la ecuacion:
No =4,5-(6,29 +31,7- E5 + 0,23 - Exg)™ (E.1)

En donde Ng es el numero de operarios, Fg son las etapas que involucran el manejo de
particulas sélidas y Eng las etapa que nol?.

Para el caso del proceso homogéneo, los 11 equipos presentes no involucran el manejo de
solidos. Luego reemplazando en la Ecuacién se tiene

No =4,5-(6,29+31,7-0*+0,23-11)"° = 13,4

Es decir, para la operacién del sistema homogéneo se requiere de 14 trabajadores.
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